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RESUMO

Este trabalho teve como objetivo a modelagem de um sistema de reatores de
caustificagdo usados na industria de celulose para fazer a reconversdo do licor negro em
licor de processo. O sistema € composto por um reator de apagamento onde ocorre seguinte
reacdo. CaO + H,O - Ca(OH),, e quatro reatores responsaveis para dar um tempo de
residéncia a mais para a mistura reacional. Nesses reatores ocorre basicamente a reacéo de
caustificag@o (N&COsg) + Ca(OH)x9 = NaOHy) + CaCOsgy). Apds a modelagem, as
equagoes foram resolvidas via simulador (EMSO). Os resultados obtidos foram
satisfatorios, resultando valores préximos ao existente em uma fabrica de celulose.



1. INTRODUCAO

O presente trabalho tem como objetivo modelar matemati camente um sistema muito
comum em fébricas de celulose que é o processo de reconversdo do licor negro (licor
exausto do processo) em licor de cozimento, utilizado no processo de fabricacdo de
celulose. Para tanto, fez-se um levantamento das caracteristicas do processo, principais
correntes e parametros cinéticos. Um dos principais topicos desse trabalho visa o
levantamento bibliogréfico de constantes cinéticas das reactes quimicas envolvidas.

Para o presente trabalho, usou-se conhecimentos da engenharia quimica, onde se
podem citar os e ementos basi cos na model agem:

* descric¢ao do processo e definicdo do problema
* teoria e aplicacdo das leis fundamentais

* gguacionamento

* consideracoes

* consisténcia

* solucéo desegjada

* matematica e computacéo

* solugdo e validagao

As seguintes secOes abordardo esses elementos basicos para a modelagem, bem
como uma revisao bibliografica do processo de reconversao.

2. REVISAO BIBLIOGRAFICA

2.1 DEFINICOES

Este trabalho é aplicado em indUstrias de celulose em gera. Para tanto, fazem-se
necessarias algumas defini¢des sobre as substancias envolvidas no processo quimico e de
termos técnicos da érea.

Licor Branco: é o licor usado no cozimento da madeira, responsavel por separar as fibras de
celulose da matriz de lignina, substancia responsavel pela rigidez da madeira. O licor é
formado basicamente por NaS e NaOH.

Licor Verde: é o licor obtido da dissolucdo dos sais fundidos da caldeira de recuperacdo. As
substancias que se encontram presentes nesse licor séo basicamente Na,CO3, N&S, NaOH.

Licor Negro: € o licor resultante do processo de cozimento da madeira. E formado por
materiais organicos e inorganicos, provindos da solubilizacdo da madeira e pelos quimicos
utilizados no tratamento desta.



Alcali Ativo: é a soma das concentracdes de NaOH e NaS existentes no licor, expressa em

g/l

Alcdi Efetivo: € a soma da concentracio de NaOH mais metade da concentracdio de NaS.
Considera-se somente metade da concentracéo de NaS, pois se sabe que parte do sulfeto
contido na solugdo est& sob a forma complexada.

Alcali Total: é a soma das concentragdes de NaOH, N&S e Na,COs contidos no licor.

Sulfidez: indica o enxofre presente no dlcali ativo ou total, sob a forma de NaS, sendo
expressa em porcentagem.

2.2 0 PROCESSO DE FABRICACAO DE CELULOSE

O processo de fabricacdo de celulose consiste basicamente na transformagdo da
madeira em material fibroso, que é denominado polpa ou celulose industrial. O cozimento
consiste em submeter os cavacos de madeira a uma acdo quimica do licor branco forte
(soda céustica mais sulfeto de sodio) e do vapor d'dgua no digestor a fim de dissociar a
lignina existente entre a fibra e a madeira. As fibras liberadas sdo, na realidade, a celulose
industrial.

O digestor € um vaso de pressdo, com atura aproximada de 57 metros, onde a
madeira cortada em pequenos pedacos (cavacos) e licor branco forte sdo introduzidos
continuamente pela parte superior. O tempo total do cozimento da madeira € de 120
minutos, e realiza-se do topo até o centro do digestor. Do centro até a parte inferior, realiza-
se uma operacdo de lavagem, a fim de se retirar a solucéo residual - o licor negro fraco que
€ composto principalmente de sais inorganicos presentes na madeira e lignina - que sera
utilizado como combustivel na caldeira de recuperagéo.

Apoés a lavagem, a celulose é retirada do digestor, sendo em seguida submetida a
outra operacdo de lavagem nos difusores, para entdo ser depurada. Eliminando parte das
impurezas que ficaram durante o processo. Ap0Os essa operacdo, a celulose € submetida a
um processo de branqueamento.

Apbs o brangueamento, a celulose é depurada novamente e enviada para a secagem.
Nesta operacéo a agua é retirada da celulose, até que esta atinja 0 ponto de equilibrio com a
umidade relativa do ambiente (90% de fibras e 10% de &gua).

A méaquina de secagem é constituida de trés elementos: mesa plana, prensas e uma
maquina secadora. Na parte final da maquina secadora fica a cortadeira, que reduz a folha
continua em outras menores, de formato padréo. Essas folhas formam os fardos com 250kg
de celulose, oito dos quais constituem uma unidade de carga (de 2t) para fins de transporte
e carregamento.



2.3 RECUPERACAO DO LICOR DE COZIMENTO

O processo de recuperacdo quimica € fundamental nas modernas fabricas de
celulose, pois permite o reaproveitamento dos produtos quimicos usados no cozimento da
madeira, viabilizando a fabricacdo de celulose em termos de custos e também em termos
ambientais. E através do processo de caustificagio que se recupera o Ultimo produto
quimico do cozimento da madeira, ou sgja, 0 hidréxido de sddio (soda).

A recuperacdo pode ser representada numa forma ssmplificada, como no diagrama
de blocos mostrado na Figura 1
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Figura 1 - Diagrama de blocos simplificado do ciclo de recuperacéo.

Onde as siglas que acompanham a figura significam: Licor Negro Fraco (LNF);
Licor Negro Concentrado (LNC); Lavado Fraco (LF) e Licor Verde (LV).

As secles a seguir tratardo sobre cada uma das partes representadas na figura
Evaporacéo, Queima do Licor na Caldeira de Recuperacéo e Dissolucéo dos Sais Gerados e
Caustificacdo. Existe ainda uma etapa onde a lama de ca gerada na caustificacdo é
gueimada num forno rotativo para servir de matéria-prima na caustificacao.

2.4 EVAPORACAO

Como ja citado anteriormente, o licor negro formado no digestor é formado pelos
materiais dissolvidos resultantes da solubilizacgo da lignina e pelos quimicos utilizados no
tratamento. Esse licor possui um teor de sdlidos de 14 a 17 %, onde o principal componente
€ a &gua, podendo chegar até 80%, em &gua. A evaporacdo reduz esse teor de agua para em
torno de 25%. Essa evaporacdo libera voléteis da fase liquida: compostos de enxofre,
terebentina e metanol.

Um dos problemas operacionais que pode ser gerado € a incrustagdo nos
equipamentos. A evaporagdo diminui a solubilidade na solucéo de licor negro. lons de
sodio, calcio, duminio, silica e outros materiais organicos podem formar esses depdsitos.



Existem vérios tipos diferentes de evaporadores de multiplo efeito, que empregam
trocadores de calor tipo casco e tubos ou trocadores de calor de placas. O método mais
comum de evaporacdo emprega um evaporador com tubos verticais longos, onde o licor é
introduzido na parte inferior do tubo e acelerado para cima do tubo, tipo filme ascendente
(rising film) quando a ebulicdo acontece e vapor é formado. Vapor e licor parcialmente
concentrado sdo entéo separados. O vapor prossegue para outro evaporador na seqiéncia de
evaporadores para condensar no lado do casco e causar mais evaporacao no lado do tubo.
InstalacOes mais novas sdo do tipo filme descendente (falling film).

Na Figura 2 € mostrado um desenho esquematico de um conjunto de evaporadores
de seis efeitos € normalmente usado para evaporacdo de licor negro. A numeracdo dos
efeitos individuais segue o fluxo de vapor através do conjunto. Neste caso o licor €
alimentado no sexto efeito e passa através de todas as unidades saindo como licor produto
no primeiro efeito
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Figura 2: Evaporadores de mdiltiplos efeitos
Fonte: Chemica Recovery in Alkaline Pulping Processes

2.5 QUEIMA DO LICOR NA CALDEIRA DE RECUPERACAO E DISSOLUCAO
DOS SAISFUNDIDOS

ApGs a sua concentracdo o licor negro concentrado é chamado de licor negro forte.
O mesmo é queimado na caldeira de recuperacdo. Os objetivos dessa operacdo sao:

- Converter o sulfato de sddio (NaSO,) presente no licor negro a sulfeto de
sodio (N&S), que é um dos agentes ativos na producdo de celulose pelo
processo Kraft;

Gerar vapor por meio da queima dos compostos organicos presentes no licor
negro;

Recuperar parte de um subproduto (licor negro) da producéo de celulose que
€ gerado no digestor, a fim de reduzir o problema de descarte deste material



e, a mesmo tempo, funcionar como incinerador de compostos indesgjaveis
para arota produtiva de celulose.

A maior importancia que se da a queima eficiente do licor negro (combustivel) frente
a geracao de vapor € o que diferencia a caldeira de recuperacéo de outros tipos de caldeiras.
Além de uma geragdo de vapor dentro das necessidades da fabrica, desgja-se obter a maior
quantidade de N&S possivel. Desta forma, a fornalha da caldeira de recuperacdo funciona
Ccomo um reator quimico onde se deseja maximizar a eficiéncia de reducdo descrita por:

— Ms
Ms+Mg,

Nesta equacdo Ms é a massa de enxofre na forma de NaS e Msos € a massa de
enxofre naforma de NgSO,.

A aimentacdo do licor negro nafornalha é realizada na forma de spray, uma em cada
parede do equipamento. Ao serem aimentadas a caldeira, as particulas de licor sofrem
diferentes modificagbes que sdo classificadas como: secagem (eliminagdo da umidade
restante no licor), pirélise, queima do carbono fixo, oxidacéo e reducéo do leito de fundidos
(smelt).

Cada transformacé&o sofrida pelo licor acontece, predominantemente, em uma regiéo
da fornaha da caldeira de recuperacdo. Estes estagios envolvem reacBes quimicas e
transformagdes fisicas distintas, que podem ou n&o ocorrer de forma sequiencial.

Durante a pirdlise, a particula de licor aumenta em cerca de vinte vezes seu volume
devido a grande liberacéo de gases. Sdo eles. TRS (gases ndo oxidados de enxofre: CH3zSH,
CH3SCHgs, CH3SCHs.), SO,, CO;,, CO, CHy, HO. Neste estagio, a particula de licor se
encontra em chamas.

Encerrada a pirdlise, a particula passa a ser composta por sais inorganicos
(principalmente NaCO3, NapS e NaySO,) e o carbono fixo. Com o fim da pirdlise, a chama
desaparece e se inicia 0 processo de queima do carbono fixo. Ao final do processo, resta
ainda algum carbono e sais inorganicos na particula.

Apbs perder a umidade, sofrer a pirdlise e queimar parte do carbono fixo, a particula
atinge a superficie do leito de sais fundidos na parte inferior da fornalha. Iniciam-se entéo
as reacdes de oxidacdo e reducdo dos sais inorganicos.

A oxidacdo do smelt, onde o sulfeto reage com o oxigénio do ar, € uma reacdo
exotérmica. Como 0 N&S € a substéncia que se desgja recuperar no final do processo de
gueima do licor negro, a reacdo descrita abaixo € indesgével quimicamente, pois causa a
diminuicdo da eficiéncia de reducdo do processo. Normamente séo desgjados valores
superiores a 90 % de NaS.



NaS+ 20, ? N&pSO4

O leito de fundidos é relativamente impenetravel pelo ar de combustédo. Em seu
interior, ocorrem as reagOes de reducdo descritas pelas equagbes 3 e 4 que, sendo
endotérmicas, absorvem a energia liberada pelas reacbes de oxidagdo. A combinacédo de
reacOes exotérmicas e endotérmicas gera um gradiente de temperatura no smelt. A
temperatura na superficie do leito de fundidos é da ordem de 1000 a 1200 °C podendo
chegar proximo dos 760 °C em sua parte mais baixa. Como o que se desgja é aumentar 0
rendimento das reacdes de reducdo é importante que a temperatura no interior do leito de
fundidos sgja elevada, ja que as reacOes desgjadas (equacdes 3 e 4) precisam absorver
energia para ocorrer.

NaS0O, + 2C b NaS+2C0O»
NapSO4 + 4CP NaS+H4CO

Na Figura 3 é mostrada a caldeira de recuperacdo.No fundo dessa, existe um tanque
de dissolucdo que serve para dissolver os sais fundidos @melt). A dissolucéo é feita com
uma solucédo recuperada do processo chamada de lavado fraco. Esse lavado € constituido de
&gua — a maior parte — e de soda. Apoés essa dissolugdo, a solucdo passa a ser chamada de
Licor Verde, devido a sua cor. As substancias que se encontram presentes neste licor em
maior concentracdo sdo 0 carbonato de sodio - componente que sera recuperado na
caustificacdo - o sulfeto de sddio e hidréxido de sddio, em quantidade desprezivel.

e -
Figura 3: Caldeira de Recuperacéo e Tanque de Dissolucdo do Smelt

2.6 CAUSTIFICACAO



A finalidade da caustificacdo € a conversdo de licor verde em licor de cozimento
(licor branco), o qual € empregado no cozimento no digestor. Tal conversdo € alcancada
pela adicdo de ca ao licor verde, através das reacGes de hidratacdo de cal e de
caustificacdo, gerando como subproduto carbonato e céalcio. A reacdo de apagamento
acontece no reator chamado apagador de cal ou Slaker. Esse reator apresenta uma rosca
sem fim inclinada, responsavel pela retirada de impurezas insolGveis provenientes do 6xido
de calcio comprado. O 6xido de célcio reage com a agua e forma hidroxido de ccio.

Assim que esse hidroxido é formado, comega a reacdo de caustificagdo onde o
Ca(OH); reage com 0 NaCO3 para formar hidréxido de sodio e carbonato de célcio. Os
demais reatores CSTR’s dispostos em série tém a finalidade de aumentar ab maximo o
tempo de residéncia da mistura, aumentando o rendimento da operacdo. O carbonato de
célcio produzido, também chamado de lama de cal, é lavado, filtrado e queimado num
forno rotativo, onde é convertido novamente em cal para ser empregada no processo de
caustificag@o. As reagbes em questdo sdo apresentadas a seguir:

CaO + H0 > Ca(OH)2y (Reagdo de Apagamento da Cal)
NapCOz(a) + Ca(OH)z(s) <4 2NaOH(y) + CaCOgs) (Reacdo de Caustificacéo)
CaCOz + cdlor —— » CO, + CaO(y (RequeimadaCal)

Na Figura 4 € mostrado um desenho esquematico de reatores de caustificaggdo. A
reacdo de hidratacdo é uma reacdo exotérmica consideravel. A reacdo de caustificacéo, por
sua vez, é reversivel, de modo que o objetivo principa é dirigir o equilibrio tanto quanto
possivel para adireita. A &gua e o carbonato de sodio sdo provenientes do licor verde, cabe
salientar que estas outras formas de sddio nédo interferem nas reacfes apresentadas. O
carbonato de célcio formado na reacdo de caustificagdo precipita. Quando esta lama é
separada do liquido remanescente, a solugdo clarificada é denominada licor branco e segue
para o digestor novamente, para produzir a celulose.

Um ponto de processo importante € que a alimentacdo de cal nos reatores deve estar
na propor¢ao correta para a vazao de licor verde. Pouca alimentacdo de cal produzira licor
branco com baixa concentragdo de dcali ativo, 0 que causard distlrbios no processo de
cozimento por requerer uma grande quantidade de licor branco gque pode descontrolar a
relacdo normal entre licor-madeira no cozimento. A alimentacdo demasiada de cal resultara
num aumento na geracdo de lama e de rgeito nos classificadores, resultando numa
decantacéo pobre.
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Figura 4. Reatores de Caustificacdo em série
Fonte: Fundamentals of Recausticizing Recovery

A lama de ca é congtituida por carbonato de célcio. Essa lama é queimada num
forno rotativo de cal para recuperar 0xido de cécio. As dimensdes desse forno sdo: 3,3
metros de didmetro e 84 metros de comprimento. Na Figura 5 € mostrado um desenho do
forno. A lama de cal € aimentada ao forno rotativo onde é secada e aquecida em contra-
corrente pelos gases da combustdo provenientes de queimador de gas ou 6leo na outra
extremidade do forno. Com a temperatura da lama em 815 °C na zona de calcinagéo do
forno, o CaCO, decompde em CaO e CO, . A cal recuperada € reusada no processo de

caustificacgo.

A producdo de ca recuperada com boa qualidade é o requisito mais basico na
operacdo do forno de cal. A qualidade da cal recuperada é julgada em termos do carbonato
residual, disponibilidade e reatividade. A quantidade de CaCO, residua € normalmente

controlada entre 1,5 a 2,5% em peso através do gjuste da temperatura frontal do forno.

Essa meta de controle € necessaria com o intuito de se evitar a queima excessiva e
garantir a producéo de cal reativa, mantendo o processo de caustificacdo e forno dentro da
normalidade. A disponibilidade de cal € uma funcdo da quantidade de CaCO, presente na
cal recuperada que esta disponivel para hidratacdo. E normalmente de 90%, variando entre
85 a 95% dependo da quantidade de impurezas e CaCO, residua na cal recuperada. A

disponibilidade também é usada para indicar 0 acimulo de materiais inertes no circuito de
cal.

11
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Figura5: Forno de Cal
Fonte: Chemical Recovery in Alkaline Pulping Processes

3 MODELAGEM MATEMATICA DO CONJUNTO DE REATORES QUIMICOS
NA CAUSTIFICACAO

O sistema escolhido para ser modelado e smulado via o software EM SO, consiste
em um reator de apagamento e quatro reatores tipo CSTR’s, responsaveis pelo tempo extra
de residéncia, existentes em uma industria de celulose. A seguir, sdo listadas as
consideracfes utilizadas no desenvolvimento do modelo:

Mistura Perfeita — foi considerado que o tanque e o sistema de agitagéo estdo bem
dimensionados. Além disso, esses caustificadores apresentam tubos de ascenséo
para evitar curto-circuito da mistura reacional. Segundo Hypponen e Luuko (1998),
adistribuicéo do tempo de residéncia dos solidos é igual a do liquido.

Massa especifica constante — os reatores envolvidos sdo do tipo Slurry, onde as
fases liquida e sdlida se comportam como se fosse apenas uma fase.

Volume constante — apds a entrada no reator de apagamento, a mistura reaciona
passa para 0 conjunto de reatores via gravidade.

Trabalho transferido pelo agitador desprezivel

Variagdo da energiainternaigual avariagdo de entalpia

Variagdo de energia potencial e cinética despreziveis — ordem de grandeza ndo
influencia significativamente no problema.

Parede metalica— Como as temperaturas dos reatores s80 maiores que a temperatura
ambiente, ha transferéncia de calor para o ambiente. Essa troca de calor pode ser
considerada através da soma de trés resisténcias térmicas. da mistura reacional, da
parede e do ambiente. Nesse trabalho foi usado o parametro UA, segundo Andreola
et a (2000), com o inverso da soma das resisténcias.

Composicdo do Licor Verde é basicamente NaS + NaCO3

Na corrente de Grits (6xido de calcio que ndo reagiu) o éxido € retirado na forma
solida

12



A saida de Grits ocorre apenas no reator de apagamento
Taxa de evaporacdo em regime permanente € igual a taxa de evaporagdo em regime
transiente.

Como a temperatura do reator de apagamento € muito proxima da temperatura de
ebulicdo da mistura reacional, pode haver perda de energia devido a evaporacéo. Portanto,
na equacdo do balanco de energia contemplou-se essa perda por mudanca de fase. Admitiu-
se que a entalpia e a temperatura de ebulicdo sdo idénticas as da agua pura na mesma
pressdo, uma vez que a mistura encontra-se diluida.

Reacdes Quimicas Envolvidas

CaO(s) + HZO_VL> Ca(OH)Z

N&COgz(y) + Ca(OH)> 4_—} 2NaOH gy + CaCOxy
r

Na Figura 6 é apresentado o sistema modelado e simulado

C226

Figura 6: sistema de caustificacdo

Balanco de Massa Global :

Fna=Fv=F

13



Balanco de M assa por Componente para o Reator de Apagamento :

a) Na,CO3
dCa, _F aPM _ 0
=—(Ca,,- Caq)- ng=—">="=
dt V( ay._1 N) 1 PMbB @
b) NaOH
dCb, _ F a&PM, 0
=—|(Cb,,- Ch,)+2 b+
a VvV (Chy., o) rlgprB 2
c) NaxS
dCc, _F
=—|(Cc,,- C
= (Cewi- Cay) ©)
d) CaO
dm, - mF
= Mdo- -Vr
a v 2 @
e) Ca(OH),
dm, - m.F aPM , 0 a&PM 0
= Meo- - VI‘l =+ VI‘2 X (5)
dt \Y% PM, & PM, g
f) CaCOs
M - T F +VrlaeplvIf 3 (6)
dt V éPMb >
g) Grits
dm, m,F
Y )
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Balanco de Energia

dT
Vr LamanLamaE = DH Licor T DH Solidos ( 1)\/r1 ( DHZ)\/rZ - UA(T Tamb)

KMo DH e ©®

Onde,
K=0,seT<T ebulicdoeK=1sT 3 T ebulicdo

DH 0 = CPL F|(Cays +Chy +Ce )Ty - T )- (Cay+Cly, +Ca )(T- T )| 9)

é. Fo aas%F 0 u
I:]_Isélidos:CQi éndO(Tin - Tref) ?rh _(T Tref)u+cpe§nEO(T Tref) _(T - Tref)L;I+
e eV g 1] u
e an Fo J e aam, F u
Cp; gnfO(Tin - T ) - é;\f/ é(T - Ty )5+Cpg gmgo(T - Teg ) - VO iT Te )a
(10)
aam, O
r, = §7d+K2 (11)
e [}
@MNOH aam, 0 &PMNOH(.j ' zl:I
r = o8 <Ca, ,c—K =1- K (AE)"( 12
’ g P a g " 1gv % ' aNg PMa g 1( ) 0 ( )
K, = K,, exp(- L52(ATT - 7,02) - 11700/ RT) (13)
K, =K, ,exp(- 0967(ATT - 7,02)- 9890/ RT) (14)
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ATT =Ca, NaoH —+ CbN +Cc,

@

aPM
g (15)

o
<Z|z
Q-I-O

AE =Cb, +0,5C Maaon
CNg PM (16)

Q -I-I-O=

Além disso, uma consideracdo pode feita em relaco ao comportamento do reator de
apagamento. A vazao de saida do licor desse reator pode ser afetada tanto pelo consumo de
agua na reacao de apagamento como pela perda desta devido a evaporacdo. Dessa forma, a
vazao volumétrica de licor que sai do reator e que passa para o caustificador seguinte pode
ser avaliada, segundo Andreola et a. (2000), admitindo-se um comportamento pseudo-
estacionério, conforme a equacao abaixo.

F=Fo— (VI gua) (PMW/PMh)rl — (K/r sua) Mevap a7

Dessa forma, a vazdo de saida do reator de apagamento é calculada. Essa vazdo é a
mesma de entrada nos reatores de caustificacdo, que permanece constante em todos o0s
reatores seguintes.

As equagdes que representam O reator de apagamento também servem para
caracterizar os caustificadores, os quais ddo mais tempo de residéncia ao licor. Para tanto, €
necessaria uma correcdo, excluindo a equacdo referente aos inertes grits ja que ndo ha
retirada desses grits nesses reatores.

Segundo Secchi (2005), uma parte importante da andlise do problema é checar se o
nimero de equacdes é igual ao nimero de varidveis a determinar (grau de liberdade igual a
zero). Essa andlise € uma tarefa importante para confirmar a consisténcia matematica do
modelo. Para o grau de liberdade, a andlise a seguir é vaida:

graus de liberdade = n° de varidveis- n° de constantes- n° de especificacBes- n° de
forcas motrizes- n° de equactes
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dessa forma, as variaveis do problema séo:

Cao, Cho, Cco, Can, Cbn, Ccn (Ib/ft®)

t (min)

Fn, Fo (ft¥/min)
vn (ft3)

md, me, mf, mg (Ib)

mdo, meo, mfo, mgo (Ib/min)

r lama (Ib/ft®)
Cplama, Cp LV, Cpd, Cpe, Cpf, Cpg (Btu/lb/K)
DH LV, DHsdlidos, DH1, DH2, DHevap  (Btu/lb)

UA (Btw/K/min)
R (Btu/lbmol/K)
rl, r2 (Ib/ft3/min)
Tn, Tamb, Tin, Tref, To (K)

ATT, AE (Ib/min) como N&O
K10 (ft®/1b%/min)
K30 (ft°1b>/min)
ala3,bl (ft3/1b)

K1 (ft%1b%/min))
K2 (Uft3)

K3 (ft%/1b%/min)
Eal, Ea2 (Btu/Ibmol)
PMa, PMb, PMc, PMd, PMe, PMf (Ib/lbmol)
mevap (Ib/min)

- 48 + 10N

NUmero de equactes = 8N + 8

Forcas Motrizes = Fo, Cao, Cho, Cco, md,, me, mf, mg, , To > 9

Especificaco=t > 1

Constantes = VVn, Fn, PMa, PMb, PMc, PMd, PMe, PMf, r lama, mevap, Cp lama, Cp
LV, Cpd, Cpe, Cpf, Cpg, Tamb, Tin, Tref, DH1, DH2, DHevap, UA, K2, K10, K30, a1,
a3,bl Eal,Ea2,R > 30+ 2N

Com a andlise de consisténcia, chega-se a um grau de liberdade igual zero.
As tabelas a seguir representam os dados usados na simulagdo. Na tabela 1,

encontra-se os dados cinéticos. Na tabela 2 encontra-se as propriedades fisico-quimicas,.
enquanto que natabela 3 estdo as dimensdes e condi¢oes de operacéo.
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Tabela 1 - Pardmetros cinéticos do modelo

Parametro Valor
Kz 0,333 min*
K1io 2100
Ko 0,353

Segundo Andreola et al. (2000), uma aproximacao da taxa de evaporacdo em regime
permanente por um modelo em regime transiente conduz a resultados satisfatorios. Nesse
trabalho foi assumido que Mevap = 1,06x10°Ib/min.

Tabela 2: Propriedades fisico-quimicas

DH; -28,6 Btu Ibt
DH, - 450 Btu Ib*

r Lama 75 I/t

CpLv 1,71Btulb K?
CpLama 1,57 Btu Ib* Kt
Cpc-o 0,355 Btu Ib1 K™
Cpcaoty2 0,562 Btu Ib* K*
Cpcacos 0,475 Btu Ib*K ™
Teb da mistura reaciona 373K

Tabela 3: Dimensdes e condi¢des de operacéo

Volume Util do Apagador 14479 ft°
Volume (til dos Caustificadores |1924 ft*
Vaz&o de Licor Verde 106 ft° min
Temperatura do Licor Verde 368 K
Vaz&o de Cal 350 Ibmin*
Disponibilidade da Cal 85%
Temperatura Ambiente 293 K

Nas forcas motrizes do sistema, tabela 4, tem-se a composi¢do do licor verde:

Tabela 4. Forgas motrizes

Concentracdo de Na2CO3 7,6 bt

Concentracdo de NaOH 0,6 Ib ft

Concentracio de Na2S 3,6Ibft°

Vazdo de Ca(OH)2 0 Ib/min

Vaz&o de CaCO3 0 Ib/min

Massa Grits 33 Ib/min - 10% da vazéo de CaO
Temperatura de entrada da cal e grits 298 K
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4 RESULTADOSE DISCUSSAO

Apbs a modelagem matematica, 0 sistema de equacdes diferenciais ordinarias,
(equacdes de 1 a 8) foi resolvido via software de simulacdo. O programa utilizado foi o
EMSO — Environment for Modeling, Smulation, and Optimization). Como condigao
inicial para todos os sistemas de reatores, admitiu-se que as concentragdes sdo iguais as da
alimentacéo.

A Figura 7 apresenta o consumo de 6xido de célcio nos primeiros 12 minutos.

200

250 1

200 4 — azdo de enfrada de Ca0 no Apagador [Ib/min]
— Vazdo de saida de Cal no Apagador [Thtan)

150 4

100 A

01—

0.00 . r . , , ; : . : | : T . '
0,00 100 200 200 400 500 B00 700
Figura 7: Consumo de 6xido de célcio

Conforme pode ser visto pela Figura 7, na entrada do reator de apagamento tem-se
uma vazao de 300lb min™t de éxido de célcio. Transcorrido um tempo de aproximadamente
12 minutos, nota-se que foi consumida aproximadamente 83% da cal alimentada, uma vez
que a vazado de cal na saida do apagador é de aproximadamente 50lb min. Em comparacéo
com a Figura 8, o carbonato de sodio ndo atingiu 0 estado estacionario neste mesmo
periodo. Dessa forma, confirmam-se os dados da literatura que afirmam que a reagcdo de
apagamento da cal é mais rapida do que areagéo de caustificacéo.

8.00 4
7.00 4
6.00 -
5.00 : — Concenfragio de NalCO3 na saida do Apagador [Ib/ft™3)
4.00 ] — Concenftagio de NaOH na saida do Apagador [Th/ft™3]

3.00
2,00
1.00 1

0,00 4 J T L T T T T T T T T T T T
0.00 100 200 300 400 500 600 700
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Figura 8: Concentracéo de Na,CO3 e Hidroxido de Calcio nos 12 minutosiniciais

No tempo de 12 minutos, a concentracéo de NaCOj3 da alimentaczo cai de 7,6lb ft>
para aproximadamente 7lb ft°. Quando atinge o estado estaciondrio, no ultimo
caustificador (C228), a concentragdo est4 em torno de 3,5 Ib ft™>.

B.00 j
7.00 1 — Concentragio de Na2CO03 [Ibfit™3]
6.00 ] —— Concentragio de NaOH [Ib/ft™3]
5.00 A
4.00
3,00 1
2.00
1,00
0,00 4 . , . , . : . . . .
0.00 7500 1600v1n° 2280w 1nT 2 00MYIn’  RT7SAVINT A SNAvIN'

Figura 9: Concentracdo de NaCO;3; (Ca) e Hidréxido de Cécio (Cb) apds 800
minutos de simulacéo.

Observando os dados da Figura 9, e comparando com os de uma indlstria de
celulose, obtem-se 0 seguinte resultado: a concentracéo final obtida de hidréxido de sodio
via modelagem e smulacdo (4,1lb ft3) é aproximadamente similar & concentragdo
encontrada numa indstria de celulose (3,8lb ft3). Para o carbonato de sbdio, a
concentra(;%o em estado estacionério é de 3 Ib/ft®, enquanto que o verificado na industria é
de25 Ibft™.

4,00 1
3B A
2,00 1
250
200 i — Concentracdo de NaOH na saida do Apagador [lhAt™3]
] — Concentracio de NaOH na saida do veator C222 [Th/ft™3]
1.50 ] — Concentracio de NaOH na saida do veator C224 [Th/ft™3]
1.00 - —— Concenfracio de NaOH na saida do veator C226 [Tb/ft"3]
EE Concentragio de NaOH na saida do veator C228 [Ib/ft"™3]
(0,500 1
I I ! | L | ! | ! |
4 4 4 4 4
0.00 7500 18O 228010 200NN 2780 1N 4 &AMn

Figura 10: producdo de NaOH em todos os reatores.
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T&o logo a reagdo de hidratagdo da cal inicie no apagador, a reacdo de caustificacdo
comecga. No apagador acontece a maior parte dessa reacdo, restando aos outros reatores de
caustificacdo dar maior tempo de residéncia a mistura para atingir-se as especificacdes
necessarias.

425 1
A00
375
350 4 —— Temperatira do Apagador[E]
395 | — Temperatra do C222 T [E]

] —— Temperatra do Ci24 [E]
200 - Tetapetahra do C226 [E]

] Tetpetatura do C228 [E]

4 4 4 4 4
0.00 7500 180NN 2 28010 R0AMYAN R TEMIN A &N

Figura 11: Temperatura nos reatores

As temperaturas dos reatores, Figura 11, obtidas via smulagdo, néo retrataram de
modo satisfatorio as situagdes reais. A temperatura de saida do reator de apagamento, via
simulagéo ficou em torno de 410K, enquanto que o resultado esperado era de 379K.

Além dessas consideragdes de processo, simulou-se a adi¢cdo de mais um reator de
caustificagcdo apOs o reator C228. A hipétese testada tem o intuito de se averiguar a
possibilidade de, com um maior tempo de retencdo, aumentar a conversdo de NaCO3z em
NaOH.

4,00 A
3.50 1
3,00 1
2:50 1
2,00 -
1,50
1,00
0.500

—— Reator adicionado apds o C228 [IbAt™3
—— Reator C228 [I/ft"3]

4 4 4 4 4
0.00 7500 1860M1N 2250 1n 20AMeIN’ T 760%iN A SAMRe1N
Figura 12: Adic&o de um reator de caustificagdo ao processo
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O aumento de um reator ndo traria vantagens significativas, segundo a simulagdo
via software, conforme pode ser visto na Figura 12.

5 CONCLUSOES

- 0 modelo matemético conduz a resultados satisfatérios na comparagcdo com 0s
resultados experimentais, constatados em uma planta industrial;

- conforme aliteratura, mostrou-se que areacdo de apagamento da cal € mais rgpida
do que a de caustificacao;

- as hipoteses consideradas na elaboracéo do model o estdo adequadas e conduzem a
resultados satisfatorios quanto a producéo de soda;

- 0s parametros térmicos e cinéticos tirados da literatura (UA, K10, K30 eK2) e
assumidos como iguais para esse trabalho, ndo sdo precisos o suficiente para
resultados das temperaturas;

- areacdo de caudtificacao atinge o equilibrio quimico. Adicdo de um novo reator ndo
traria beneficios em relacéo a conversdo.
6 SUGESTOES PARA FUTUROS TRABALHOS
Como sugestdo para trabalhos futuros, pode-se estudar mais detalhadamente os
parametros térmicos e cinéticos do modelo dinamico a fim de reproduzir-se com mais

precisdo as temperaturas de processo e as concentragdes finais de hidréxido de sodio e
carbonato de sodio.

22



BIBLIOGRAFIA

TAPPI, Chemical Recovery in Alkaline Pulping Processes, 1992

LINDBERG, H.; ULMGREN, P.: The Chemistry of the Causticizing Reaction — TAPPI
Journal , 03/1986.

HY PPONEN e LUUKO .TAPPI Journal, 1988

A.WERNQVIST, H. THELIANDER: On the Kinetics of the Causticizing Reaction —
TAPPI Journd

PAULONISA., KRISHNAGOPALAN: Kraft White and Green Liquor Composition
Analysis, Journal of Pulp and Paper Science: Volume 20, Nimero 9, 9/1994

ANDREOLA, R; VIEIRA, O; SANTOS, O; JORGE, L, Modelagem e Simulagdo de um
Reator de Caustificacéo; Congresso |beroamericano de Investigacion en Celulosay

Papel, Parang, Brasil, 2000

SECCHI, A.R., Notas de aula de Modelagem e Simulag&o de Processos, UFRGS,
ENGO0737, Porto Alegre, RS, (2005).

DELTATRAINNING, Fundamentals of Recausticizing Recovery

23



