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“A tarefa néo é tanto ver aquilo que ninguém viu, mas pensar o que ninguém

ainda pensou sobre aquilo que todo mundo vé”



(Arthur Schopenhauer)

RESUMO - O trabalho proposto tem como objetivo a modelagem, simulagéo e
otimizacao da etapa de caustificagdo em uma industria de extragdo de celulose
e producao de papel da América Latina, utilizando o software comercial Aspen
Plus. O sistema de caustificagdo desempenha uma fungéo primordial no ciclo de
recuperacgao quimica Kraft nas industrias de extragao de celulose. Nele ocorre a
recuperacao do licor branco utilizado no cozimento dos cavacos no digestor.
Para tanto, uma primeira reag¢ao entre o licor verde (solugao rica em sulfeto de
sédio e carbonato de sodio) e a cal (6xido de calcio) forma hidroxido de calcio
(Ca(OH)z2), que por sua vez reage com carbonado de sodio (NaCOs), dando
origem a hidréxido de sodio (NaOH) e carbonato de calcio (CaCOs) com
eficiéncia superior a 70%. Como consequéncia, € possivel recuperar um licor
branco (NaOH + Na2S) que apresente as caracteristicas ideias para a operagao
nos digestores. Para alcancar esse objetivo, foi implementada uma rotina de
otimizagdo que utiliza o método BOBYQA para determinar o melhor valor da
razao entre licor verde e Oxido de calcio, principal parametro de medigcdo da
eficiéncia do processo. O ajuste dessa variavel acarretou em um aumento de

cerca de 1,6% na eficiéncia de caustificagéo.

Palavras chave: caustificacao, kraft, licor branco.



ABSTRACT - The proposed work aims the modeling, simulation and optimization
of caustizing process in a pulp extraction and paper production industry in Latin
America, using Aspen Plus commercial software. The caustizing system plays a
major role in the chemical recovery kraft process in the pulp extraction industries.
In it occurs the recovery of white liquor used in the cooking of chips in the digester.
To this end, a first reaction between green liquor (solution rich in sodium sulfide
and sodium carbonate) and lime (calcium oxide) forms calcium hydroxide
(Ca(OH)z2), which in turn reacts withsodium carbonate (NaCOs), yielding sodium
hydroxide (NaOH) and calcium carbonate (CaCOs3) with an efficiency greater than
70%. As a consequence, it is possible to recover a white liquor (NaOH + NazS)
that presents the ideal characteristics for operation in the digesters. To achieve
this goal, an optimization routine was implemented that uses the BOBYQA
method to determine the best value of the ratio between green liquor and calcium
oxide, the main process efficiency measurement parameter. Adjusting this
variable resulted in a 1.6% increase in the caustification efficiency.

Keywords: caustizing, kraft, white liquor.
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1. INTRODUCAO

O setor produtivo de papel e celulose no Brasil apresenta grande
competitividade e representatividade tanto no panorama nacional como mundial,
gerando um impacto positivo sobre inumeras areas da economia. Esse cenario
atrai investimentos cada vez maiores, e como consequéncia tem-se um alto
volume de receita gerado. Segundo dados do DEPEC (Departamento de
Pesquisas e Estudos Econémicos) o Brasil ocupou em 2016 o 2° lugar no ranking
mundial de produgao de celulose e a 82 posi¢ao na fabricacdo de papel. Na
balanga comercial, o setor contribuiu com um saldo US$ 7,248 milhdes no
mesmo ano, com previsdes otimistas de crescimento subsequente.

A extracdo da celulose consiste na transformacdo da madeira em um
material fibroso denominado polpa ou pasta celulésica. Nesse processo, a
lignina — agente ligante entre as fibras da madeira — é fragmentada e os
carboidratos s&o dissolvidos e convertidos em acidos de baixa massa molecular.
Dentre os meios de extracdo, o método quimico Kraft € o mais utilizado pelas
industrias desse setor, devido a sua capacidade de lidar com inumeras espécies
de madeira e, ainda assim, produzir uma polpa forte e resistente, além da
viabilidade econOmica atrelada a recuperagao quimica dos componentes do
sistema (TRAN E VAKKILAINNEN, 2015). O principal objetivo do processo Kraft
€ separar a lignina das cadeias de carboidratos — celulose e hemicelulose — sem
a degradacao excessiva das fibras, viabilizando a recuperagcdo dos produtos
quimicos utilizados no cozimento da madeira.

O ciclo Kraft inicia-se com o cozimento quimico dos cavacos de madeira
no digestor, prosseguindo por uma série de etapas e operagdes. Neste primeiro
momento, os cavacos sdo embebidos em uma solugao diluida de hidroxido de
sédio (NaOH) e sulfeto de sdédio (Naz2S), denominada licor branco ou licor de
cozimento (LOMBARDI, 2017). Durante a operagao no digestor, em média, 40-
50% do montante de madeira é dissolvido dando origem, além da polpa
celuldsica, a um subproduto deveras problematico do ponto de vista ambiental,
o licor preto. Por possuir um alto potencial calorifico, este fluido &€ concentrado e
queimado em caldeiras de recuperacao, promovendo a producao de vapor e

energia (VAKKILAINEN, 2005). Além do aproveitamento da parcela organica do



licor, o material residual inorgéanico, intitulado smelt, & utilizado na etapa de
caustificagao (MARKLUND, 2007; MAO ET AL, 2016).

O sistema de Caustificacdo, cujo o foco deste trabalho € direcionado,
consiste em uma etapa vital nas industrias de produgao de papel e extragao de
celulose. Nele ocorre, de fato, a recuperagdo quimica dos compostos, fator
determinante dentro do ciclo Kraft. Esta etapa inicia-se com a diluicdo do smelt
para formar o licor verde. Este licor é adicionado aos reatores de apagamento
(slakers) juntamente com oxido de calcio (CaO), onde reagem formando
hidréxido de calcio (Ca(OH)z2). Nos tanques caustificadores ocorre a reagéo entre
o0 Ca(OH)2 e carbonato de sédio (Na2COs) para formar carbonato de calcio
(CaCO:s) e hidroxido de sédio (NaOH). A mistura resultante passa por uma série
de processos de lavagem e filtracdo que tem como resultado a recuperagao do
licor branco (NaOH + Na2S) e da lama de cal (CaCOs + H20). A lama de cal é
calcina em fornos rotativos e reinserida no processo na forma de éxido de calcio
(Ca0), enquanto o licor branco recuperado retorna aos digestores para o
cozimento quimico, iniciando um novo ciclo.

Assim como em todo processo industrial, € imprescindivel o
monitoramento de algumas variaveis chave. A eficiéncia de caustificagdo (EC) &
um dos principais parametros de medicao desse sistema. Esta variavel pode ser
diretamente afetada por elementos como quantidade e qualidade da cal,
tamanho do particulado, concentragdo dos componentes sulfetados no licor
verde, temperatura de operagao, entre outros. (ANDREOLA, 2011; ALLISON,
2011). Aléem da eficiéncia de caustificacdo, o alcali total titulavel (ATT), alcali
efetivo (AE), alcali ativo (AA) e a sulfidez (S) sao utilizadas como parametros
fundamentais de avaliagdo e medicdo nos licores (SETHURAMAN, 1996;
BAJPAI, 2016). De acordo com Sanchez (2000) o aspecto mais critico na
operagao de caustificagado é manter a relagao ideal entre o 6xido de calcio (CaO)
alimentado nos reatores de apagamento e licor verde filtrado, de modo que licor
branco e lama de cal de boa qualidade sejam produzidos.

Ainda que a unidade de Caustificagao do licor verde desempenhe um
papel crucial dentro do ciclo Kraft de recuperacao quimica, trabalhos especificos
sobre esse tema ainda s&ao pouco explorados na literatura. Este trabalho objetiva
trazer uma nova vertente sobre a area, onde apresenta-se a modelagem

fenomenoldgica em estado estacionario utilizando o software comercial Aspen



Plus, com o intuito de modelar, simular e otimizar a unidade de caustificacdo do
licor verde, de modo a obter um ponto 6timo de operacéo desse processo. Esse
tipo de representacdo possibilita a visualizacdo completa do processo, onde
cada equipamento é modelado e simulado conforme a realidade. E possivel
avaliar e identificar gargalos, bem como otimizar cada etapa e/ou o sistema como
um todo, proporcionando o alcance da resposta desejada em um curto espago

de tempo.



2. OBJETIVOS

O presente trabalho tem como objetivo a modelagem e simulagdo em

Aspen Plus da unidade de caustificagdo do licor verde dentro do ciclo kraft de

extracdo de celulose, presente em uma das maiores fabricas de extracdo de

celulose e producao de papel da América Latina, de modo a determinar o ponto

otimo de operagao deste processo, visando a maior recuperagédo dos produtos.

Para alcancar o objetivo geral seguiu-se os seguintes objetivos especificos:

Identificacédo e definicdo dos componentes;

Modelagem e simulagao das etapas do processo;

Avaliagao das variaveis chaves;

Definicdo de uma fungao obijetivo;

Simulagao da quantidade de alcali total, ativo e efetivo nos licores
verde filtrado e branco recuperado;

Simulagao da saida da lama de cal para os fornos de calcinagao;
Validagcdo do modelo frente aos valores obtidos de fabrica e
encontrados na literatura.

Otimizagao do sistema com base em estudos realizados.



3. DESCRIGAO DO PROBLEMA

A unidade de caustificagdo investigada neste trabalho integra parte do
processamento da industria lider mundial na extragéo de celulose de eucalipto e
producéao de papel. A Figura 1 representa um diagrama de blocos deste sistema.

Licor branco
Smelt Cal

| l

TANQUE DE | Licor verde Licor verde TANQUES Licor branco Lama de
DISSOLUCAO [ bruto FILTROS filtrado | SLAKER'S CAUSTIFICA brito FITROS =

DORES
\' grits \' dregs

Licor branco fraco

Figura 1 - Diagrama de blocos simplificado do sistema de caustificagao.

Apés a secao de saida das caldeiras de recuperagao quimica, cerca de
44 toneladas de smelt alimentam a unidade de caustificacdo, essa massa é
armazenada em um tanque de dissolugcado onde € dissolvida com licor branco
fraco. A mistura, denominada licor verde bruto, passa por um filtro onde ocorre
a retirada dos residuos de processamento e uma parcela de hidroxido de calcio
(Ca(OH)2) nao reagido. O fluxo volumétrico de licor verde filtrado € fracionado
para alimentar duas linhas idénticas. Na primeira linha, 110 m3/h de licor verde
filtrado alimentam o reator de apagamento (SLAKER-1) juntamente com 0,016
toneladas de cal calcica (0,3 a 3% de MgO em sua composicao) de reposicao
(make-up) e 8,32 toneladas de cal recuperada nos fornos de calcinacédo. De
modo analogo a segunda linha recebe 99,18 m3h de licor verde filtrado que
alimenta o reator de apagamento 2 (SLAKER-2) em conjunto com 0,95 toneladas
de make-up e 6,39 toneladas de cal recuperada.
Os reatores de apagamento sdo os responsaveis pela reacao entre 6xido
de célcio (CaO) e agua (H20) formando a cal hidratada (Ca(OH)2) que é
processada com conversao de 95%. Em paralelo, ocorrem reagdes secundarias
entre uma parcela do éxido de magnésio (MgO) presente na cal recuperada dos
fornos de calcinacdo e a agua (H20) resultando em hidréxido de magnésio



Mg(OH)2, que por sua vez reage com parte do carbonato de s6dio (NaCQs3) para
formar carbonato de magnésio (MgCQs3), ambas reacdes sdo processadas com
85% de conversao.

Acoplado a estes reatores existe uma sec¢éo de clarificagéo responsavel
pela retirada de uma parcela de CaO nao reagido e impurezas provenientes do
processamento da cal. A mistura resultante dos primeiros reatores é
encaminhada a tanques caustificadores onde ocorre a reacao de caustificacao
propriamente dita, entre carbonado de sodio (Na2COs) e hidroxido de calcio
(Ca(OH)z2), produzindo carbonado de célcio (CaCOs) e hidroxido de sédio
(NaOH). Ambas as linhas se unem em um ultimo tanque onde a reagéao é
processada até atingir a conversao necessaria.

Como resultado, tem-se o licor branco bruto, composto por H20, CaCOs,
NaOH, Na=CQOs, Naz=S, CaO nao reagido e outros componentes minoritarios. Este
licor € encaminhado para um filtro onde € lavado com agua de reuso e, por
diferenca de granulometria, os compostos sdo separados, sendo uma parte
recuperada na forma de licor branco (NaOH + NazS + Na2COs + H20). A mistura
residual, contendo majoritariamente CaCOs passa por uma segunda lavagem
em um segundo filtro, denominado filtro de lama, onde é possivel separar a lama
de cal, composta por certa de 70 % de carbonato de calcio (CaCOs3), 27% de
agua (H20) e 3% de componentes minoritarios (MgCOs, SiO2, NaOH, Na:S).

O licor branco fraco remanescente retorna ao inicio da unidade para
dissolver o smelt, enquanto a lama de cal segue para etapa de calcinacao, onde
¢ calcinada em fornos rotativos, retornando a unidade na forma de cal
recuperada, enquanto o licor branco alimenta novamente os digestores para o
cozimento quimico dos cavacos, dando inicio a um novo ciclo.

A problematica deste trabalho consiste em determinar a um ponto étimo
de operagao do sistema, com o intuito de maximizar a producdo soda e,
consequentemente, melhorar a eficiéncia de caustificacdo, que resulta em uma
melhor recuperagao do licor branco de cozimento. Para isto, utilizou-se como
parametro de avaliagao a razao ideal entre o 6xido de calcio (CaO) e o licor verde
filtrado na carga dos reatores de apagamento, visto que este € um dos principais
fatores que influenciam diretamente na eficiéncia do processo. Nesse sentido
utilizou-se uma rotina de otimizacdo que desloca o minimo da fungao objetivo

formulada, de modo a encontrar a razao ideal entre o valor de fluxo massico de



CaO e fluxo volumétrico de licor verde filtrado que atenda uma dada condi¢ao
pré-estabelecida.

Os topicos seguintes descrevem todas as etapas envolvidas no
processo de producio de papel e extracao de celulose, com foco no ciclo kraft
de recuperacgao quimica, em especial, a etapa de caustificagdo do licor verde a

qual sera detalhada de acordo com a literatura.



4. REVISAO BIBLIOGRAFICA

4.1. Panorama setorial de producao de papel e celulose

A extracdo de celulose vem registrando recordes consecutivos nos ultimos
anos (Figura 2). Com demanda voltada para o cenario global, esse setor
concentra 69% de seu montante para exportagao, o equivalente a 12,9 milhdes
de toneladas, enquanto o restante é absorvido pelo mercado interno. Segundo o
relatério anual da IBA (Industria Brasileira de Arvores), considerando-se os
processos quimicos para todos os tipos de celulose, no ano de 2016 a producéao
atingiu 18,77 milhdes toneladas, com isso o pais deixou a 42 posigao para ocupar
0 2° lugar no ranking mundial de extragdo de celulose, com montante 8,1% em
relagdo ao ano anterior, ficando atras apenas dos EUA com 48.5 milhdes de
toneladas. O setor também mostrou aumento no volume de exportagdo, com

crescimento percentual de 11,9% em relagéo a 2015.
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Figura 2 - Evolugéo do cenario de produgéo de celulose nos ultimos anos.
Fonte: IBA, Bradesco.

Em contrapartida, a produgao de papel ainda € concentrada na demanda
regional, principalmente no sudeste do pais. Apesar de ser autossuficiente, o
Brasil ainda € grande dependente da importacdo de papel imprensa, devido a

pouca demanda e deficiéncia no plantio de madeira de fibra longa (DECEP,



2018). Com crescimento moderado e taxas oscilantes, a produgao de papel ndo
possui numeros tio expressivos, onde apenas 20% do montante é voltado para
exportagao. Como reflexo, o pais voltou a perder posi¢ao no ranking mundial,
deixando o sétimo lugar conquistado em 2015 para ocupar a oitava posigdo em
2016 com 10.3 milhdes de toneladas — redugao de 0,2% em relagdo ao ano
anterior — numero muito inferior ao do lider China, com 111.2 milhdes toneladas
por ano (IBA, 2017). A Figura 3 mostra o cenario da producdo de papel nos

ultimos 12 anos.
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Figura 3 - Evolucao do cenario de produgao de papel nos ultimos anos.

Fonte: IBA, Bradesco.

Uma das principais razdes para o fortalecimento do setor no pais, além
dos investimentos em biotecnologia, € o clima naturalmente favoravel, em
especial para o plantio de Eucalyptus, condi¢do que elevou o pais ao topo da
producao mundial de celulose de fibra curta com menor custo de fabricacdo. O
Eucalyptus precisa de — em média — 7 anos para crescer, enquanto que o Pinus,
celulose de fibra longa, demora cerca de 15 a 20 anos.

Outra caracteristica primordial para o desenvolvimento desse mercado &
a utilizacao de florestas plantadas. Em média 85% da madeira utilizada como
insumo pela industria € de produgéao prépria, enquanto o restante geralmente é
fornecido em parceria com micro e pequenos produtores em um sistema de

producao integrado. Além disso, as florestas plantadas sao responsaveis pela
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reabilitacdo de areas danificadas, conservando o solo e aumentando a captura
de COz2, um dos principais gases causadores do efeito estufa (DECEP, 2018). A

Figura 4 corresponde a uma tipica floresta plantada de Eucaliptus.

Figura 4 - Plantacéao florestal de Eucaliptus.

A industria brasileira de base florestal é reconhecida mundialmente pela
exceléncia de suas areas plantadas. A alta produtividade e baixa rotacéo frente
ao mercado mundial, levou o pais ao topo do ranking global de produtividade
florestal em 2016, com uma média de 35,7 m3/ha(hectares por ano) ao ano de
Eucalyptus plantado e 30,5 m%ha ao ano de plantio de Pinus. Para assegurar a
sustentabilidade, a credibilidade e o comprometimento com as questdes
ambientais e sociais, as empresas adotaram a certificacdo florestal como
principal ferramenta, a mesma garante o0 manejo responsavel seguindo os

critérios pré-estabelecidos pelas normas do sistema de certificacao.

4.2. Extracao de celulose

A extracao da celulose consiste em transformar a madeira em um material
de consisténcia fibrosa denominado polpa ou pasta celuldsica. Nesse processo,
também conhecido como polpagao, a lignina é fragmentada e os carboidratos
sao dissolvidos e convertidos em acidos de baixa massa molar. Essa separacéo
ocorre por meio da aplicagado de energia mecanica, quimica ou térmica e/ou a

combinacgao entre elas. A maior parte das fibras para a fabricacao de papel (96%)
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provém de espécies arboreas, sendo uma pequena parte derivada de outras
fontes como bagagco de cana, bambu e sisal. O tipo de madeira pode ser
classificado de acordo com o tamanho de suas fibras, as de fibra longas (3 a 5
mm): coniferas ou softwood; e as de fibra curta (0,5 a 1,5 mm): folhosas ou
hardwood.

As madeiras do tipo coniferas ou soffwoods tem como principal
caracteristica folhas afiladas ou em forma de espinho e seus frutos ndo possuem
casca. No Brasil, a conifera nativa mais conhecida é o pinheiro-do-parana
(Araucaria angustifélia). Outra conifera bastante cultivada, apesar de nao ser
nativa, € o pinus, sendo o mais comum e pinus elliottii. Em contrapartida, as
madeiras chamadas folhosas ou hardwoods possuem folhas alargadas, frutos
com casca e flores brandas. A maioria das espécies florestais brasileiras fazem
parte desse grupo, sendo, a mais utilizada na produgao de papel e celulose, o
eucalipto (Eucalyptus spp.) (Figura 5) (REMADE, 2017).

Figura 5 - Arvores de Eucalipto (Eucalyptus ssp.)

Os processos para a extracdo de celulose podem ser classificados em
quatro classes: processo mecanico (MP); processo termomecanico (PTM);
processo semiquimico e processo quimico, sendo este ultimo mais comum.

No processo mecanico (MP) as madeiras, preferivelmente do tipo
coniferas, sdo prensadas a umido contra rolos giratérios de superficie abrasiva,
limitando-as a uma pasta fibrosa de alto rendimento (93 a 98%) denominada

pasta mecanica ou groundwood. Por ser um processo superficial, a separacao
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das fibras ndo é completa. Devido a oxidagdo da lignina residual o papel
produzido tende a escurecer, o que limita sua aplicabilidade e resulta em pouco
valor agregado (Navarro, 2004).

No processo termomecanico (TMP) adiciona-se a madeira em forma de
cavacos uma quantidade de vapor com temperatura média em torno de 140°C,
a fim de malear a lignina, passando-a do estado rigido para o estado plastico e,
deste modo, facilitar o desfiboramento mecanico. Esse processo ocorre em
desfibradores a disco, com rendimento entre 92 a 95% e imprime uma pasta de
qualidade superior a pasta mecanica, porém ainda com aplicabilidade limitada
(REIS, 2013).

No processo Semiquimico ocorre a adicdo de uma pequena quantidade
de produtos quimicos que atuam como catalisadores na desfibragem. A principal
caracteristica desse sistema é o pré-tratamento com sulfito de sddio antes da
desfibragem.

No processo quimico “sulfito” os cavacos de madeira sdo tratados nos
digestores com licor acido, um combinado de compostos de enxofre e uma base.
Como resultado obtém-se uma pasta de tonalidade clara, facilmente
branqueada, com rendimento entre 40 e 60%. Apesar de ainda ser deveras
utilizado para confeccao de papeis para imprimir e escrever, esse processo vem
perdendo espaco para o processo sultato por conta da dificuldade em recuperar
os produtos quimicos empregues, acarretando em grande impacto ambiental.

O processo quimico “sulfato” faz uso dos mesmos produtos quimicos
empregados ao processo kraft, porém sob condicdes mais severas. O cozimento
dos cavacos é realizado em um espago de tempo maior e com gradiente de
temperatura elevado, além de contar com a adicao de soda caustica e sulfeto de
sédio em grandes propor¢gdes. Como resultado, tém-se uma pasta celuldsica
branqueavel e resistente, sem restricdes ao uso (CUNHA, 2005).

O processo quimico kraft consiste no tratamento quimico de cavacos de
madeira em digestores. A eles sao adicionados um licor de cozimento quimico
(soda caustica e sulfeto de sédio) a fim de promover a dissolugéo da lignina para
obter uma pasta celuldsica de alta resisténcia e ampla aplicacdo. Ainda que
possua rendimento inferior aos demais processos (50 a 60%), € o mais difundido
dentro o setor e produz um tipo de pasta amplamente aplicada a papeis de alta

resisténcia como, por exemplo, sacos para cimento e sacolas de supermercado.
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4.3. Processo Quimico Kraft

O principal objetivo do processo Kraft é separar a lignina das cadeias de
carboidratos sem degradar excessivamente as fibras, promovendo, deste modo,
além de uma pasta celulésica de alta qualidade, a possibilidade de recuperacgao
dos produtos quimicos. A primeira etapa deste processo consiste no cozimento
da madeira sob a forma de cavacos em um digestor, com temperaturas entre
140 e 180°C, utilizando uma solugao diluida de hidroxido de sédio (NaOH) e
sulfeto de sdodio (Na2S) como agentes ativos, denominada licor branco, e
compostos minoritarios e/ou inertes como: carbonato de sodio (Na2COs), sulfito
de sddio (Na2S0s3) e sulfato de sodio (Na2S04). A utilizagdo do sulfeto de sédio
no licor de cozimento é uma caracteristica intrinseca do processo Kraft
(LOMBARDI, 2017).

Lopes (2017); Tran (2008) e Vakkilainnen (2005) afirmam que entre os
processos de polpacdo quimica, o método Kraft € o mais utilizado na industria
de papel e celulose devido a sua capacidade de lidar com uma gama de espécies
de madeira e ainda assim produzir uma polpa forte e resistente, além de ser
considerado economicamente viavel e vantajoso devido a boa recuperagéo
quimica dos componentes empregados no sistema.

Apesar de possuir vantagens sob os demais, o processo Kraft origina
alguns subprodutos indesejados. Do ponto de vista ambiental o mais
problematico € o residuo do processamento dos cavacos no digestor. Durante o
cozimento em média 40-50% do montante de madeira é dissolvido, produzindo
o licor preto. Esse fluido € composto por, aproximadamente, 60% de matéria
organica e 40% de matéria inorganica em base seca e pequenas quantidades
de produtos ndo processados da solubilizagdo da lignina. Todavia, apesar de ser
um subproduto complexo, este licor ndo apenas pode ser recuperado, como sua
recuperacao traz inumeras vantagens ao sistema. Devido ao seu alto poder
calorifico, o mesmo pode ser concentrado e posteriormente queimado em
caldeiras de recuperagao quimica para producao de eletricidade e vapor, de tal
modo que, em fabricas mais modernas, € o suficiente para substituir o uso das
concessionarias. (VAKKILAINEN, 2005; MAO, 2007).

Além do aproveitamento dos materiais orgénicos dissolvidos como

combustivel para produgdo de vapor e energia, as caldeiras de recuperagao
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quimica geram um material inorganico fundido intitulado smelt, composto
essencialmente por sulfeto de sodio (Naz2S) e carbonato de sédio (Na2COs). Os
produtos do smelt sdo reaproveitados com sua dissolugao para produzir licor
verde que, apds uma série de etapas envolvendo reagdes quimicas e operagdes
de separacgao, € convertido em licor branco na unidade de caustificacdo
(MARKLUND, 2007).

Pode-se descrever o processo kraft (Figura 6) de recuperagdo quimica
como um sistema ciclico, onde a recuperagao dos produtos quimicos esta
diretamente ligada a efetividade da planta industrial. A sequéncia inicia-se nos
digestores onde obtém-se, além da polpa celuldsica, o licor preto fraco. Este
fluido é submetido a uma série de evaporadores de multiplos efeitos a fim de
concentra-lo, aumentando seu poder calorifico. O licor preto € queimado nas
caldeiras de recuperagédo quimica, produzindo de um lado eletricidade e vapor,
doutro o residuo intitulado smelf, que por sua vez é diluido na etapa de
caustificacdo dando origem ao licor verde, o qual é tratado para recuperar o licor
branco de cozimento e como consequéncia, obtém-se a lama de cal. Alama de
cal é calcinada e reinserida no processo na forma de 6xido de calcio, enquanto

o licor branco retorna ao digestor para dar inicio a um novo ciclo.

VAPOR
CAVACOS

AGUA DE
LAVAGEM

CELULOSE

LICOR PRETO
FORTE

CAUSTIFICACAO

EVAPORACAO

CALDEIRA DE
RECUPERACAO

Figura 6 - Processo Kraft de producéo de Celulose.

Fonte: Figuerédo, 2009

A polpa de madeira produzida nos digestores € enviada para a fabrica de
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branqueamento (linha de fibras) onde é lavada, branqueada e embalada. Estima-
se que para cada tonelada de celulose produzida, o processo kraft produz cerca
de 10 toneladas de licor preto fraco, elevando-o ao patamar dos combustiveis de
maior potencial (GIGLIO, 2018).

Todas as etapas que compdem este processo sao descritas a seguir.

4.3.1. Digestores

Os digestores consistem em reatores quimicos cuja finalidade & processar
0s cavacos de madeira de modo a extrair a polpa celuldésica através do
cozimento quimico. O licor de cozimento kraft ou licor branco € composto por
sulteto de sddio (Naz2S) e hidroxido de sédio (NaOH) em sua maioria. A carga de
alcali ativo (AA) e a temperatura de cozimento sdo definidas conforme o grau de
deslignificagdo (numero Kappa) e da configuragdo do digestor. Os digestores
podem ser divididos em duas classes: continuos e descontinuos (REIS, 2013).

Os digestores do tipo continuo caracterizam-se por um reator tubular
vertical, onde a reacdo de deslignificacdo dos cavacos ocorre sob altas
temperatura e pressao. No interior do equipamento coexistem as fases sélida,
liquida e vapor (CORREIA, 2017).

O processamento dentro desses digestores divide-se nas seguintes
etapas:

|.  Impregnacéo: consiste em preparar os cavacos para emergir mais
rapidamente no licor branco, a fim de aumentar o rendimento e reduzir a
producgao de rejeito, além da remocgao dos gases ndo condensaveis. Essa
etapa ocorre com temperatura em torno de 103°C;
II.  Cozimento: na etapa de cozimento o material € aquecido gradativamente
até atingir 160-175°C para que se processe as reagdes de deslignificagao;
[ll.  Lavagem: nesta fase, celulose sob forma de pasta, denominada polpa
celulésica, e licor negro séo obtidos. Com a lavagem ocorre o resfriamento

dos materiais para uma faixa de 60-80 °C.

Assim como os digestores continuos, os digestores descontinuos ou em
batelada também operam em etapas (SANTOS, 2005). Sao elas: carregamento:

0s cavacos de madeira junto com o licor de cozimento séo carregados no vaso;
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aquecimento: a adicao de vapor a mistura cavaco/licor provoca 0 aquecimento
até a temperatura ideal de cozimento; repouso: na etapa de repouso mantém-se
a mistura no interior do vaso até completado o cozimento; descarga: ao final do
cozimento a pressao residual € usada para a descarga da polpa, a qual segue
para tanques de estocagem sob pressao atmosférica.

A fim de obter um sistema mais flexivel, isto €, que se adeque a todos os
tipos de madeira, muitas industrias apostam na combinagao entre o processo de
digestao continua e o de batelada garantindo assim um range de aplicabilidade
maior e com melhor rendimento (HOCKING, 2006). Ao final deste processo a
polpa celuldsica € encaminhada para a lavagem e depuragéo. Apds a etapa de
lavagem ocorre a descarga do material, havendo a separagdo da polpa
celulésica do licor preto. A polpa segue para na linha de fibras, onde passa por
uma série de processos até a expedigao do produto final, enquanto que o licor

preto segue para a linha de recuperagao quimica.

4.3.2. Evaporadores de multiplos efeitos

Nessa etapa, o licor preto gerado no digestor, denominado licor preto
fraco, é enviado a um sistema de evaporadores de multiplo efeito com o intuito
de aumentar seu teor de sodlidos, dando origem ao licor preto forte
(FIGUEIREDO, 2009). Esse fluido é composto por materiais dissolvidos
resultantes da solubilizagcdo da lignina e os quimicos utilizados durante o
tratamento.

O licor preto fraco normalmente apresenta um teor de sélidos em torno de
14 a 17%, onde o principal componente é agua. A concentragdo do licor preto
em evaporadores de multiplo efeito € realizada utilizando vapor de baixa
pressao. Nessa configuragcado o evaporado gerado em cada efeito € condensado
no seguinte devido a troca de calor com o licor alimentado naquele efeito. A
diferenca de pressao entre os efeitos € distribuida de modo que a pressao em
cada evaporador seja maior que a do estagio seguinte e menor que o anterior.
Como consequéncia da baixa pressao de operagao do sistema a temperatura de
ebulicdo do solvente diminui, possibilitando que vapor e energia sejam
aproveitados e o consumo de vapor reduzido (CAMPOS, 2009; PAULA, 2017).

Os evaporadores de multiplo efeito sdo amplamente utilizados nas
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industrias de papel e celulose devido, principalmente, a economia de vapor
atrelada a eles. Esse sistema pode ser caracterizado por arranjos em
contracorrente, cocorrente ou misto, que é a combinacao dos dois. A escolha da
configuracdo adequada depende das caracteristicas atreladas ao produto, como
a capacidade de incrustacgéao, corrosao e formagao de espuma (PASSINI, 2017).
Ao final dessa etapa boa parte da agua é retirada, podendo ser reutilizada em
outras etapas do processo, tais como lavagem da polpa nos digestores e
lavagem da lama de cal, na caustificacdo. Apds a evaporacgao o poder calorifico
do licor é elevado consideravelmente, de modo que ele possa ser utilizado como
combustivel nas caldeiras de recuperacdo. O licor preto forte na saida dos
evaporadores deve possui teor de sélidos superior 70% para que quanto injetado
na caldeira ocorra a ignicdo imediata e continue a queimar com a matéria
organica como forga motriz. (PASSINI, 2017; PAULA 2017)

4.3.3. Caldeira de recuperagao quimica

A caldeira de recuperagcdo comporta-se de duas maneiras: como caldeira
propriamente dita e como reator quimico. Por um lado, a queima dos compostos
organicos presentes no licor preto proporciona a liberagdo de energia térmica
que, por sua vez, gera vapor superaquecido. Por outro, comporta-se como um
reator quimico, recuperando parte do licor preto através da redugao quimica do
sulfato de sédio (Na2SO4) em sulfeto de sédio (Naz2S). A caldeira de recuperagéo
quimica requer inumeros esforgcos por ser peca chave do ciclo de recuperacao
kraft, ela, sozinha, representa cerca de 20% dos custos de instalagdo em uma
fabrica de papel e celulose (PASSINE, 2017; HUPA, 2007).

No cenario mundial cerca de 1,3 bilhdo de toneladas de licor preto fraco
sao processadas a cada ano para recuperar 50 milhdes de toneladas de
produtos quimicos e produzir 700 milhdes de toneladas de vapor de alta pressao,
isto faz com que licor preto seja classificado como o quinto combustivel mais
importante do mundo (GLIGIO, 2018; MARKLUND, 2007).

A Figura 7 representa um esquema tipico de caldeira de recuperagéo
quimica. A parte superior representa a regido dos acessorios
(superaquecedores, balbes e economizadores) ou regido de transferéncia

convectiva, enquanto a parte inferior esquerda representa a fornalha, ou zona de
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combustéo do licor. A segao que delimita a fronteira entre a fornalha e a regiao

dos acessorios € denominada “nariz da caldeira”.
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Figura 7 - Esquema tipico de uma caldeira de recuperagao quimica.

Fonte: Ferreira, 2013.

A principal fungao da caldeira é recuperar o sulfeto de sédio presente no
licor preto através da sua combustdo em uma atmosfera deficiente de oxigénio,
utilizando o carbonato originado na pirdlise dos compostos organicos como
agente redutor (PAULA, 2017). Antes de ser queimado, o licor preto € misturado
com cinzas da combustao da prépria caldeira, com o intuito de repor a sulfidez.
Ao longo da secado da fornalha encontram-se distribuidas entradas de ar de
combustdo, sao elas: ar primario, secundario, terciario e, em modelos de
caldeiras mais modernas, ar quaternario. Cada uma das entradas de ar
desempenham um papel especifico no processo de queima dentro da caldeira.
A combustdo do licor esta dividida em trés etapas: secagem, pirolise e
combustdo do carbonizado. O licor, com teor de sélidos acima de 60%, é
pulverizado na forma de goticulas no interior da fornalha entre as entradas de ar
primario e ar secundario. A secagem do licor, isto €, a retirada da umidade
remanescente, ocorre no entorno da pulverizagcdo (FERREIRA, 2013).

ApoOs a “secagem” tem-se a etapa de pirdlise ou volatizagado. Nesta fase a
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matéria organica de baixo peso molecular intrinseca do licor € degradada por
meio de reacdes irreversiveis sob temperaturas elevadas. A terceira e ultima
etapa corresponde a combustdo heterogénea, dividida em duas regides. A
primeira, acontece logo acima da alimentagdo de licor preto na fornalha,
favorecendo a formagao de gases de combustdo devido a queima da matéria
organica de baixo peso molecular. A segunda regido é denominada camada
externa do leito carbonizado ou camada ativa, nela ocorrem as reagdes de
reducao dos compostos quimicos com liberagao de energia, originando o fundido
inorganico que se deposita no fundo da fornalha, o smelt (PASSINE, 2010; REIS,
2013).

4.3.4. Caustificacao do licor verde

A unidade de caustificagdo (Figura 8) é impar dentro do ciclo de
recuperacao Kraft, além de ser uma etapa vital nas fabricas de papel e celulose.
Nela ocorre a recuperagao do licor branco utilizado no cozimento dos cavacos
de madeira no digestor a partir do fundido inorgénico gerado nas caldeiras de

recuperacao e da cal, recuperada nos fornos de calcinacéao.

Smelt

Licor verde

bruto Licor branco

fraco

Licor verde
filtrado

Caustificadores

Dregs Lico[;rz:inco
Slaker
Lama de cal
Digestores ———————— +
Licor branco
Fraco

Na,S + NaOH

Figura 8 - Esquematico da unidade de caustificagdo do licor verde.

Fonte: FIGUEIREDO, 2012
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Um dos principais parametros de medigao deste sistema ¢é a eficiéncia da
caustificacao (EC), a qual pode ser diretamente afetada por adversidades como:
alteracbes na quantidade e/ou qualidade da cal, tamanho do particulado,
concentracdo dos componentes sulfetados no licor verde, temperatura das
reacoes e intensidade de mistura dentro dos reatores de caustificagao
(ANDREOLA, 2011). Embora seja dificil de determinar um valor ideal para
dosagem da cal, o controle e monitoramento dessa variavel € imprescindivel
para alcangar um sistema estavel e eficaz, pois ela esta diretamente atrelada ao
valor de EC (ALLISON, 2011; GREEN E HOUGH, 1998).

A etapa de caustificacao inicia-se apds a saida da se¢ao das caldeiras de
recuperacao, com o intuito de maximizar a conversao do carbonato de sddio em
hidroxido de sodio, para recuperagao do licor branco de cozimento (TRUNG,
2012). O smelt, residuo inorganico das caldeiras, é armazenado em um tanque
de dissolucao e posteriormente diluido com a agua de lavagem da lama de cal,
que retorna ao processo apos uma série de operagdes, dando origem ao licor
verde bruto. A Tabela 1 mostra algumas composic¢des tipicas do smelt segundo

estudos realizados por Marklund et al. (2007).

Tabela 1 - Composi¢do do Smelt segundo Marklund et al (2007).

Caso Na2CO3 Na2S Na:SOs4 C
1 75,9 15,8 0,032 8,2
82,8 6,3 0,013 10,9
67,5 259 0,052 6,6
73,1 154 0,015 115
78,3 16,4 0,033 5,2

a ~~ ODN

O licor verde bruto é submetido a uma bateria de filtros em série, a fim de
remover compostos insoluveis oriundos do processo de combustéo do licor preto
que nao foram totalmente processados nas caldeiras, denominado dregs.
Simultaneamente a extracdo do material fundido tem-se a parcela de carbono
nao queimado, que, junto com o smelt € enviado para um tanque de dissolugao
(REIS, 2013). O licor verde filtrado, composto majoritariamente por Na2COs e
NazS alimenta os reatores de apagamento (slakers). Nesses equipamentos o

oxido de calcio (CaO) reage com a agua (H20) dando origem ao hidréxido de
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calcio (Ca(OH)2).
Como o objetivo do sistema de caustificagado é produzir licor branco para
alimentacdo do digestor, a operagdo deste depende da determinacédo de

algumas variaveis caracteristicas fundamentais no sistema tais como:

e Alcali total titulavel (TTA): soma dos sais de sdédio (Na2COs,
NaOH e Na2S) no licor verde filtrado e no licor branco recuperado.
Os valores de TTA s&o definidos pela configuragdo do digestor; os
valores tipicos compreendem 110 — 140 g/L de base de Na20. A
quantidade de TTA mantem-se constante ao longo do processo,
isto porque a medida que a reacao de caustificacao se desenvolve,
a maior parte do carbonado no licor verde € convertida em moles
equivalentes de hidroxido de sédio (GIGLIO, 2018).

e Alcali efetivo (AE): caracteriza os produtos quimicos capazes de
produzir alcali sob condigdes de polpacao. Este valor é utilizado
para o calculo da quantidade de licor branco necessario para
processar os cavacos de madeira no digestor. Os valores
caracteristicos de AE sao de 100 a 110 g/l de Na20 (GIGLIO, 2018;
SETHURAMAN, 1996).

e Alcali ativo (AA): sdo os compostos ativos no processo. O valor
de AA requerido por dia dita a quantidade de licor branco
demandando na etapa de caustificacdo. Os valores tipicos
encontram-se entre 85 e 95 g/L de Na20 (BAJPAI, 2016).

e Sulfidez (S): caracterizada por predizer a quantidade de Na2S
necessaria na etapa de cozimento, determinada pela operacao do
digestor (SANCHEZ, 2000). Os valores alvos para sulfidez nos
licores verde e branco encontram-se entre 20 e 40%. A presenca
do sulfeto de sodio (Naz2S) no licor branco evita uma maior
degradacio na cadeia de carboidratos da polpa, isto porque age
como agente controlador da concentragédo de soda caustica na fase

de impregnacéao dos cavacos (BAJPAI, 2016).



22

e Eficiéncia de caustificagao (CE): determina o quanto de Na2CO3
estd sendo convertido em NaOH e, consequentemente, o quéo
bom comporta-se o processamento da caustificacdo. De acordo
com Sanchez (2000) para se obter um valor acertado de CE, a
quantidade de NaOH no licor branco deve ser corrigido para a
quantidade de NaOH no licor verde. A eficiéncia de caustificacao é

geralmente entre 80 e 90%.

e Causticidade: é usado para apontar a quantidade de NaOH no
licor verde bruto, antes de passar pelos reatores de apagamento e
caustificacao. Os valores tipicos para a causticidade no licor verde
esta ente 5 e 20% (GIGLIO, 2018).

A Tabela 2 encontra-se os termos caracteristicos para analise dos licores.

Tabela 2 - Termos caracteristicos para analise dos licores.

Nome Termo Defini¢cdes
Alcali total titulavel TTA [NAOH] + [Na2COs] + [Naz2S]
Alcali Ativo AA [NAOH] + [NazS]
Alcali Efetivo AE [NAOH] + 1/2[NazS]
Sulfidez S 100x[Na2S)/TTA
Causticidade CE 100x[NAOH]/(INAOH] + [Na2COs3])

Como padrao pré-estabelecido, as fabricas expressam a concentragcao
dos alcalis nos licores utilizando a relagao estequiométrica baseada nas massas
moleculares dos compostos, mais comumente em termos de hidroxido de sédio

(NaOH) ou 6xido de sédio (Na20), como é exemplificado nas Equagdes abaixo.

Massa molar do composto (1 )

Fator de conversao =
Massa molar do Na20

Concentragdo do composto _ [g NaZO] (2)
o L

Concentragao = -
Fator de conversao



23

Nos reatores de apagamento (S/akers) € adicionado 6xidode calcio (CaO),
que reage quase que instantaneamente com a agua, formando o hidréxido de

calcio (Ca(OH),) com liberagédo de energia, como mostra a reagao abaixo:
CaO) + H,0 = Ca(OH), ) + Energia (3)

Devido a alta reatividade da cal, a reacdo deve ser realizada com
excedente tedrico de aproximadamente 5% para que o equilibrio seja deslocado.
Com o processamento da reacédo, € recorrente o acumulo de elementos néo
processaveis como areia, calcario e 6xido de ferro, 6xido de magnésio,
elementos silicatados, provenientes da cal recuperada nos fornos de calcinagao.
Essas impurezas, denominadas grits, sao retiradas em sua maioria do processo
por intermédio de um clarificador acoplado aos reatores de apagamento (Figura
9) (VAKKILAINEN, 2005).

D Cal

Licor verde

el
Sturer

Licor branco bruto

Figura 9 - Reator Slaker.
Fonte: ANDREOLA, 2007

ApoOs a saida dos reatores de apagamento o produto formado reage com
o carbonato de sddio (Na,C03;) presente no licor verde, para produzir soda

caustica (NaOH) e carbonato de calcio (CaC03;) como mostra a Equacéo 4:

Na;COs(aq) + Ca(OH) 55) & CaCOs(s) + 2NaOH,, (4)
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A fim de aumentar o tempo de residéncia dispde-se de tanques
caustificadores em série, de modo que a reagéo proceda até atingir a converséo
maxima necessaria. Por esta tratar-se de uma reacao reversivel, ela diminui
notadamente conforme aproxima-se do equilibrio. A mesma pode atingir
conversdes em torno 85%, a depender da concentragcéo de alcali total titulavel e
da sulfidez do licor verde. E comum nas fabricas operar com eficiéncias de
caustificacdo (Equagéo 5) abaixo de 5% do limite maximo tedrico determinado

pela curva de Goodwin (Figura 10).

CE — NaOH (menos NaOH do licor verde) < 100 (5)
"~ NaOH (menos NaOH do licor verde) + Na,CO,
100
e 0%
B3
ey
S
g o0
w
£ S ulfidity
'.‘E 8 9 — 10%
2 20% :
& ;
——— 30% A
80 - \\ :
L%
0 50 100 150 200

White Liquor TTA (g/L)
Figura 10 - Curva de Goodwin: efeito do ATT na CE em sufidez diferentes.

Fonte: REN, 2014.

A curva de Goodwin é usada para descrever o CE mais alto possivel em
uma determinada condi¢do. Na planta de caustificacao, é desejado alcangar um
CE muito préximo do valor tedrico, visto que os sistemas contendo Na2COs n&o
reagido ou carga morta no licor branco recuperado reduzem a eficiéncia dos
equipamentos do processo. Além disso, pode ser necessario o uso de licor
branco de reposicao adicional no digestor se houver uma diminui¢ao significativa
do rendimento de NaOH na caustificagdo. Entretanto, para qualquer TTA,

sempre havera um limite superior de CE para evitar que evite sistemas
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sobrecarregados (REN, 2014).

De acordo com Farnood (2010) e Trung (2015) a carga morta de
carbonato de calcio é outro fator determinante para CE no sistema. A calagem
excessiva origina um fendmeno denominado “overliming”, caracterizado pela
adicao de cal a mais do que o necessario para uma quantidade determinada de
licor verde. Esse evento pode causar um conjunto de anomalias operacionais,
como baixas taxas de sedimentacdo da lama de cal, cal livre no licor branco,
diminuicdo da eficiéncia dos evaporadores, entupimentos dos filtros, baixa
eficiéncia térmica dos fornos de calcinagao, entre outros. O aspecto mais critico
na operagao de caustificagdo € manter a relagdo ideal entre cal e licor verde
filtrado que alimentam os reatores.

A andlise da sulfidez também desempenha um papel importante na
eficiéncia de caustificagao, visto que quanto menor a quantidade de Na2S em
relagdo ao Na2COs no licor verde, maior sera a formacdo de NaOH, ja que
carbonado de sddio € convertido em soda na reagao de caustificagdo. Trabalhar
com sulfidez elevada pode trazer vantagens como menor requerimento da
caustificacao e fornos de calcinagcado, aumento do fluxo de smelt e diminui¢cédo do
teor de compostos clorados no ciclo. Em contrapartida, pode ocorrer o aumento
da corrosao nos equipamentos, reducao da producdo de vapor e aumento da
emissao de SiO2 nas caldeiras de recuperagcao (TRAN E VILLAROEL, 2015;
LOMBARDI, 2017).

4.3.5. Calcinagao

Os fornos rotativos sdo equipamentos amplamente empregadas na
industria quimica, caracterizados por conduzir materiais sob altas temperaturas
em processos continuos. Nas industrias de papel e celulose, os fornos rotativos
sao utilizados para calcinar a lama de cal formada na etapa de caustificacao.
Este equipamento tem como caracteristica uma longa estrutura cilindrica
levemente inclinada que gira em torno do seu proprio eixo sob baixas rotagbes
(Figura 11). Pode, ainda, ser definido como a jungédo de um trocador de calor e
um reator quimico, devido ao fato de que se por um lado o forno aquece a lama
a temperatura de calcinagao, por outro a converte em 6xido de calcio (CaO) com
elevado grau de pureza (FARDINI, 2010; KARAMARKOVI, 2013).
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cal

Cal

Recuperada

Figura 11 - Forno rotativo de cal.

O forno de cal pode ser dividido em quatro estagios: secagem,
aquecimento, calcinagéao e resfriamento, como mostra a Figura 12. Desde modo,
os fornos podem ser seccionados em quatro zonas funcionais, as quais
representam os estagios em que através da combustao de gas natural — ou outro
combustivel — obtém-se o calor necessario para reagéo calcinagado (Equacgao 6)
na qual a lama de cal (CaCOs) é convertida em 6xido de calcio (CaO). O
processo de calcinacdo geralmente possui alta eficiéncia (85-95%), por esse
motivo a cal é reutilizada na unidade de caustificagédo do licor verde (REIS, 2013).

CaC0; = Ca0 + CO, (6)

Figura 12 - Esquematico do forno de cal dividido por regides.

/——
o:::< .
[ de cal
-y
/ e o o = s 3 s,
Bl . = H Secagem
Resfriamento Galcinagéo Aaueciments

Cal requeimada

Fonte: adaptado, FARDINI, 2010.
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De acordo com Farnadi (2010) a etapa de secagem inicia-se logo apos a
alimentacao da lama, e é constituida por correntes metalicas que propiciam uma
troca de calor mais eficiente para a evaporagcao da agua, além disso minimizam
a perda de p6 de cal pelo arraste com os gases de combustdo. Essa
configuragéo é capaz de secar a lama aumentando seu teor de sélidos de 75 até
95%.

Na segunda etapa, aquecimento, ocorre a elevacdo gradativa da
temperatura da lama até a temperatura de calcinacdo. A reacao de calcinacao
propriamente dita ocorre apenas na terceira etapa, na qual o gas dioxido de
carbono é liberado e éxido de calcio comeca a ser formado. Nesta fase, a
temperatura é mantida entre 850°C e 900°C, para que a reacao de calcinacao
seja completada. Esta zona corresponde em aproximadamente 1/3 do
comprimento total do forno (VENKATESH, 1992).

Na quarta e ultima etapa, o resfriamento, as pelotas de cal quente passam
sob 0 queimador e seguem para a descarga do forno, onde vao esfriar a partir
da troca térmica com o fluxo de ar secundario da entrada, aumentando a
eficiéncia (GREEN; HOUGH, 1992). Os queimadores dos fornos de cal
geralmente possuem estagios diferentes, os quais sao utilizados para misturar

ar primario e combustivel a fim de produzir os padrdes de chama necessarios.
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5. MODELAGEM E SIMULAGAO

5.1. Aspen Plus

A fase de implementagdo de um processo quimico requer bastante
atencdo e cuidado, além de concentrar esforcos em estudos da area e
conhecimento de software. Em qualquer modelagem matematica, simulagao ou
analise, o objetivo é prever o desempenho de um dado processo de acordo com
suas caracteristicas. Para isso, muitas técnicas computacionais podem ser
empregadospor meio da utilizagdo de ferramentas de simulagcéo (EDEN, 2012).
Com o desenvolvimento tecnoldogico e a difusdo da informacdo, séo
desenvolvidos softwares cada vez mais aprimorados que visam prever com
precisao o comportamento dos processos quimicos. Uma das ferramentas mais
utilizadas na engenharia quimica é o simulador de processos Aspen Plus da
Aspen Technology, Inc (SILVA, 2017).

O Aspen Plus é um simulador no estado estacionario que utiliza
equacdes de balangco de massa e energia, propriedades termodinamicas e
cinética de reagbes com um enorme banco de dados, informacbdes de
componentes e reagdes quimicas, além de viabilizar o equacionamento e
dimensionamento de equipamentos (JULIO, 2008). Além dos compostos
disponibilizados em seu banco de dados, € possivel a adicdo de novos
componentes com a inclusdo de suas propriedades. Uma das maiores
caracteristicas do Aspen Plus é possibilitar ao usuario responder questdes em
um curto espaco de tempo a um pequeno esforco computacional, através da
modelagem quantitativa do processo que langa insights de como encontra-se
seu desempenho. Este simulador permite que o usuario execute analises das
variaveis chaves do sistema modificando condi¢cbes de entrada e/ou operacéo,

para avaliar como 0 mesmo comporta-se frente a cenarios diversos.

5.2. Modelagem do Processo

A modelagem e simulagdo do processo de Caustificagao foi realizada
utilizando o software Aspen Plus da Aspen Technology, Inc. O primeiro passo
para iniciar uma modelagem consiste em definir os componentes envolvidos no

processo e classifica-los de acordo com suas caracteristicas.
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Sabe-se que para qualquer simulagao é imprescindivel a escolha correta
do método termodinamico, pois € ele quem determinara o quanto o sistema
desvia-se da idealidade e 0 quao bom € o ajuste dos seus dados. Sem duvida,
€ a etapa mais critica do desenvolvimento de qualquer processo quimico. Essa
escolha baseia-se nas caracteristicas do sistema, como o tipo de espécies
quimicas envolvidas e faixa de pressdo de operagdao. Como os compostos
utilizados no processo em estudo sdo, em sua maioria, sélidos convencionais,
definiu-se o modelo SOLIDS como o que melhor representa o sistema, isto por
ser especifico para modelagens envolvendo sélidos em geral e/ou processos
metalurgicos. O SOLIDS utiliza o modelo de coeficiente de atividade constante,
o qual é indicado para processos onde a fase liquida e sélida podem coexistir.
Além disso, utiliza as correlagbes de Barin para o calculo da energia livre de
Gibbs, entalpia, entropia e capacidade térmica.

A Tabela 3 mostra todos os componentes envolvidos nesse sistema, bem

como suas classificagdes.

Tabela 3 - Componentes presentes na simulacao do processo de Caustificagao.

Componente Formula Tipo
Agua H20 Convencional
Carbonato de Calcio CaCOs Solido
Carbonato de Magnésio MgCOs Solido
Carbonato de Sédio Naz2COs3 Sdlido
Dioxido de silicone SiO2 Sdlido
Hematita Fe20s3 Solido
Hidroxido de Calcio Ca(OH)2 Solido
Hidroxido de Sédio NaOH Sdlido
Hidroxido de Magnésio Mg(OH)2 Sdlido
Oxido de Célcio CaO Sélido
Oxido de magnésio MgO Sdlido
Sulfeto de Sédio Na2S Solido
Sulfato de Sdodio Na2S04 Sélido

Definiu-se ainda a classe das correntes de processo como MIXCISOLID,

a qual comporta a presenga de componentes em estado liquido, gasoso e sélidos
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convencionais, isso para assegurar que todas as reagdes quimicas presentes no
sistema ocorram de maneira acertada.

Ainda que seja uma etapa essencial incorporada a industria de extragéo
de celulose e produgao de papel, poucos trabalhos foram desenvolvidos com
foco na modelagem fenomenoldgica em estado estacionario desse processo.
Felizmente, baseando-se em dados reais de operagao, dados encontrados da
literatura em conjunto com o modelo cinético para a reagdo de caustificacdo
(ANDREOLA, 2007) foi possivel a realizagao deste trabalho.

O artigo publicado por Andreolla (2007) apresenta valores de energia de
ativacao e constantes de velocidade para a reagao de caustificacdo. Com base
nesses dados foi possivel simular a operacdo dos tanques caustificadores de
modo a alcancar resultados reais de planta. A Tabela 4 mostra as reacdes

utilizadas bem como suas respectivas leis de velocidade.

Tabela 4 - Leis de velocidade.

Reacéo Lei de Velocidade
Na2COs + Ca(OH)2 > CaCOs + 2NaOH Rz = [k2][ Na2COs][ Ca(OH)z]
CaCOs + 2NaOH > Na2COs + Ca(OH)2 Rs = [k-2][ CaCOs][NaOH]

As cinéticas das reacbes de ordem global igual a dois foram
implementadas utilizando a Lei de Arrhenius, as energias de ativacao (Ea) e as

constantes de velocidade (k) usadas foram:

Tabela 5 - Parametros cinéticos.

Ea(cal/mol)  k (m3Kmol'h')

Na2COs + Ca(OH)2 > CaCOs + 2NaOH 649422 0,997

CaCOs + 2NaOH > Na2COs3 + Ca(OH)2 5494.44 2,71x10-5

A reacao de hidratagdo da cal (CRIADO, 2014), bem como as reagdes
secundarias envolvendo o 6xido de magnésio foram simuladas em um reator de

rendimento, estimando com base em dados da literatura e de operacao as
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conversdes alcangadas pelos componentes. A tabela 6 mostra as reagdes

consideradas bem como suas conversoes.

Tabela 6 - Converséo utilizada dos reatores de apagamento.

Conversao % Componente

CaO) + H,0 — Ca(OH), ) + energia 95 CaO
MgO) + H,0 - Mg(OH) (s 85 MgO
Na;CO3(aq) + Mg(OH) 5(5) © MgCOss) + 2NaOH,, 85 Mg(OH)2

5.2.1. Otimizacao

Sabe-se que a relagao entre a alimentacao do 6xido de calcio e licor verde
nos reatores de apagamento € uma variavel determinante na eficiéncia do
processo. A fim de otimizar essa entrada, de modo que a razao 6tima entre 6xido
de calcio (CaO) e licor verde filtrado (LVF) seja atendida, adicionou-se uma rotina
de otimizagdo com o intuito de determinar a quantidade correta de cal que deve
ser adicionada aos reatores através da minimizagao de uma fungao objetivo

formulada. Para isto definiu-se:

Ca01  Ca02 _ - (1)
LVF1 = LVF2
CaO1 (2)
LVF1 71=0
CaO 2 (3)
LVF2 71=0

Onde, CaO1 e LVF1 correspondem as entradas de 6xido de calcio e licor
verde filtrado no reator de apagamento (slaker) da linha um. De modo analogo,
Ca02 e LVF2 representam o Oxido de calcio e o licor verde filtrado,
respectivamente, no slaker da segunda linha. O valor de 71 kg/m3 foi pré-
definindo como razéo ideal de alimentacao.

Como resultado formulou-se a seguinte fungéo objetivo:
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(s -71)- ez =71)] -0 2

A Equagao 4 foi implementada no software e através do método de

otimizacdo  BOBYQA (Bound Optimization by Quadratic Approximation)  foi
possivel determinar o minimo dessa fungdo. De acordo com Powell (2009) o
método BOBYQA soluciona problemas de otimizagao restrita livre de derivadas
para fungao objetivo. Ele se caracteriza por ser um algoritmo iterativo usado para
encontrar o minimo de uma funcgéo F(x), x € R", sendo F especificada como uma
black box (caixa preta) que retorna o valor de F(x) para qualquer x possivel. Cada
iteracao utiliza uma aproximacao quadratica de Q a F que satisfaca Qgj = Fi),
onde os pontos de interpolacéo ij sdo refinados automaticamente, promovendo
uma boa independéncia linear nas condi¢gdes de interpolagao.

Para que essa condicdo de razdo ideal fosse alcangada variou-se a
corrente de entrada de 6xido de calcio de make-up e sua a fragao de entrada em
cada reator. Assim, sempre que algum parametro do sistema for alterado, tanto
a entrada de CaO quando a razao de alimentagao dos reatores é reajustada até
encontrar um novo minimo da fungcdo. Deste modo foi possivel determinar a
quantidade necessaria de CaO para que a razao pré-estabelecida fosse

obedecida, tornando o processo mais eficiente.

5.3. Simulagao do processo

O sistema sob investigacdo compreende um processo continuo com
reciclo. Antes de dar inicio a simulagao propriamente dita, fora necessario adotar
algumas consideragdes, sao elas:

1. Considerou-se apenas os principais componentes do smelt,

2. A parcela de carbono nao reagida na caldeira foi desconsiderada;

Os pontos de 1 e 2 foram adotados pois analisou-se que as impurezas,
bem como os componentes minoritarios presentes no smelt, incluindo a parcela
de carbono n&o reagido, sao irrelevantes no processo por ndo oferecerem
influéncia alguma sobre ele. Feitas as consideracbes necessarias, a Figura 13

representa o fluxograma completo da planta de caustificagdo simulada em Aspen
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Figura 13 - Fluxograma do processo de Caustificagdo modelado em Aspen Plus.

A etapa seguinte consistiu em modelar os equipamentos que compdem
a planta de acordo com suas especificagdes e caracteristicas. Tém-se abaixo
um apanhado geral dos modelos considerados na modelagem e simulagao,
descrevendo todos os blocos utilizados no processo, bem como suas aplicagdes
especificas.
O modelo de reator Rstoic — reator de rendimento - foi utilizado para
modelagem dos seguintes blocos:
e SLAKER-1: simula a reagao hidratagdo da cal (reagdo de extingdo);
reacao de hidratagdo do 6xido de magnésio e sua posterior carbonatagéo
na linha 1.
e SLAKER-2: simula a reagao hidratagdo da cal (reagdo de extingao);
reacao de hidratagdo do 6xido de magnésio e sua posterior carbonatagao

na linha 2.

O modelo de reator RCSTR (reator de retromistura) foi utilizado para
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modelagem dos seguintes blocos:
e TANK-1: simula as reacgoes, direta e reversa, de caustificagao na linha 1;
o TANK-2: simula as reagoes, direta e reversa, de caustificagao na linha 1;
o TANK-3: simula as reacoes, direta e reversa, de caustificagao na linha 2;
e TANK-4: Simula as reacgoes, direta e reversa, de caustificagao na linha 2;
e F-TANK: simula as reagdes direta e reversa de caustificagdo até atingir a

conversao desejada, unindo as linhas de producéo 1 e 2.

Para a modelagem dos filtros presentes no processo fez-se uso do
modelo SEP, representado pelos seguintes blocos:

e F-DREGS: simula o processo de filtragao do licor verde bruto, separando
as impurezas (dreg’s) do licor verde;

e F-GRITS1: simula o processo de filtragdo dos grits na linha 1;

e F-GRITS2: simula o processo de filtracao dos grits na linha 2;

e F-LICOR: simula o processo de filtragao do licor branco bruto, separando-
o em licor branco e lama de cal bruta;

e F-MUD: simula o processo de filtracdo da lama de cal bruta, separando-a

em lama de cal e licor branco fraco;

O modelo MIXER foi utilizado para modelar os seguintes blocos:
e D-TANK: simula o tanque de dissolugao do smelt proveniente da caldeira
de recuperagao com o licor branco fraco;
¢ G-TANK: representa o tanque de retirada dos grits para o aterro sanitario;
e MIX-CAO: representa a dosagem de cal (make-up) total que alimenta os
reatores de apagamento e a de cal recuperada dos fornos de calcinagao
para cada linha de caustificagao.
O modelo FSpliter foi utilizado para representar o bloco S1, que simula
a divisao da corrente de licor verde filtrado para as linhas 1 e 2. Por fim, o modelo
PUMP foi utilizado para modelar a bomba P01 que representa o transporte do
licor branco fraca para o tanque de dissolucéao.
A Tabela 7 apresenta os parametros operacionais utilizados para
modelar os reatores de apagamento (slakers), os reatores de caustificacao e os
tanques caustificadores.
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Tabela 7 - Dados operacionais dos Reatores de ambas as linhas de caustificagéo.

Equipamentos Temperatura  Pressao Tempo de Capacidade
(C°) (atm) residéncias (m3)
(horas)
SLAKER1 103,6 1,0 - 48
SLAKER2 102,4 1,0 - 30
R1 91,5 1,0 0,983 110
R2 99 1,0 0,976 110
R5 102,4 1,0 0,297 80
R6 101 1,0 0,793 80
RT 103 1,0 1,401 300

A Tabela 8 apresenta a composigcao de smelt resultante da operagao na

caldeira de recuperacgao e utilizada na carga da unidade de caustificagéo.

Tabela 8 - Composicédo de Smelt.

Compostos Composicao W%
NazS 0,2087
Na2COs 0,01978
Na2S04 0,7714

Na Tabela 9 encontra-se as composi¢cdes massicas de alimentacédo dos

reatores de apagamento em ambas as linhas.

Tabela 9 - Composigao na carga dos reatores.

Licor verde Cal recuperada make-up
Compostos Composicao Composicao Composicao

CaO - 0,9543 0,985
H20 0,7884 - -
Naz=S 0,0342 0,0064 -
Na2S0Oa4 0,0069 - -
Naz2COs 0,1603 - -
NaOH 0,0101 0,0064 -
SiO2 - 0,022 -
CaCOs3 - - -
MgCOs - 0,0106 -

MgO . : 0,015
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A dosagem de cal nos apagadores ¢é ditada pelo fluxo de licor verde que
alimenta cada linha e pelo grau de caustificacdo no primeiro e no ultimo reator.
A entrada da cal no sistema é controlada em funcédo da concentracido do licor
verde filtrado, da sua sulfidez e eficiéncia de caustificacdo. A razdo de
alimentacao entre o 6xido de calcio (CaO) e o licor verde que alimentam os
reatores de apagamento representa um parametro extremamente importante do
ponto de vista operacional, visto que interferem diretamente na eficiéncia de
caustificagcao. A Tabela 10 apresenta os valores de 6xido de calcio e licor verde
fitrado em ambas as linhas de caustificagao disponibilizados pela empresa onde

o estudo foi realizado.

Tabela 10 - Raz&o entre CaO e licor verde filtrado nos reatores de apagamento.

CaO (kg/h) Licor verde (m3/h)  CaO/Licor verde (kg/m?3)

Linha 1 8603,2 110,636 77
Linha 2 6391,09 99,140 65
Total 14994,29 209,776 72

De acordo com informacdes disponibilizadas pela empresa em estudo,
sob condicdes 6timas deve-se obter uma razao de operacao na faixa de 70 a 73
kg de CaO para cada metro cubico de licor verde filtrado na carga de ambas as

linhas.
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6. RESULTADOS E DISCUSSOES

Este topico divide-se em duas subsec¢des: validagao dos resultados e
analise de resultados. O primeiro, como o nome sugere, apresenta a validagao
dos resultados obtidos na simulacéo confrontado os dados reais de operacéo da
planta, originando o caso base. Em um segundo momento, utilizando como
estimativa inicial o caso base, analisa-se de possiveis cenarios de como o
sistema se comporta mediante a modificagdo de um determinando dado de
entrada, deste modo, € possivel avaliar, quantificar os ganhos operacionais e

otimizar o processo.

6.1. Validagao dos Resultados

A Tabela 11 mostra os resultados dos fluxos volumétricos obtidos para o
licor verde filtrado total, licor verde filtrado nas linhas de caustificacdo 1 e 2, licor
branco recuperado e fluxo massico da lama de cal — em base seca e base umida
— confrontando os dados de entrada disponibilizados pela empresa durante o

ano de 2018, bem como o calculo de erro relativo entre os respectivos valores.

Tabela 11 — Valores obtidos de entrada e saida do sistema de caustificagao.

Vazéao Vazéo Erro Relativo
Simulagdao Dados da Planta %
Licor Verde Filtrado (m3/h) 209,78 209,67 0,1
LFV Linha 1 (m?%nh) 110,64 110,60 0,0
LFV Linha 2 (m?h) 99,14 99,07 0,1
Licor Branco Filtrado (m3/h) 193,83 178,00 8,9
Lama de Cal Base Umida (t/h) 36,61 37,70 2,9
Lama de Cal Base Seca (t/h) 26,52 27,06 2,0

Analisando o erro relativo das variaveis apresentadas na Tabela 10,
pode-se observar que todas se encontram dentro do range de valores
satisfatorios (< 5%), exceto o fluxo volumétrico de licor branco recuperado (m3/h)
que apresentou um erro aproximado de 8,9%. Entretanto o valor obtido nao
destoa da realidade operacional. Esse distanciamento pode estar atrelado ao
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fato de que no periodo de coleta de dados os filtros utilizados de licor branco
recuperado estavam operando acima da sua capacidade maxima, o que pode
ter ocasionando a diminuicéo da eficiéncia de filtracdo, explicando o fato de que
o valor obtido na simulagao esteja acima do computado pela empresa. Com a
operagao dos filtros dentro da normalidade o valor maximo atingido na planta
pode chegar a 200m3/h de licor branco recuperado.

De maneira analoga, nas Tabelas 12 e 13 encontra-se os resultados da
concentracado (alcalis), bem como a sulfidez, causticidade e eficiéncia de
caustificacao obtidos das correntes de licor verde filtrado e licor branco filtrado,
respectivamente. Vale salientar que o embasamento se deu de dados retirados
de telas de PLC (controlador logico programavel) da empresa e confirmados

através de tabelas enviados nos periodos de maio a agosto de 2018.

Tabela 12 - Alcali no licor verde filtrado alcangado na simulagéo.

Componentes Alcali (g/L de Na20) Alcali (g/L de Naz20) Erro

Simulacéo Dados da Planta  Relativo %

NazS 28,8 28,7 0,0
Naz2COs 99,4 99,3 0,1
NaOH 8,3 8,4 1,3
ATT 136,5 136,3 0,1
AA 37,1 36,7 1,2
AE 22,7 22,4 1,4

S % 21,0 21,0 0,0

CAUSTICIDADE % 8 8 0,0
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Tabela 13 - Alcali no licor branco filtrado alcangado na simulagéo.

Componentes  Alcali (g/L de Na20)  Alcali (g/L de Na20) Erro
Simulacao Dados da Planta Relativo %

NazS 29,0 28,8 0,8
Na2C0s3 24 1 24,2 0,5
NaOH 83,3 81,6 2,1
ATT 136,4 134,6 1,4

AA 12,4 110,4 1,8

AE 97,8 96,0 1,9

S % 21,3 21,4 0,5

EC % 75,7 75,2 0,5

Pela analise do erro relativo entre os resultados obtidos na simulagao e
os valores disponibilizados pela empresa, vé-se que todos obtiveram erro inferior
a 5%, o que enfatiza o bom ajuste do modelo. Assegurar a qualidade do licor
branco é determinante para a eficiéncia do processo, visto que o mesmo retorna
aos digestores como licor de dissolugéo na fase de cozimento dos cavacos.

Por fim, a Tabela 14 explicita a composicdo massica do fluxo de lama de
cal em base seca que segue para os fornos de calcinagédo, onde é calcinada,
recuperada e reinserida no processo. Para alcancar os valores simulados

utilizou-se a fragao de lama equivalente a 72,5% de sdélidos secos.

Tabela 14 - Composigao da lama de cal alcangada na simulagéo.

Componentes Composicao Composigao Erro
Simulagéo Dados de Planta Relativo %
CaCOs 0,9676 0,9677 0,0
NaOH 0,0036 0,0037 1,1
Naz2S 0,0035 0,0037 2,7
MgCOs 0,0128 0,0126 1,5
SIO2 0,0123 0,0126 2,2

Novamente pode-se observar que todos os valores obtidos para lama de

cal representam com veeméncia o modelo real.
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6.2. Analise dos resultados

Este subitem divide-se em duas etapas; a primeira corresponde a
explanagao acerca da rotina de otimizacdo aplicada a simulagdo. Feito isso,
avalia-se o0s resultados criando cenarios onde € possivel analisar o

comportamento do sistema frente as alteragdes.
6.2.1. Avaliagdo de Cenarios
A Tabela 15 apresenta os resultados obtidos com a minimizacdo da
funcdo objetivo utilizada como variavel de ajuste na rotina de otimizagao,

tomando como valores de referéncia os mostrados na Tabela 10.

Tabela 15 - Razao entre CaO e Licor verde filtrado alimentados no sistema alcancados apés

otimizagao.
CaO (kg/h) LVF (m3h) CaO/LVF (kg/m3)
Linha 1 7907,99 110,64 71,475
Linha 2 7086,30 99,14 71,478
Total 14994,29 209,78 71,476

A Figura 14 mostra o comportamento da raz&o entre CaO e licor verde
fitrado em ambas as linhas, quando perturbada a entrada de 6xido de calcio na

corrente de make-up antes da adigao da rotina de otimizacao.
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Figura 14 - Razao CaO/LVF antes da adicao da rotina de otimizacéo.

Pode-se observar que a operagao tanto na linha 1 quanto na linha 2 esta
fora dos padrdes pré-estabelecidos. Enquanto a linha 1 (preto) opera acima da
sua capacidade, a linha 2 (azul) esta subestimada, afetando o equilibrio global
do processo e, consequentemente diminuindo a eficiéncia de caustificacao,

como pode ser observado na Figura 15.
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Figura 15 - Andlise da eficiéncia de caustificacdo (EC%) antes e depois da adi¢cao da rotina de
otimizagéo.

Nota-se na Figura 15 o0 aumento significativo da eficiéncia de caustificacdo
apo6s o ajuste da razao entre o 6xido de calcio (CaO) e o licor verde filtrado que
alimentam os reatores de apagamento. Em um primeiro momento tinha-se uma
eficiéncia em torno de 75,2% (linha preta), quando otimizada esta relagéo
obteve-se um aumento de 1,6%, alcangcando 76,8% (linha azul).

A Figura 16 faz uma analise de como a insergao da rotina de otimizagao
consegue alcancar e manter o ajuste da razdo quando alterada a condigéo

entrada de CaO por meio do aumento da corrente de make-up.
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Figura 16 - Ajuste da razdo em ambas as linhas apds a rotina de otimizagao.

Percebe-se que tanto a linha 1 quanto a linha 2 foram devidamente
ajustadas, tanto que possuem o mesmo valor, ficando sobrepostas na Figura 16.
Com isso, o comportamento linear foi mantido mesmo quando modificado o fluxo
de entrada, o que implica que a rotina implementada consegue manter o sistema
operando de maneira 6tima, ajustando-se continuamente sob novas condi¢des.

Com a razao CaO/LVF acertada pode-se entao avaliar o comportamento
do sistema quando a mesma ¢é deslocada dentro da faixa tedrica. Sabe-se que
€ importante manter esta razdo dentro dos limites de 70 a 73 kg de 6xido de
calcio para cada metro cubico de licor verde filtrado, visto que o aumento
excessivo provoca, além do overliming, o aumento significativo na eficiéncia de
cautificacdo o que — até certo ponto — é positivo para o processo, todavia torna-
se prejudicial quando ultrapassa o limite de seguranca de 5% a menos da
eficiéncia tedrica estabelecida da literatura por meio da curva de gowdin. AFigura
17 mostra como o aumento da calagem afeta a eficiéncia de causfiticagéo

observando o comportamento da razao CaO/LVF.
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Figura 17 - Andlise do comportamento da eficiéncia de caustificacao.

Sabe-se que a etapa de caustificagcdo tem como objetivo dentro do cliclo
kraft recuperar licor branco com qualidade étima que atenda as demandas do
processo. Uma das principais variaveis de avaliacdo da qualidade deste licor
esta atrelada a recuperagao da soda (NaOH). O aumento da producéo deste
composto impacta diretamente a extragcao de celulose na etapa de cozimento,
isso porque quantidades maiores de NaOH melhoram a operagcdo nos
digestores, diminuindo a acidez e favorecendo a ndo degradagéo excessiva das
fibras de madeira. Além disso, os custos com a compra desse produto na etapa
de digestdo podem ser consideravelmente reduzidos. Na Figura 18 avalia-se
como o aumento da calagem afeta a producéao de soda (NaOH) do licor branco

e como isto impacta a eficiéncia de caustificagao.
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Figura 18 - Andlise da recuperacgéo de soda.

Pode-se constatar o comportamento crescente da recuperagao de soda
bem como da eficiéncia de caustificagdo. Isto se da pelo fato de que quanto
maior a parcela de CaO nos reatores de apagamento, maior a conversao em
hidroxido de sédio (NaOH), o que acarreta, além do aumento na eficiéncia de
caustificacdo (EC%), o aumento na quantidade de NaOH no licor branco
recuperado.

Um dos principais limitantes na recuperagéao do licor branco é a carga nos
filtros de licor, os quais possuem capacidade maxima de 200m3h. Com base
nisto analisou-se o comportamento do fluxo volumétrico de licor na entrada dos
filtros, a fim de assegurar que o0 mesmo nao fosse sobrecarregado e seu
desempenho afetado. A Figura 19 avalia o comportamento do fluxo volumétrico
do licor juntamente com o aumento do fluxo massico de NaOH quando

aumentada a calagem na corrente de make-up.
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Figura 19 - Avaliagdo do comportamento do fluxo volumétrico de licor branco.

Observa-se o comportamento praticamente linear do volume, com um
leve decréscimo, isso se deve ao fato de que, ao passo que o fluxo massico de
NaOH aumenta, a eficiéncia de caustificacdo também aumenta, otimizando a
conversao de Na2CO3s em NaOH e CaCOs. O impacto resultante nos filtros é
infimo e nédo pode ser definido como variavel limitante dentro da faixa de
operacao avaliada.

Feitas as analises é possivel definir alguns cenarios possiveis dentro da
faixa de operagdo em estudo, para a eficiéncia de caustificacao (EC%), deste
um mais conservador (aumento de 0,4%) até um mais otimista (1,5%), ambos se
mantendo abaixo da eficiéncia maxima tedrica definida por Gowdin, a fim de
preservar a operagdao do sistema. Alguns desses cenarios podem ser

observados na Tabela 17.
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Tabela 16 - Avaliagcao de cenarios.

Cenarios Make-up (t/h) EC% CaO/LVF NaOH (t/h)
Base 0,963 76,837 71,475 20,815
Conservador 1 1,050 77,254 71,905 20,934
Conservador 2 1,100 77,493 72,151 21,002
Intermediario 1 1,170 77,827 72,498 21,098
Intermediario 2 1,220 78,065 72,746 21,166
Otimista 1,280 78,351 73,044 21,248

Nos cenarios avaliados acima podemos destacar que o aumento de
0,087; 0,137; 0,207; 0,257; 0,317 toneladas de 6xido de calcio resultam em um
acréscimo de, respectivamente, 0,119; 0,187; 0,282; 0,351; 0,432 toneladas de
soda no licor branco. Enquanto a eficiéncia de caustificacdo pode chegar a atingir
um aumento de 1,51%.

A Tabela 17 mostra uma estimativa de ganho em toneladas relacionada a

recuperacao de NaOH com o aumento do fluxo massico de CaO para os cenarios

analisados.
Tabela 17 - Avaliagéo dos potenciais de saving.
Cenarios CaO Gasto CaO NaOH Ganho NaOH
ton/ano ton/ano ton/ano ton/ano
Base 7704,288 - 166523,340 -

Conservador 1 8400 695,712 167472,882 949,542
Conservador 2 8800 1095,712  168018,745 1495,405
Intermediario 1 9360 1655,712 168782,694 2259,354
Intermediario 2 9760 2055,712  169328,178 2804,838

Otimista 10240 2535,712  169982,535 3459,195

Considerando o preco da cal virgem célcica de R$270,00 a tonelada e o
preco da compra de soda de R$2.500,00 a tonelada, ambos informados pela
empresa em estudo, e considerando que a planta opera 8000 horas por ano,
pode-se calcular os potenciais de ganho com OPEX (Operational expenditure)

para futuras analises, através da formula:
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ton . h R$

Gasto Ca0 = | Fluxo de CaO — - horas de operagao——-Valor do Ca0 —

h ano ano
ton _h R$
Ganho NaOH = | Fluxo de NaOH — - horas de operacio—— ' Valor do NaOH —
h ano ano

Saving = (Ganho NaoH — Ganho atual) — (Gasto Ca0O — Gasto atual)

Expressando o ganho de NaOH de toneladas por ano em R$/ano pode-
se alcancar um saldo de até 7,9 milhdes de reais ao ano. Deste modo, percebe-
se que mesmo utilizando OPEX a estratégia tragada proporciona potenciais de

saving bastante expressivos.
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7. CONCLUSAO

O modelo se desenvolveu de maneira acertada, todos os resultados
encontrados na fase de validagao apresentaram erro relativo inferior a 5% frente
aos dados disponibilizados pela empresa no periodo de maio a agosto de 2018,
fato que assegura o bom ajuste do modelo e a veracidade os valores alcangados.

A rotina de otimizacdo implementada alcangou resultados satisfatorios.
Foi possivel realizar o ajuste da razdo entre o 6xido de calcio e o licor verde
fitrado que entram nos reatores de apagamento para o valor em torno de 71,
evitando a condigdo de overliming e preservando o desempenho dos
equipamentos. Além disso, o ajuste desta razdo acarretou o aumento de cerca
de 1,6% na eficiéncia de caustificagao.

As anélises realizadas afirmam que o aumento do 6xido de calcio na
entrada os reatores de apagamento € uma estratégia viavel e ndo prejudicial
para o sistema, com isso foi possivel determinar e tragar cenarios onde a
condicao de entrada fosse alterada por um acréscimo. Todos os pontos
avaliados ficaram dentro do limite maximo recomendado de 5% abaixo da maior
eficiéncia tedrica alcancada neste processo, segundo a curva de Gowdin. Os
cenarios definidos mostraram um étimo potencial de saving com o aumento do
hidréxido de sédio do licor branco como variavel de andlise, podendo alcancar

numeros em torno de 7 milhdes, com um OPEX consideravelmente baixo.
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