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RESUMO

Simulac¢io de unidade de recuperagio quimica de polpacao kraft visando a obtencao de

metanol celuldsico

O aumento da conscientizag@o ecologica, observado nos tltimos anos, levou as inddstrias
investirem em alguns sistemas de producéo tecnologicamente menos impactantes ao meio ambiente,
como ¢ o caso das biorrefinarias. No setor de celulose e papel as industrias podem ser consideradas
como biorrefinarias pois produzem bioenergia ¢ bioprodutos a partir da utilizacdo da biomassa, tais
como energia elétrica e polpa celuldsica. No processo de polpagdo kraft, obtém-se o licor negro o
qual contém compostos organicos ¢ inorganicos provenientes da matéria prima ¢ dos reagentes
quimicos e aditivos utilizados no processo. Com isso, o licor negro contém além da lignina
dissolvida da madeira, alguns subprodutos formados em reagdes especificas e que podem ser
recuperados, destacando-se entre esses o metanol, o qual pode chegar a compor 1% do licor negro.
O metanol celuldsico extraido na etapa de tratamento de condensado contaminado contém diversos
compostos novigos ao meio ambiente e por este motivo o metanol celuldsico € utilizado como
combustivel, sendo incinerado para gerag@o de energia e para redu¢do dos contaminantes a formas
menos nocivas ao meio ambiente. Assim, obter o metanol celuldsico significa purifica-lo para que
possa ser aplicado para outros fins mais nobre, como por exemplo, aplicado como reagente nas
industrias quimicas. Com isso, o presente estudo teve por objetivo avaliar o potencial de operagéo
de uma unidade de recuperacdo e de purificagdo de metanol celuldsico acoplado a uma moderna
unidade de producdo de polpa celuldsica. Para isso, foram realizadas visitas técnicas a unidade
industrial e efetuada uma ampla revisdo bibliografica do processo de evaporagado de licor negro e de
formagdo dos compostos presentes no metanol celuldsico de forma a definir as condi¢des e métodos
de modelagem e simulagdo mais apropriados para o desenvolvimento desta dissertagdo. O estudo
foi divido em duas etapas, sendo que a primeira consistiu na utilizacdo do simulador comercial
WinGEMS® para constru¢ao de um modelo computacional de uma unidade de evaporagao de licor
negro, o qual mostrou-se adequado para a determinada aplicacdo através de validagdes comparativas
entre os resultados da simulacdo com valores reais de operagdo. Na sequéncia, desenvolveu-se um
modelo computacional para o planejamento de uma unidade de obteng@o e purificagdo de metanol
celuldsico via software Aspen Plus® sendo acoplado ao modelo anterior. Em sintese, a metodologia
aplicada mostrou-se satisfatoria para o presente estudo sendo possivel simular com propriedade uma
unidade de evaporagdo de licor negro e avaliar o impacto industrial de se acoplar uma unidade de
purificagdo de metanol celuldsico a industria celuldsica, no que tange a dimensionamentos de
equipamentos, quantificagdo dos insumos e eficiéncia de purificagdo de metanol celulosico.

Palavras-chave: Licor negro; Metanol celuldsico; Biorrefinaria; Destilagdo; Modelagem e simulagao



ABSTRACT

Simulation of a chemical recovery unit of kraft pulping to obtain the cellulosic methanol

The increase in ecological awareness observed in recent years has led industries to invest
in some production systems technologically less harmful to the environment, such as biorefineries.
The industries form the pulp and paper sector, can be considered as biorefineries because they
produce bioenergy and bioproducts from the use of biomassa, such as electric power and cellulosic
pulp. In the kraft pulping process, the black liquor is obtained, wich contains organic and inorganic
compounds from the raw material and from the chemicals reagents and additives used in the process.
Black liquor contains, in addition to the dissolved lignin of the wood, some by-products formed in
specific reactions and that can be recovered, among them methanol, which can make up 1% of the
black liquor. The cellulosic methanol extracted in the treatment stage of contaminated condensate
contains several compounds that are harmful to the environment and for this reason the cellulosic
methanol is used as fuel, being incinerated for energy generation and for the reduction of
contaminants to forms less harmful to the environment. Thus, obtaining the cellulosic methanol
means purifying it so that it can be applied to other, more noble purposes, for example, as a reagent
in the chemical industry. The aim of this study was to evaluate the potential of a cellulosic methanol
recovery and purification unit coupled to a modern cellulosic pulp production unit. Technical visits
were made to the industrial unit and a vast bibliographical review of the process of evaporation of
black liquor and formation of the compounds present in the cellulosic methanol was carried out in
order to define the conditions and the most appropriate modeling and simulation methods for the
development of this dissertation. The study was divided in two stages, the first one consisted of the
use of the WinGEMS® commercial simulator to construct a computational model of a black liquor
evaporation unit, which proved to be suitable for the given application through comparative
validations between simulation results with actual operating values. In the sequence, a computational
model was developed for the planning of a cellulosic methanol purification and purification unit
using Aspen Plus® software being coupled to the previous model. In summary, the applied
methodology proved to be satisfactory for the present study, being it possible to properly simulate a
black liquor evaporation unit and to evaluate the industrial impact of coupling a cellulosic methanol
purification unit to the cellulosic industry, in terms of equipment design, input quantification and
cellulosic methanol purification.

Keywords: Black liquor; Cellulosic methanol; Biorefinery; Distillation; Modeling and simulation
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1. INTRODUCAO

As duas primeiras décadas do século XXI tém sido marcadas pelo aumento da
conscientizacao ecologica, especialmente, em nivel industrial, no que se refere as atividades
produtivas. O movimento tem mostrado forca suficiente para levar os segmentos industriais a
investir em sistemas de producdo, cuja tecnologia seja menos impactante ao meio ambiente.
Dentre esses sistemas, destacam-se as biorrefinarias, as quais integram equipamentos e
processos de conversdo de biomassa em bioprodutos (por exemplo, produtos quimicos
combustiveis e energia), associando-se ao movimento de recuperacdo e de valoriza¢do de co-
produtos industriais.

Dentre o rol de biorrefinarias, as industrias de produgao de polpa celuldsica produzem,
a partir da madeira (principal fonte de matéria-prima — biomassa), biomateriais (polpa
celuldsica e papel), bioprodutos (lignina e derivados, terebintina e fall oil) e bioenergia
(incineragdo do licor negro) podendo comercializar, também, energia elétrica. Além disso,
outras alternativas sustentaveis tém sido inseridas nas industrias, acarretando, um aumento do
portfolio de produtos, cada vez mais explorados pelo setor de celulose e papel.

O processo de polpacdo kraft consiste na degradagdo quimica orientada dos
constituintes da madeira objetivando obter a polpa celuldsica. O residuo aquoso, conhecido
como licor negro, contém compostos organicos € inorganicos provenientes da matéria-prima e
dos reagentes quimicos e aditivos envolvidos no processo. No licor negro encontram-se
diversos compostos, formados por reagdes especificas, de potencial interesse para outros usos,
como por exemplo o metanol, subproduto do processo de polpagdo, o qual pode chegar a
compor até 1% do licor negro.

Dados do ALICE WEB (2015) e do IBGE (2013) demonstram que o Brasil ¢ um
grande importador de metanol e que, nos ultimos sete anos, essa importacdo equivaleu a cerca
de 80% do consumo nacional. A recuperag¢do de metanol oriundo do processo de polpacdo kraft,
o metanol celuldsico ou o biometanol, representa uma alternativa sustentavel para a producao
nacional, em contraste aos atuais métodos de produgao (rotas petroquimicas) pode ser obtido
de maneira renovavel a partir de polpacao kraft de madeira de plantios de Eucalyptus e de Pinus.
No Brasil, quarto maior produtor de celulose do mundo, produzindo acima de 17 milhdes de
toneladas anualmente (IBA, 2016), estima-se um potencial de producido de 200 mil toneladas
de metanol celuldsico por ano.

O metanol celulosico ¢ obtido na etapa de extracdo de gases de condensado

contaminado, originados nos evaporadores de multiplo efeitos. Dessa forma, o biometanol
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possui contaminantes, como, por exemplo, compostos organicos volateis e de derivados de
enxofre, limitando sua utilizacdo para outros fins que ndo seja a geragdo de energia através da
queima em caldeiras de recuperacao ¢ em fornos de cal. Entretanto, em virtude do baixo poder
calorifico atribuido ao metanol, quando comparado a combustiveis tradicionais, a purificacao e
a comercializacdo do metanol celuldsico, para fins mais nobres, poderd representar uma
alternativa mais interessante, podendo ser utilizado em diversas aplica¢des, como na forma de
reagente e de intermedidrios quimicos.

Vale ressaltar que a matriz brasileira de biocombustiveis prevé um incremento na
utilizacdo de biodiesel, o qual utiliza 0 metanol como principal rota de sintese. Nesse contexto,
o biometanol podera levar a producgao do biodiesel efetivamente verde, o que pode trazer muitos
beneficios socioambientais. Estimativas realizadas a partir de dados do Anuério Estatistico
Brasileiro do Petroleo, publicado em 2015, projetam que a demanda de metanol pelas plantas
de biodiesel no Brasil devera ser da ordem de 300.000 toneladas, entre 2015 ¢ 2020.

Além disso, no setor celulosico, o metanol também ¢€ aplicado na producdo de didxido
de cloro, reagente utilizado nas etapas de branqueamento de polpa celulosica. Assim, pode-se
dizer que a exploragdo do metanol celulésico, com pureza adequada, podera suprir a
necessidade de compra externa deste alcool, permitindo a redugdo de custos e a otimizacao de
processo.

Obter o biometanol de polpagao kraft significa purifica-lo, o que corresponde ao atual
desafio do setor de celulose. Diferentes processos de purificagdo sdo apresentados em patentes,
incluindo-se sistemas de destilacdo, uso de solventes quimicos, filtragdo por membranas e
purificacdo por carbono ativo, havendo, porém, uma caréncia de andlise de suas eficacias
operacionais em industrias de celulose.

Assim, dado o cenario potencial do uso de metanol celulésico brasileiro, esse trabalho
tem, por objetivo, avaliar o impacto industrial de se acoplar uma unidade de recuperagdo e de
purificacdo de metanol celuldsico a uma moderna unidade de producdo de celulose kraft com
capacidade de produzir 1,5 milhdo de toneladas de celulose anuais.

Para isto, o trabalho foi desenvolvido em duas etapas, sendo que a primeira consistiu
na modelagem e simulagcdo de uma unidade de evaporacao de licor negro, o qual foi construida
no simulador comercial WinGEMS®. Em sequéncia, utilizou-se o software Aspen Plus® para

a simula¢do da unidade de purificacdo de metanol celuldsico.
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1.1. Revisao bibliografica
1.1.1. Biorrefinarias

O conceito de biorrefinaria foi estabelecido no inicio do século XXI, tendo aparecido,
pela primeira vez, na legislacao agricola dos Estados Unidos, a Farm Bill, de 2002. Naquele
momento, definiu-se biorrefinaria como um sistema produtivo fundamentado na biomassa e
capaz de produzir diversos produtos, tais como biocombustiveis, energia e produtos quimicos
(BASTOS, 2012).

Para Martin (2011), as biorrefinarias fortalecem a concepg¢ao de desenvolvimento
sustentavel, integrando unidades e equipamentos de forma a explorar, de maneira eficiente,
matérias-primas e subprodutos industriais provenientes de recursos renovaveis. Desse modo, a
integracao de biorrefinarias aos sistemas produtivos tem o proposito de expandir a margem de
lucro das unidades industriais, reaproveitando os co-produtos e os residuos industriais, através
do processamento e da conversdo da biomassa, a fim, ainda, de obter produtos de maior valor
agregado.

A Figura 1 ilustra um fluxograma representativo dos principios de uma biorrefinaria,

a qual utiliza fontes renovaveis como matéria-prima.

co,
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Figura 1. Fluxograma dos principios de biorrefinarias

Fonte: CGEE (2013)

No contexto de biorrefinaria florestal, Silva Junior (2008) comenta que o termo € muito
associado as fabricas de papel e celulose. O autor faz analogia as refinarias de petroleo, as quais,

devido a complexidade das caracteristicas quimicas da madeira (carboidratos, ligninas e
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extrativos), viabilizam a geracdo de energia e de calor, como também a producdo de multiplos
produtos quimicos, inclusive, biocombustiveis.

De acordo com o Centro de Gestdo e Estudos Energéticos — CGEE (2013), as
industrias de papel e celulose constituem excelentes plataformas para implementar
biorrefinarias, ja que possuem algumas particularidades, dentre as quais se ressaltam: florestas
sustentdveis e certificadas; experiéncia no processamento de biomassa florestal; industrias de
grande porte e preparadas para operar com diversos tipos de processos e equipamentos
industriais e interesse na inovagao tecnolédgica de bioprodutos e de bioenergia, a fim de manter
e ampliar sua competitividade economica.

Com isso, diversas fabricas de celulose e papel abrangem biorrefinarias, nas quais
produzem biomateriais (papel e celulose), bioprodutos (terebintina e tall oil) e bioenergia
(queima do licor negro e biomassa, gerando vapor e energia elétrica). A producdo de
biocombustiveis como o bio-0leo, a lignina e o metanol apontam novos potenciais para o setor.
Ainda assim, existem inimeras possibilidades de ampliar o conceito de biorrefinaria florestal
no setor de celulose e papel.

Nessa direcao, o CGEE (2013) cita algumas tendéncias atuais em pesquisas nas linhas
de biorrefinarias. No que tange a biomassa e aos residuos florestais, podem ser reaproveitados
para a produc¢do de bio-6leo e gés de sintese; a lignina dissolvida no licor negro pode ser extraida
e utilizada como matéria-prima ou como combustivel. Além disso, existe a possibilidade de se
obter outros tipos de produtos, como, por exemplo, nanocristais de celulose, alcoois,
biopolimeros, xilitol e dimetil-éter.

Foelkel (2012) ressalta o fato de o conceito de biorrefinaria ser recente, o que ainda
requer novas pesquisas e perspectivas de mercado, a fim de entender as possibilidades de
produgdo e de mercado que se apresentam, tanto dentro das industrias, quanto fora delas,
estabelecendo-se rotas competitivas dentro do setor de celulose e papel.

De acordo com Villaroel (2011), o aumento no preco do petrdleo e das exigéncias
ambientais podem acelerar a consolidac@o das biorrefinarias na area de celulose e papel. Além
disso, o autor destaca o potencial de inser¢ao dessas novas tecnologias, especialmente, se forem
acopladas as industrias de celulose sem prejudicar as propriedades finais da polpa celulésica ou

provocar mudan(;as no processo.
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1.1.2. Polpaciao kraft

O termo polpagao refere-se a processos que transformam um material lignoceluldsico
em um estado fibroso, no qual recebe o nome de polpa celuldésica (SMOOK, 2013). Os
processos de produgdo dessa polpa se resumem a rotas quimicas, térmicas ou mecanicas, as
quais dependem da disponibilidade de recursos e das propriedades desejadas para o produto
final.

Desenvolvida na Alemanha, por C. F. Dahl, em 1879, a polpagdo kraft constitui um
processo quimico, cujo principal atrativo ¢ a producdo de uma polpa celuldsica de alta
resisténcia mecanica, dai, o nome kraft, que, nos idiomas alemao e sueco, significa “forte”
(ASSUMPCAO et al., 1988; LINDSTROM, 1997). Além dessa qualidade, o processo kraft
possui outras vantagens, tais como a flexibilidade no tipo de matéria-prima processada e a boa
eficiéncia na recuperagdo de energia e de reagentes quimicos consumidos ao longo do processo.

A Figura 2 apresenta esquematicamente o ciclo do processo de polpacgao kraft.,
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Figura 2. Fluxograma do processo de polpacdo kraft

Fonte: Assumpgdo et al. (1988)

Nesse processo de producao de polpa celuldsica, a madeira € tratada com uma solucao
de hidroxido de sddio (NaOH) e de sulfeto de sddio (NazS), sob temperatura, pressao e tempo
controlados, visando a dissolu¢dao da lignina e a consequente individualizacdo das fibras,

objetivando preservar ao maximo a fracdo de carboidratos.
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O licor de cozimento ¢ formado principalmente de hidroxido de sodio e de sulfeto de
sodio, além de conter sais e Elementos Nao-Processaveis (NPEs) em pequenas quantidades,
considerados inertes do ponto de vista reacional. Por constituirem eletrolitos fortes, os reagentes
quimicos dissociam-se completamente em agua, de acordo com o que se apresenta nas Reacoes
1, 2 e 3, listadas a seguir. Assim, formam-se os ions hidroxido (OH-) e os ions hidrossulfeto

(HS), os principais agentes de deslignificagdo (GULLICHSEN; FOGELHOLM, 2000).

NaOH + H,0 & Na* + OH™ + H,0 (Reagdo 1)
Na,S + H,0 & 5%~ + H,0 + 2Na* (Reacdo 2)
S™2+H,0 » OH™ + HS~ (Reagdo 3)

A cinética de deslignificacdo do processo kraft pode ser dividida em trés etapas
distintas. A primeira caracteriza-se como um processo de extracdo, em que sdo dissolvidos
cerca de 15% a 25% da lignina e, aproximadamente, 50% do alcali efetivo ¢ consumido nas
reagOes de neutralizagdao dos extrativos e de carboidratos de baixa massa molar. Consiste em
uma fase rapida e ocorre a temperaturas inferiores as de polpacao (140°C), predominantemente,
na impregnagio dos cavacos com licor de cozimento (ASSUMPCAO et al., 1988).

Na sequéncia, a temperaturas superiores a 140°C, inicia-se o estagio principal de
remocao de lignina, identificado pelo aumento significativo da taxa de deslignificacdo, a qual
se relaciona diretamente com a concentragdo de OH- e HS- e com a temperatura. Ademais, a
taxa de deslignificacdo diminui @ medida que a concentracdo de lignina dissolvida aumenta.
Estima-se que ao final dessa fase, entre 70% e 90% da lignina seja solubilizada
(GULLICHSEN; FOGELHOLM, 2000).

A ultima etapa, denominada de deslignificacdo residual, caracteriza-se pelo aumento
consideravel na degradacdo de carboidratos e no consumo de alcali ativo. Por isso, ¢ comum
encerrar o cozimento dentro de um padrao de lignina residual de 2% a 5% do teor original na
madeira, evitando-se, assim, perdas significativas de carboidratos. Ao final do processo de
polpacdo, espera-se que sejam degradados cerca de 80% da lignina, 50% de hemicelulose e
10% de celulose (ASSUMPCAO et al. 1988; SMOOK, 2013).

Nas industrias, utilizam-se, em excesso, os reagentes quimicos, a fim de manter as
condi¢cdes de polpagdo uniformes ao longo do cozimento, visto que, por exemplo, o ion

hidréxido mantém o pH do meio reacional basico, deslocando o equilibrio das Reagdes 1, 2 € 3
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para a “direita”, favorecendo a formacdo das espécies quimicas responsaveis pela
deslignificacdo (EK; GELLERSTEDT; HENRIKSSON, 2009).

Segundo Smook (2013), ao manter o meio reacional basico e relagdo licor: madeira
adequados, evita-se a redeposicdo dos fragmentos de lignina nas fibras celuldsica. Os
fragmentos permanecem soluveis em agua e sdo facilmente removidos na etapa de lavagem da
polpa marrom.

Além disso, a aplicagdo do sulfeto de sddio traz diversos beneficios para a polpagao.
Rydholm (1965) demonstra os beneficios de utilizar o sulfeto de sédio comparando-o com o
processo soda, no qual se utiliza apenas o hidréxido de sdédio como reagente quimico. Os
rendimentos e as resisténcias da polpa celuldsica obtida sdo elevados, quando se aplicam
concentragdes acima de 15% de sulfeto, em que, acima de 25%, nao foram registrados grandes
beneficios.

De acordo com Klock, Andrade e Hernandez (2013) o sulfeto de so6dio aprimora a
etapa de cozimento em diversos aspectos, como, por exemplo: no aumento da penetracdo do
licor de cozimento no interior dos cavacos promovendo maior uniformidade na etapa de
polpacdo; no fato de atuar diretamente na velocidade e eficacia da deslignificagdo; na
preservacao de carboidratos na polpa final; no aumento de rendimento de polpagdo e no
beneficio que traz as propriedades mecanicas da polpa final.

Como em todo processo industrial, ha sempre a busca por melhorias, a fim de atrelar
qualidade a baixos custos. Assim também funciona na industria de celulose e papel, na qual sao
comuns modificagdes no processo kraft, como, por exemplo, no pré-tratamento de cavacos e
nas mudangas nas tecnologias de cozimento, como o Lo-solids® e o Compact Cooking™. Além
disso, aditivos também podem ser inseridos no processo de polpagdo, com o intuito de, entre
outras coisas, aumentar a velocidade das reagdes de deslignificacdo, elevar os rendimentos de
polpacao e promover a economia de insumos.

Ao final do processo de polpacgdo, submete-se a massa oriunda do digestor a uma etapa
de lavagem, a fim de remover, com eficiéncia, os compostos degradados da madeira e os
reagentes quimicos residuais, obtendo-se, assim, a polpa celulésica. Essa polpa possui um teor
de lignina residual, o qual € expresso pelo numero kappa e, em virtude de seu uso final, a polpa
celulésica pode ser submetida ao processo de branqueamento, elevando-se sua alvura e

obtendo-se uma polpa branqueada sem grandes perdas de carboidratos.
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1.1.3. Recuperaciio quimica do processo kraft

A etapa de recuperacdo quimica do processo kraft ¢ importante para a viabilidade

operacional de unidade industrial de produ¢do de polpa celuldsica e consiste basicamente no

processamento do licor negro buscando atingir os seguintes objetivos:

e Recuperar reagentes quimicos utilizados no processo;

e Produzir energia para operar a fabrica, em forma de vapor superaquecido e energia

elétrica (caldeira de recuperagao e turbogeradores);

e Reduzir os efluentes liquidos e gasosos, ou seja, minimizar a polui¢do da atmosfera e

de cursos de agua.

Ao final do processo de polpagcdo, o licor negro coletado encontra-se diluido,
apresentando teor de solidos na faixa de 14% a 17%. O licor negro apresenta baixo poder
calorifico, por isso, submete-se a uma série de evaporadores de multiplo-efeitos, cujo objetivo
¢ concentrar o valor dos teores solidos acima de 60% (HOUGH; GREEN, 1992). Em virtude
dos compostos organicos presentes no licor, o poder calorifico da mistura eleva-se a medida
que aumenta o teor de s6lidos, o que se demonstra na Figura 3. Cardoso (1998) comenta que

em concentracdes a partir de 60%, o licor negro igniza-se ao ser injetado nas caldeiras de

recuperacao.
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Fonte: Gullichsen, Fogelholm (2000)
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Nesse panorama, em fabricas modernas de producdo de polpa celuldsica, ¢ comum
concentrar o licor negro entre 75% e 85%. Neste nivel de concentragdo, em fungdo das
caracteristica do licor negro, este deve ser mantido a temperatura elevadas e tanques
pressurizados de forma a manter o licor abaixo dos limites de bombeamento (300 cP a 500 cP
de viscosidade) (Figura 4) (GULLICHSEN; FOGELHOLM, 2000).

Incrustacdes sdo registradas nas placas de troca térmica dos evaporadores de multiplos
efeitos, em concentragdes entre 45% e 60%, faixa na qual se atinge o limite de solubilidade dos
sais. Desse modo, evaporadores de alta concentracao operam em ciclos, de forma a remover

com eficiéncia as precipita¢des e as incrustacdes através da lavagem.
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Figura 4. Viscosidade do licor negro em fungao do teor de sélidos e temperatura

Fonte: Adaptado de Clay (2016)

De acordo com Golike ef al. 1998 apud Andreuccetti (2010), os principais sais
precipitados sdo a burqueita, o sulfato de sodio e o carbonato de sddio. As incrustagdes sao
diminuidas, quando se misturam as cinzas precipitadas da caldeira de recuperacdo ao licor
negro. Nilsson (2012) comenta que esse procedimento previne, até certo ponto, as incrustagoes
nos corpos de evaporacdo. Ao misturar as cinzas com o licor negro, formam-se cristais de sais
inorganicos. Esses cristais, uma vez formados, reduz-se, a precipitagdo e a cristalizacdo nas
superficies das placas de troca térmica dos evaporadores.

Ao final da etapa de evaporagdo, obtém-se licor negro concentrado, gases ndo
condensaveis, condensado limpo e contaminado. Os gases sao incinerados, a fim de se reduzir
os compostos em formas menos nocivas ao meio ambiente; ja o condensado limpo ¢ reutilizado,
na fabrica, como agua para o processo; o contaminado submete-se a etapa de extracdo de gases,
se produz o condensado, que ¢ reutilizado. Os gases extraidos, conhecidos como stripped-off-
gas (SOGQG) sao incinerados e contém metanol e compostos reduzidos de enxofre, além de outros

contaminantes.
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O licor negro concentrado, proveniente dos evaporadores de multiplo efeito, ¢
alimentado nas caldeiras de recuperagdo. O proposito das caldeiras de recuperagdo € incinerar
0s compostos organicos, com o intuito de produzir energia, de formar carbonato de sédio e de
reduzir os compostos inorganicos (basicamente, sulfatos) a sulfetos de sodio.

Nesse panorama, o calor gerado ¢ utilizado para gerar vapor superaquecido,
direcionado aos turbo geradores, a fim de produzir energia elétrica e vapor de baixa e média
pressdo para o proprio processo. Nessa fase, também adiciona-se sulfato de sodio, com o
objetivo de repor as perdas geradas durante o procedimento (ASSUMPCAO et al., 1988).

O produto que resta no fundo da caldeira de recuperagdo, conhecido como smelt, ¢
composto, basicamente, de carbonato e de sulfeto de sodio (Naz2C0Os3, NazS), contendo também
pequenas propor¢des de impurezas. Apds todo o processo, o smelt segue para os tanques de
dissolugdo (etapa de dilui¢do com dgua) a fim de formar o licor verde (HOUGH; GREEN,
1992). Em sequéncia, o smelt passa pela clarificacdo que corresponde a uma etapa de
decantagdao para remoc¢do dos “Dregs”, composto basicamente por 6xido de calcio, silica,
sulfitos metalicos (KLOCK; ANDRADE; HERNANDEZ, 2013).

Basicamente, a caustifica¢do consiste no tratamento do licor verde com 6xido de calcio
(Ca0), para recuperar o hidréxido de sodio e regenerar o licor branco. O 6xido de célcio, na
presenga de dgua (H20), forma hidroxido de célcio (Ca(OH)2), que reage com o carbonato de
sodio formando hidroxido de sédio e carbonato de calcio (CaCOs3). As reagdes estdo

apresentadas a seguir (GULLICHSEN; FOGELHOLM, 2000):

Ca0 + H,0 - Ca(OH), (Reagao 4)

Ca(OH)Z + Na2603 - CaCO3 + 2NaOH (Reagﬁo 5)

Ao final da reagdo, o carbonato de célcio precipita-se e separa-se na etapa de
clarificagdo do licor branco, dentro dos tanques de decantacdo. O carbonato de sédio ¢
queimado nos fornos de cal regenerando-se, assim, o 6xido de célcio, o qual ¢ reutilizado no
processo de recuperagio, conforme apresentado na Reagdo 6, a seguir (ASSUMPCAO et al.,

1988):

A
CaC0O5; — Ca0 + CO, (Reagao 6)
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O licor branco regenerado contém o sulfeto de sodio proveniente de reagdes da caldeira
de recuperacao e do hidroxido de sddio, resultante das etapas de caustificagdo, em determinadas
concentragdes. O licor branco recuperado ¢ reutilizado nas etapas de polpagdo, nas quais, em
determinados casos, adiciona-se o hidroxido de sédio para repor as perdas de processo

(KLOCK; ANDRADE; HERNANDEZ, 2013).

1.1.4. Geracao de condensado e formaciao de contaminantes

No processo kraft de producao de polpa celuldsica, geram-se quantidades expressivas
de condensados, provenientes da condensa¢do de gases dos evaporadores de multiplo efeito e
de gases do tanque de descarga do digestor. Esses condensados possuem temperaturas elevadas
e possuem baixo teor de solidos, tornando a sua reutilizagdo, na fabrica, economicamente
interessante, em termos de conservagdo e reuso de dgua e de energia. No entanto diversos
grupos de compostos contaminantes, presentes, inicialmente, na matéria-prima, ou formados
como subprodutos, durante o processo de polpacao, foram registrados em algumas correntes de
condensado, inviabilizando sua reutilizacao direta nas fabricas (NCASI, 2008).

Na maioria das fabricas de polpa celuldsica, segregam-se os condensados no interior
dos corpos de evaporagao. Segundo National Coucil for Air and Stream Improvement - NCASI
(2008), separam-se os condensados através da condensagdo dos gases a diferentes temperaturas,
fracionando o condensado de cada efeito, permitindo-se, assim, obter condensado em diferentes
teores de contaminag¢do. Os condensados mais limpos, provenientes dos primeiros efeitos
podem ser reutilizados diretamente na fabrica, como, por exemplo, nos lavadores de polpa
marrom e na caustificagdo. Em contraste, os condensados mais ‘“sujos”, conhecidos por
condensados contaminados contém elevadas concentragdes de compostos organicos volateis e
compostos reduzidos de enxofre os quais devem ser tratados antes de ser reaproveitados na
fabrica (EK; GELLERSTEDT; HENRIKSSON, 2009).

Os compostos reduzidos de enxofre (TRS, Total Reduced Sulfur) consistem em
subprodutos formados durante o processo de polpagao, resultantes, principalmente, do uso do
sulfeto de sédio na polpagdo alcalina. Além disso, sdo malcheirosos e, em determinadas
concentragdes, toxicos € nocivos a saude humana e ao meio ambiente. Representados
principalmente pelo sulfeto de hidrogénio e pelas mercaptanas, a sua formagao esta diretamente

relacionado ao nivel de enxofre do licor de cozimento e a quantidade de grupos metoxilicos
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(Figura 5) presentes na lignina da matéria-prima (KLOCK; ANDRADE; HERNANDEZ,
2013).

0OH OH
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Figura 5. Unidades fenodlicas de lignina: grupos guaiacil e siringil

Adaptado de Karnofski (1975).

Os principais TRSs, oriundos do processo kraft de polpacado, representam-se a seguir,
assim como o limite de percepcao de odor (em partes por bilhdo, ppb), que indica o nivel de
concentracdo de uma substancia no ar, a partir do qual ela passa a ser perceptivel pelo olfato

humano (KARNOFSKI, 1975).

e Sulfeto de hidrogénio (H2S) — 0.4 a 5 ppb;
e Metil mercaptana (CH3SH) — 2 a 3 ppb;

¢ Dimetil sulfeto (CH3SCH3) — 7,2 ppb;

e Dimetil dissulfeto (CH3SSCH3) — 0,17 ppb.

Ek, Gellerstedt e Henriksson et al. (2009) e Silva et al. (2001) demonstraram a reagao
primaria, a qual forma compostos reduzidos de enxofre, que envolvem a clivagem dos grupos
metoxilicos da lignina pelos ions HS", formando-se a metil mercaptana e a estrutura catecol
correspondente. Na sequéncia, a metil mercaptana pode reagir novamente, clivando outro grupo
metoxilico para formar o dimetil sulfeto (Reag¢ao 7, adaptada de Ek, Gellerstedt e Henriksson

(2009)).

(—\HS or CH3S "
0-CHa - oy  *CHaSH, CHsSCH; (Reagao 7)

0 0
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A formagdo de dimetil sulfeto depende da concentracdo de metil mercaptana, por isso,
a relagdo metil mercaptana/dimetil sulfeto decresce no correr do cozimento, mas, ainda assim,
se mantém acima de 1. Ambos os compostos sdo volateis e, quando expostos ao ar (O2), podem

sofrer reagdes de oxidacao, gerando o dimetil dissulfeto (Reacao 8) (KARNOFSKI, 1975).
1
2 CH3S_ + 502 + HzO A (CH3)252 + 20H~ (Reagﬁo 8)

J& o sulfeto de hidrogénio constitui-se diretamente da reagdo dos ions HS™ com a agua.
Apesar de a reagdo tender a formar ions HS (Reagdo 9), ela ¢ reversivel, permanecendo em

equilibrio e produzindo determinada quantia de sulfeto de hidrogénio (KARNOFSKI, 1975).

HS™ +H,0 < H,S+OH™ (Reacdo 9)

No que se refere aos subprodutos do processo kraft, os compostos organicos volateis
constituem-se em quantidades mais expressivas do que os compostos reduzidos de enxofre,
além de abarcar uma variedade de tipos, tais como alcoois, aldeidos, acetonas, terpenos, e
fenolicos (NCASI, 2008).

Nesse contexto, o metanol representa a maior fragdo de compostos orgénicos volateis
e ¢ formado, predominantemente, na etapa de cozimento da madeira, por meio da hidrolise
alcalina dos acidos 4-O-metilglucordnico das xilanas (hemicelulose), conhecida, também,
como desmetilacdo (Reacdo 10, adaptada de Silva et al. (2001)). Essa reacdo depende das
condi¢des de cozimento (temperatura e pressao), do teor de hidroxilas e da forga idnica (SILVA,

2001)

COy

+ OH — » /OH + cmon  (Reagdo 10)
OXil

OH

Nesse panorama, consumir 100% dos acidos 4-O-metilglucoronico das xilanas pode
resultar na formacao de 40% e 75% de todo metanol gerado. O restante adquire-se através da
desmetilagdo da lignina, além de uma fra¢do, que ¢ naturalmente liberada pela madeira. A

desmetilagdo da lignina (Reagdo 11, adaptada de Zhu et al. (1999)) pode ocorrer também nas
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etapas de evaporacdo e de armazenamento do licor negro, representando de 20% a 35% do

metanol formado (ZHU et al., 1999, 2000).

CH:OH CH,OH
- 0- ?H -0- éH
HC- Hé_

(Reagao 11)
+ OH —» + CH,0H
R OCH, R o
Q

N O\

Palmeiras, (2010) afirma que a reacao de desmetilagdo da lignina ocorre em menor
escala devido a energia de ativagcdo ser maior que aquela usada para produzir compostos de
enxofre. Outro fator limitante consiste na baixa quantidade de grupos metoxilicos da lignina
que podem sofrer desmetilagdo (SARKANEN, 1963 apud ZHU et al., 1999).

Os outros compostos organicos constituem-se, porém em quantidades menos
expressivas, tais como o etanol, formado por reacdes de glicolise em condigdes anaerdbicas,
durante a estocagem da matéria-prima e as cetonas, predominantemente, acetona e metil-etil-
cetona, obtidas pela degradacdo de hemiceluloses na polpacdo (KARNOFSKI, 1975).

Dentre os compostos volateis, os terpenos, derivados dos extrativos da madeira,
presentes originalmente nela ou formados ao longo do processo de polpacdo por outros
terpenos, variam de acordo com a matéria-prima. Chegam, também, a representar
concentragdes minimas em polpacdo de folhosas, e até 2,5% do condensado do digestor em
polpagdo de coniferas, segundo Blackwell et al. (1979).

Ressalta-se que a composicdo quimica dos condensados ndao ¢ fixa e depende
diretamente das caracteristicas operacionais do processo de polpacao (carga alcalina, sulfidez e
temperatura), da matéria-prima (espécie, idade, composicdo quimica) e de equipamentos

utilizados no processo.

1.1.5. Tratamento de condensado contaminado

Nesse panorama, os condensados contaminados possuem compostos organicos
volateis e compostos reduzidos de enxofre que contribuem significativamente para a poluigao
de efluentes liquidos, na forma de demanda bioquimica de oxigénio e para a poluigdo
atmosférica, devido a toxidade e ao odor. Esses condensados podem conter cerca de 7kg a 10

kg de demanda bioquimica de oxigénio e 1kg a 2 kg de compostos reduzidos de enxofre, por
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tonelada de polpa celuldsica produzida. Por esse motivo, dentre outros, os condensados sdao
coletados e tratados em uma etapa de extracdo de gases, a fim de diminuir a fracdo de
contaminantes enviadas as estacdes de tratamentos de efluentes (BURGESS, 1993).

O tratamento dos condensados contaminados efetua-se em equipamentos conhecidos
por strippers, 0s quais operam similarmente a uma coluna de destilagdo em que se utiliza vapor
como fonte de aquecimento. O produto de topo (fracdo de contaminantes) ¢ incinerado em
caldeiras de recuperacdo ou em fornos de cal e, a d4gua condensada, coletada e reutilizada no
processo (SMOOK, 2013).

Essa extrac@o de gases por colunas de stripper consiste em um dos tratamentos aceitos
pela Agéncia de Protecdo Ambiental Norte Americana (EPA, Environmental Protection
Agency). Em geral, as fabricas construidas ou ampliadas, apos 1980, possuem esse sistema
incorporado ao seu cotidiano de producao. Os gases gerados possuem poder calorifico da ordem
de 500 kJ/kg, sendo facilmente incinerados e podendo ser utilizados como combustivel
alternativo para as caldeiras de recuperagdo, para incineradores e para fornos de cal
(BURGESS, 1993).

De acordo com Burgess (1993), os objetivos da extragdo de gases sdo:

e Atender as normas ambientais;
e Reduzir emissdes de TRS;
e Produzir gas apropriado para queima;

e Gerar condensado limpo para reutilizagao na fabrica.

Em geral, os contaminantes possuem ponto de ebuli¢dao inferiores ao da agua e sdo
obtidos como produto de topo das colunas de stripper, denominado de stripped-off-gas - SOG.
Segundo Wachs (1998), uma composi¢ao tipica seria: 40% a 55% de metanol; 2% a 8% de
alcoois; 2% a 8% de cetonas; 1% a 3% de TRS, 1% a 2% de aminas, 1% a 6% de terpenos e
40% a 50% de agua.

No que se refere a extracao de gases dos strippers, a Figura 6 ilustra a tendéncia da
eficacia da extragdo de acordo com a relacdo vapor de aquecimento e condensado, para uma
coluna de 10 pratos. Atualmente, a eficiéncia de separacdo do stripper encontra-se acima de
90% e, os numeros de pratos, de 15 a 30 (EK; GELLERSTEDT; HENRIKSSON, 2009).

Segundo Burgess (1993), ¢ comum aplicar-se uma carga de 20% de vapor para cada tonelada
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de condensado. Nessas condi¢des, a remogao de TRS e de metanol pode chegar a valores acima

de 98% e 95%, respectivamente.
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Figura 6. Eficiéncia de extragdo de gases (stripper)

Adaptado de Green; Hough (1992)

O poder calorifico do SOG relaciona-se, diretamente, ao teor de agua, o que faz as
industrias concentrar o metanol a valores tipicamente de 50% a 60%. Porém a alta concentragao
e variacdo de adgua presente nessa corrente, pode acarretar problemas na etapa de incineragao
do gas. Em funcdo disso, muitas industrias aderiram a um sistema de condensacdo de SOG
seguido de uma etapa de destilacdo (coluna de retificacdo de metanol ou coluna de metanol),
reduzindo o teor de agua para valores aproximados de 20% (BAJPAI, 2016; NORBERG;
TORMALA; LUNDQVIST, 2014).

O produto liquefeito na coluna de metanol denomina-se metanol retificado, sobre o
qual, Bajpai (2016), afirma possuir, aproximadamente, 20% a mais de poder calorifico, quando
comparado ao SOG, demandando, apenas, de 1% a 2% do consumo de vapor total da coluna de
stripper. Todavia o autor também discute que esse processo, quando analisado apenas nos
beneficios energéticos ndo ¢ muito atraente, economicamente, porém traz beneficios para a

operagdo, elevando-se a confiabilidade e a seguranca do processo, viabilizando também o

armazenamento.

1.1.6. Formacio e purificacio de metanol celulésico

A purificagdo do metanol celuldsico tornou-se uma alternativa interessante,
decorrente, tanto da quantidade gerada, como também pelo questionamento se a utilizagao

como combustivel é a alternativa mais benéfica ao setor celuldsico.
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Autores como e Zhu et al. (2000) e Palmeiras (2010) determinaram,
experimentalmente, a geracdo de metanol celuldsico utilizando métodos analiticos para
determinagdo e quantificagdo de metanol celuldsico presente no licor negro que se baseiam em
técnicas de cromatografia gasosa em sistema headspace.

Palmeiras (2010) demonstrou que a formag¢ao de metanol celuldsico eleva-se conforme
o aumento do tempo de polpagdo estando relacionado com o teor de lignina dissolvida no licor
negro. Avaliando-se polpacdo da espécie do hibrido de Eucalyptus grandis x Eucalyptus
urphylla e de Pinus taeda, a autora conclui que o potencial de geracao de metanol foi de 0,93 a
3,95 kg por tonelada de madeira processada, sendo este, em funcdo da capacidade produtiva do
digestor.

Zhu et al. (2000) avaliou a formacao de metanol celuldsico em diversas espécies € em
diferentes condi¢des de polpagdo. Foram registrados valores de 4,3 a 15 kg por tonelada de
polpa celuldsica. O autor demonstra que a formagao de metanol, ao longo do tempo nao ¢ uma
relacdo linear sendo a formacdo influenciada positivamente pelo aumento do tempo de
polpac¢do, temperatura e alcali ativo, ou seja, quanto menor o nimero kappa, maior a geragao
de metanol. A Figura 7 apresenta a formagdo de metanol em kg por tonelada absolutamente
seca (tsa) de polpa celuldsica para uma polpagdo de Pinus (18% de alcali ativo e 30%de

sulfidez).
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Figura 7. Perfil de formagdo de metanol em polpacao kraft convencional

Adaptado de Zhu et al. (2000)

Niemela (2004) concluiu, por meio de cromatografia gasosa acoplada a espectrometria
de massa, que o metanol retificado possui mais de 150 compostos, incluindo os organicos, os

de enxofre e os de nitrogénio. O autor reafirma que essa alta contaminagdo resulta em uma
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baixa qualidade do metanol para outras aplicagdes industrias, por isso, € utilizado apenas como
combustivel.

Existem diversos processos desenvolvidos para purificar metanol em operagao, porém,
em virtude da composi¢do quimica, o metanol celulosico possui algumas particularidades que
inibem a separac¢do direta por destilagdo, tais como: formagao de azedtropos, entre o metanol e
o dimetil dissulfeto e a presenga de compostos de enxofre e de nitrogénio ionizaveis que, em
virtude de seu pH, podem permanecer na forma dissociada. Quando compostos quimicos estao
dissociados, ndo exercem pressao de vapor, dificultando a sua remog¢ao por técnicas de
destilagao (A.H LUNDBERG SYSTEMS LIMITED, 2010).

Nesse sentido, A.H. Lundberg Systems Limited (2010) propdem um sistema de
purificacdo de metanol celuldsico, baseado em duas colunas de destilagdo, em série, com um

sistema de decantacao e de acidificacdao sendo o metanol purificado obtido (Figura 8).
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Figura 8. Sistema de purifica¢do de metanol celuldsico 01

Adaptado de Jensen, Ip e Percy (2012)

A decantagdo remove possiveis terpenos, que ndo foram retirados, anteriormente, no
processo de recuperagdo, em face que os terpenos sdo quase que totalmente imisciveis no
metanol. A acidificagdo ilustrada na primeira coluna ¢ utilizada para corrigir o pH da mistura e
remover, de forma controlada, os compostos ionizaveis como a sulfeto de hidrogénio, metil
mercaptana, amdnia. Com isso, a primeira coluna extrai os componentes mais leves e a segunda
coluna os compostos mais pesados, sendo que obtém-se o metanol purificado em um ponto

intermediario da segunda coluna de destilagdo, enquanto que o “fusel oils”, representar por
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alcoois e cetonas e condensado contaminado gerado segue para as estagcdes de tratamento de
efluentes (JENSEN, IP e PERCY, 2012).

Norberg et al. (2014) comenta que a acidificagdo, ainda, pode ser implementada t antes
da coluna de stripper, reduzindo, desse modo, a quantidade de amonia que ¢ arrastada para o
SOG. O autor ressalta, também, que a acidificacdo pode trazer problemas de corrosdes e
entupimentos nas tubulagdes, visto que o acido, quando em contato com os extrativos da
madeira, os TRS e outros compostos presentes no condensado, podem resultar em reagdes de
polimerizagao.

A patente desenvolvida por FPINNOVATIONS (2014) cita que o sistema de
purificacdo de A.H. Lundberg Systems Limited (2010), dificilmente atinge os niveis de purezas
de metanol celuldsico exigidos nas especificagdes descritas pelo International Methanol
Producers & Consumers Association (IMPCA), em fun¢ao dos contaminantes de enxofre e
nitrogénio presentes no modelo.

A patente, apresentada esquematicamente na Figura 9 faz uso de agentes oxidantes
(hipoclorito) ou agentes precipitantes (sulfato férrico e 6xido de célcio), apos a primeira coluna
de destilagdo, visto que podem auxiliar na eficiéncia de separagdo. Contudo, apesar desse dado
positivo, ainda foram registradas quantidades significativas de contaminantes no metanol

produzido.
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Figura 9. Sistema de purificagdo de metanol celulésico 02

Adaptado de FPINNOVATIONS (2014)

Visando a purificar o metanol celuldsico para padrdes comerciais, FPINNOVATIONS
(2014) desenvolveu um sistema de purificagdo adicional, constituido de membranas em

processo de osmose reversa e em tratamento com carbono ativado.
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De acordo com o autor, a etapa de osmose reversa consegue remover 95% das
impurezas e a de carbono ativado, 97% delas. Nessa configuracdo, o metanol atinge as
especificagdes exigidas pelo IMPAC: pureza minima de 99,85% em massa seca de metanol,
contendo, no maximo, 30 mg/kg de acetona e de 0,5 mg/kg de enxofre.

INVICO METANOL AB (2015) propde outro sistema de purificagdo, que envolve,
dentre outros processos, colunas de destilacdo, colunas de extracdo, acidificacdo, lavagem com

solvente organico nao polares e tanques de mistura (Figura 10).
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Figura 10. Sistema de purificagdo de metanol celuldsico 03.

Adaptado de INVICO METANOL AB (2015).

Além destes, existem outros usos para o SOG que o metanol celuldsico para produgdo
de subprodutos, mesmo com contaminantes. Wachs (1998) cita um método em que o SOG ¢
tratado como um catalisador, na presengca de um agente oxidante, por um tempo pré-
determinado, de forma a converter o metanol em formaldeido. Ainda outra configuracao,
descrita por Jemaa et al. (2010), objetiva utilizar o SOG para produzir dioxido de cloro,

composto utilizado como agente na etapa de branqueamento da polpa celulosica.

1.1.7. O metanol e suas aplicagcdes

O metanol constitui um alcool de massa molar de 32,04 g/mol, com ponto de ebuli¢do
de 64,7°C a 760 mmHg e encontra-se, em estado liquido, nas condi¢des normais de temperatura

e pressdao, além de possuir um carater altamente inflamavel devido a sua funcdao organica.
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Ademais, o metanol ¢ completamente soluvel em 4gua e mantém-se estavel, quando estocado
e transportado corretamente (ARAUCARIA NITROGENADOS S/A, 2013).

Esse alcool é considerado toxico, quando inalado ou em contato com a pele, devido a
reagao de metabolizacdo no organismo, a qual produz acido férmico e formaldeido, que
provocam maleficios a satide, agindo no sistema nervoso central e podendo levar a cegueira e,
até, a morte. Nesse sentido, cuidados sdo necessarios em seu manuseio ressaltando que ¢ um
liquido incolor, de chama também incolor ¢ que ainda pode pegar fogo, mesmo quando
misturado com altas taxas de agua (ARAUCARIA NITROGENADOS S/A, 2013).

O metanol (CH30H) ou alcool metilico, por muito tempo, foi conhecido como alcool
da madeira, no qual se relacionava o nome ao seu método de obtencao: por meio da destilagdao
da madeira, na qual se adquiria o metanol como subproduto da producdo de carvao vegetal.
Atualmente, esse alcool é produzido, em sua maior parte, a partir da reacdo de gas de sintese
(CO; H2) oriundo do gés natural, como demonstrado por Clary (2013), através das seguintes

reacoes:

1
CH, + 502 - C0 + 2H, (Reagdo 12)

CO + 2H, - CH;0H (Reagdo 13)

Afora sua utilizagdo na industria de celulose e papel, o 4lcool metilico possui diversas
aplicacdes, sendo amplamente utilizado em industrias quimicas, destacando-se seu uso como
reagente quimico, como intermedirio quimico, como solvente e como combustivel. E utilizado
na producao de formaldeido e de 4cido acético, empregados em variados segmentos industriais,
tais como plasticos, tintas, materiais de construgdo, adesivos e solventes (CLARY,2013).

Especificamente, nas industrias de papel e celulose, a produgdo de dioxido de cloro se
da, principalmente, a partir do metanol. Nelas, existem alguns processos que estao explicitados
na Reagdo 14, uma equagdo global do Solvay Process (SUESS, 2010). Nesse sentido, A.H.
Lundberg Systems Limited (2010) comenta que o metanol purificado poderia suprir a

necessidade das industrias de celulose, além de seu uso na produgdo do dioxido de cloro.

2 NaClO; + CH;0H + H,S0, — 2 ClO, + H,CO + H,0 + Na,S0, (Reacio 14)
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No que se refere ao aspecto econdmico, o Brasil consiste em um grande importador de
metanol. De acordo com ANP (2016), a producgdo de biodiesel, a partir do metanol, teve uma
expansao relevante entre 2006 ¢ 2014 de 0,07 a 3,97 milhdes de metros ctbicos de biodiesel.
Dessa forma, pode-se dizer que o aumento da importagao do metanol ¢ reflexo do crescimento
da producdo de biodiesel, a qual utiliza o0 metanol como sua principal rota de sintese.

A Figura 11 compara a producdo e importagdo de metanol no Brasil em toneladas por

ano.
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Figura 11. Producao e importagdo brasileira de metanol

Fonte: Alice Web (2016) e IBGE (2009-2016)

No final da década de 1970, surgiram as primeiras propostas de produg¢do de biodiesel,
nomenclatura genérica dada a combustiveis derivados de fontes renovaveis, a soja e o girassol.
Por isso, torna-se bem menos agressivo ao meio ambiente, se comparado aos combustiveis
fosseis, ndo renovaveis, ja que possuem a capacidade de eliminar totalmente as emissdes de
didxido de enxofre e de reduzir, em torno, de 50% a produ¢do de fuligem, de monoxido de
carbono e de hidrocarbonetos (SILVA; FREITAS, 2008).

O biodiesel se fortaleceu no Brasil entre 2002 e 2004, apds a criagdo do Programa
Brasileiro de Desenvolvimento Tecnoldgico do Biodiesel (PROBIODIESEL) e do Programa
Nacional de Producao e Uso do Biodiesel (PNPB), respectivamente. O primeiro possibilitou o
desenvolvimento das tecnologias de produ¢do desse novo combustivel, analisando a viabilidade
e a possibilidade da inclusdo social advinda dele (LIMA, 2005). J4 o segundo, concretizou a
produgdo e o uso do biodiesel, visando a gerar, também, emprego ¢ renda (MME, 2015).

A fim de explicitar como se constitui o processo de producao do biodiesel, apresentam-
se informagdes relevantes sobre a transesterificacdo de oleos vegetais ou de gordura animal,

procedimento usado com mais frequéncia nas industrias de biodiesel (Figura 12). A reagdo
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ocorre na presenca de alcoois (metanol ou etanol) e catalisadores e, apds a reagdo, obtém-se
uma mistura de alquil ésteres (biodiesel) e, como subproduto, a glicerina. Os catalizadores dessa
reacdo podem ser os acidos (HCI; H2SOs4), os enzimaticos (lipase), os basicos (KOH; NaOH),
os 0xidos metélicos e, até, os carbonatos, dentre os quais, o hidroxido de sddio ¢ o mais utilizado
devido ao seu baixo custo e ao seu alto rendimento (DEMIRBAS, 2008).

A reagdo de transesterificagdo apresenta-se a seguir:

So

0
R4

HO

R
Cat.
L
o070 + 3 R—0H HO + //L

O HO

Triglicerideo Alcool Glicerina Mistura de alquil ésteres
(biodiesel)

Figura 12. Reacao de transesterificacdo com metanol

Fonte: LOBO; FERREIRA; CRUZ, 2009)

De acordo com Gerpen et al. (2004) e Parente (2003), a producao do biodiesel, a partir
do etanol, pode, eventualmente, ser mais vantajosa do que a partir do metanol, visto que o
mercado do etanol ja estd consolidado no Brasil. Entretanto, do ponto de vista dos processos, a

rota metilica apresenta vantagens quando comparada a rota etilica, tais como:

e O consumo de metanol no processo de transesterificagdo ¢ cerca de 45% menor que o
do etanol anidro;

e Os equipamentos sdo consideravelmente menores na rota metilica, cerca de um quarto
do volume dos usados na rota etilica;

e A estequiometria molar apresentada na rota metilica é 6:1, em vez de 9-12:1, em virtude
da maior reatividade;

e Os tempos de reacdo sdo menores (cerca de metade do apresentado na rota etilica);

¢ O etanol forma um aze6tropo com a agua, elemento que precisa ser removido no reciclo,

ja que interfere no rendimento, o que aumenta o custo de purificacao.
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Em sintese, as misturas de etanol e metanol podem ser benéficas a reacdo de
esterificacdo em virtude das condi¢gdes de reacdo, do tipo de matéria-prima e dos catalisadores
utilizados. De acordo com Issariyakul et al. (2007), o etanol possui propriedades superiores em
termos de solvente; j4 0 metanol, maior conversao visto sua maior reatividade. Outros trabalhos
publicados, como os de Joshi et al. (2009), Lam e Lee (2011) e Silva et al. (2010) estudam a
influéncia de misturas de metanol e de etanol na transesterificagdo ¢ auxiliam nessa

compreensao.
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2. SIMULACAO COMPUTACIONAL DE UNIDADE DE EVAPORACAO
DE LICOR NEGRO DE POLPACAO KRAFT

Resumo

As modernas industrias de celulose sdo unidades de grande porte que possuem capacidade
nominal de mais de 1,5 milhdes de toneladas anuais de polpa celuldsica kraft. No processo kraft, o
rendimento médio de polpa celuldsica é de cerca de 50 + 5% da massa de entrada de madeira, estando
a outra fragdo residual dissolvida no licor negro. Em fung¢do de suas caracteristicas, o licor negro
passa por uma séric de processos quimicos visando seu eficiente reaproveitamento. Quando
produzido, o licor negro possui baixos teores de solidos (14 a 17%), sendo concentrado em
evaporadores de multiplos efeitos para posterior incineragdo. Estes evaporadores de multiplo efeito
sdo intensivos em questdes de energia e representam o maior consumo de vapor vivo de uma fabrica
de celulose. Visando a otimiza¢do de processos, desenvolveu-se um modelo de evaporagdo de
multiplo feito para representar com propriedade uma moderna unidade de produgdo de polpa
celulodsica. A simulagdo foi desenvolvida com o simulador comercial WinGEMS®, que demandou
a coletada de dados referentes a 144 parametros de processo, durante 11 meses de operagdo de uma
unidade moderna de produgdo no Brasil. O banco de dados foi pré-processado para filtragem de
dados considerados outliers, notadamente advindos de paradas operacionais. Os resultados da
validacdo do modelo mostraram-se satisfatorios por apresentarem boa aderéncia aos valores reais e
baixos erros relativos médios para os parametros analisados. Através da construgdo e simulagido do
modelo foi possivel analisar parametros ndo mensurados diretamente pelas indastrias de celulose,
tais como coeficientes de troca térmica e perfis de sdlidos ao longo da evaporagdo, o que possibilitou
ampla analises das unidades de evaporagdo. Os erros relativos médios ao consumo de vapor, a
capacidade de evaporacdo e a economia de vapor foram variaram de 1 a 3 % apenas. Conclui-se que
a modelagem e simulacdo via sofiware WinGEMS® representou satisfatoriamente a unidade
estudada permitindo analises e otimizagdes de processos.

Palavras-chave: Evaporagdo; Licor negro; Modelagem e simulagao; Validagdo, WinGEMS®

Abstract

Modern pulp mills are large units with a nominal capacity of more than 1.5 million tons
per year of kraft pulp. In the kraft process, the average yield of cellulosic pulp is about 50%=+ 5% of
the input mass of wood, the other residual fraction being dissolved in the black liquor. Due to its
characteristics, the black liquor goes through a series of chemical processes aiming at its efficient
reuse. When obtained, black liquor has low solids contents (14 to 17%), being concentrated in
evaporators of multiple effects for later incineration. These multi-effect evaporators are energy
intensive and represent the largest live steam consumption of a pulp mill. Aiming at optimizing
processes, the study constructed a multiple evaporation model to properly represent a modern
cellulosic pulp production unit. The simulation was developed with the WinGEMS® simulator,
which demanded the collection of data from 144 parameters during 11 months of operation of a
modern production unit in Brazil. The database was preprocessed for filtering data considered
outliers, notably from operational stops. The results of the validation of the model were satisfactory
because they presented good adherence to the real values and low average relative errors for the
analyzed parameters. Through the construction and simulation of the model it was possible to
analyze parameters not measured directly by the cellulose industries, such as thermal exchange
coefficients and solids profiles along the evaporation, which allowed a wide analysis of the
evaporation units. The average relative errors in steam consumption, evaporation capacity and vapor
economy were varied from 1 to 3%. It is concluded that the modeling and simulation using
WinGEMS® was satisfactorily allowing analysis and optimization of processes.

Keywords: Evaporation; Black liquor; Modeling and simulation; Validation, WinGEMS®
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2.1. Introducio

As modernas indistrias de producdo de polpa celuldsica kraft constituem unidades de
grande porte que demandam altos investimentos, bem como requerem grandes quantidades de
matéria-prima e de insumos, para torna-las economicamente competitivas. Caracterizado pela
produgdo de polpas celulosicas de alta resisténcia mecanica, o processo kraft apresenta baixo
rendimento de polpacado, ja que converte, aproximadamente, 50 + 5% da massa absolutamente
seca de madeira em polpa celuldsica, enquanto a massa residual se dissolve no licor negro.

A ampla gama de subprodutos do processo kraft de polpacdo que se encontram
dissolvidos no licor negro viabilizam o seu potencial de recuperagdo, devido aos fragmentos de
compostos organicos e inorganicos degradados da madeira, como também, aos residuos de
reagentes quimicos aplicados no cozimento. Em sintese, a unidade de recuperagao quimica do
processo kraft baseia-se no processamento do licor negro, visando a regeneragao de reagentes
quimicos, a reducdo de efluentes e a geracao de vapor superaquecido e de energia elétrica.

Com a finalidade de melhor aproveitar o licor negro, ¢ necessario submeté-lo a uma
série de operagdes que inclui: a evaporacdo e a concentracao, em valores de 70 a 80% de teor
de solidos; a incinera¢do do licor concentrado, a qual gera energia em forma de vapor
superaquecido e a recuperagao de reagentes quimicos através da caustificagdao e da oxidagdo
em fornos de cal. A alta eficiéncia da unidade de recuperacdo quimica sugere, ndo apenas a
autossuficiéncia energética, mas também o potencial de comercializar o excedente gerado de
energia elétrica.

Realiza-se a etapa de evaporacdo do licor negro em evaporadores de multiplo efeito
em contracorrente, nas quais se utiliza, como fonte de aquecimento, predominantemente o
vapor de baixa pressdo dos turbogeradores. Os corpos de evaporacdo consistem, basicamente,
de uma sequéncia de trocadores de calor, que transferem, calor proveniente da condensacao do
vapor de aquecimento para o licor negro. A utilizagdo de evaporadores de multiplo efeito
promove a economia de vapor, uma vez que este ¢ reaproveitado, de um efeito para o seguinte,
como vapor de aquecimento.

Diversos segmentos industriais aplicam processos de evaporacdo, nos quais
corresponde a etapas de consumo intensivo de energia. Nas industrias de papel e celulose, por
exemplo, o consumo energético na evaporagao pode atingir valores de 24 a 30% da demanda
energética total (KHANAM; MOHANTY, 2010). Assim sendo, diversos autores discutem

novas alternativas de processamento, nas quais qualquer economia energética, desenvolvida
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tanto por modernizagdo de equipamentos, quanto por melhorias no processo, pode representar
ganhos econdmicos para a unidade industrial como um todo (KHANAM; MOHANTY, 2011).

Costa et al. (2005) afirmam que a complexidade dos balangos a envolver os sistemas
de evaporagdo, tais como os reciclos de condensado e de licor e como a presenga de corpos
paralelos, dificulta os calculos manuais e as avaliagcdes quantitativas. Nesse sentido, na
avaliagdo das unidades de evaporacdo de multiplo efeito, a modelagem e a simulagdo de
evaporadores tornam-se alternativa interessante, porque ressaltam o controle e a otimizagao de
processos, além de ampliar e promover melhorias as unidades em operagao.

A modelagem e a simulagdo de evaporadores de multiplo efeito de licor negro sdo
descritas na literatura por autores, tais como Costa et al. (2005), Cardoso (1998), Khanam;
Mohanty (2011) e Bhargava et al. (2008a). A aplicagdo dessa ferramenta permite que se
interpretem, detalhadamente, as unidades de evaporagdo do licor negro que, embora nao se
limitem a isto, incluem a avaliacdo de balangos globais de massa e de energia da unidade e de
equipamentos isolados; os calculos de parametros especificos de processos, como coeficientes
de troca térmica; o consumo, a eficiéncia energética e os indicadores de processos, como
capacidade de evaporagdo e eficiéncia globais.

Apesar dos beneficios, Banks et al. (2004) retrata algumas desvantagens atribuidas a
aplica¢do da modelagem e a simulacdo de processos, tais como: altos custos; demanda de tempo
para construir os modelos de simulagdo; necessidade de treinamentos especificos para o seu
desenvolvimento e falta de precisdo para interpretar os dados de saida, ou seja, distinguir se
determinada observacao decorre de inter-relagdes do sistema ou de um evento aleatorio.

Nesse contexto do campo da modelagem e da simulagdo de processos quimicos, o
objetivo desta dissertacdo foi construir um modelo de evaporagdo de multiplo efeito dentro de
uma moderna unidade de produgdo de polpa celuldsica, cuja capacidade anual € de 1,5 milhdes
de toneladas. Nesse panorama, utilizou-se o software comercial WinGEMS 5.3 para simular os
processos, cujos resultados foram validados com dados reais de operacao, avaliando-se, assim,
a precisdo e a eficacia do modelo desenvolvido, tornando-o confidvel para o mercado. Nesse
sentido, o presente estudo baseou-se nas etapas de simulagao descritas por Banks et al. (2004)
e Cameron e Hangos (2001), observando-se os procedimentos necessarios para desenvolver um
trabalho de modelagem e simulagdo (Figura 13).

Além disso, outro objetivo da construcdo de um modelo validado de multiplo efeito,
diz respeito a avaliagdo de alternativas de acoplamento da unidade de recuperagdo e da
purificacdo de metanol celulosico e seus eventuais impactos no processo industrial de

evaporagao do licor negro.
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Figura 13. Etapas de um estudo de modelagem e simulagéo de processos

Adaptado de Banks et al. (2004).
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2.2.1. Caracterizacio e propriedades do licor negro

A fim de modelar as unidades de recuperagdo do licor negro, ¢ importante conhecer
suas propriedades fisicas e quimicas, as quais variam em func¢do do tipo de matéria-prima, tipo

do processo de polpagdo e dos equipamentos utilizados, como também do tratamento dado ao

licor negro apds a polpacdo (GULLICHSEN; FOGELHOLM, 2000).
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O licor negro contém componentes organicos, como, por exemplo, fragmentos de
lignina, polissacarideos, acidos carboxilicos e extrativos. A Tabela 1 demonstra a composi¢ao

tipica de licor negro de fabricas de celulose (GULLICHSEN; FOGELHOLM, 2000).

Tabela 1. Composigao tipica do licor negro.

Orginicos, % em massa 78.0
Lignina degradada, incluindo Nae S, % 37.5
Acidos isossacarinicos, incluindo Na, % 22.6
Acidos alifaticos, incluindo Na, % 14.4
Acidos graxos e resinas, incluindo Na, % 0.5
Polissacarideos, % 3.0
Inorginicos, % em massa 22.0
NaOH, % 2.4
NaHS, % 3.6
Na,CO; and K»,CO3, % 9.2
Na,S04, % 4.8
Na,S,03, Na,SO3 and Na,Sy, % 0.5
NacCl, % 0.5
Elementos nfo processaveis (Si, Ca, Fe, Mn, Mg, etc.), % 0.2

Fonte: Adaptado de Gullichsen; Fogelholm (2000)

Ao observar a tabela 1, € possivel avaliar o potencial de queima do licor negro expresso
pelos altos teores de compostos organicos (78%) nele dissolvidos, dentre eles, destacando-se a
lignina degradada. Os acidos isossacarinicos, expressos em quantidades significativas, sdo, de
acordo com Gomide (1979), provenientes das reagdes de despolimerizagao terminal das
hemiceluloses e da celulose, as quais podem consumir cerca de 60 a 65% do alcali aplicado
durante o processo de polpagao.

No que concerne a fracdo inorgénica, observam-se tanto os residuais de reagentes
quimicos que nao foram consumidos no processo de polpacdo (NaOH; Na2S), quanto os sais de
sodio formados.

No que se refere a composi¢ao quimica do licor, os elementos quimicos expressos em
quantidades mais significativas constituem: carbono, hidrogénio, oxigénio, sddio, potassio,
enxofre e cloro. De acordo com Cardoso (1998), a andlise elementar do licor negro nao
apresenta grande variedade, quando comparada a diferentes espécies de madeira e de processos
utilizados no processo de produgdo kraft. Afirmagdo que pode ser confirmada através da Tabela

2, a qual retrata a composi¢ao quimica elementar de diferentes tipos de matéria-prima.
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Tabela 2. Composigdo elementar de diferentes tipos de matéria-prima.

Madeira’dail Madeira da América do Madeira tropical
Escandinavia Norte
Pinus Bétula Pinus Folhosa Eucalipto Mistura
Carbono, % 35.0 32.5 35.0 34 34.8 35.2
Hidrogénio, % 3.6 33 3.5 34 33 3.6
Nitrogénio, % 0.1 0.2 0.1 0.2 0.2 0.3
Oxigénio, % 33.9 355 354 35.0 35.5 35.5
Sodio, % 19.0 19.8 19.4 20.0 19.2 18.8
Potassio, % 2.2 2.0 1.6 2.0 1.8 2.3
Enxoftre, % 5.5 6.0 4.2 4.6 4.1 3.0
Cloro, % 0.5 0.5 0.6 0.6 0.7 0.8
Inertes, % 0.2 0.2 0.2 0.5 0.5 0.5
Total, % 100.0 100.0 100.0 100.0 100.0 100.0

Fonte: Adaptado de Gullichsen; Fogelholm (2000)

Assim como as propriedades quimicas do licor negro, suas caracteristicas fisicas sdo
fundamentais para os calculos de balanco de massa e de energia da unidade industrial,
destacando-se as seguintes propriedades: densidade; elevagao do ponto de ebuli¢do; capacidade
calorifica; e propriedades reoldgicas (viscosidade).

No que tange a densidade do licor negro, ela varia em funcdo da temperatura e da
concentragdo de solidos e também da relacdo, na mistura, entre 0s compostos inorganicos e 0s
organicos. A Figura 14 demostra parte deste aspecto, ao considerar quatro faixas de
temperatura, em que a densidade do licor negro eleva-se com o aumento da concentracao do

licor negro e diminui levemente com o aumento da temperatura.
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Figura 14. Densidade do licor negro em func¢do da concentracdo de sélidos e temperatura

Adaptado de Gullichsen; Fogelholm (2000)
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Em relacdo a fragdo de composto inorgéanicos e organicos, Green e Hough (1992)
afirmam que os compostos inorganicos exercem maior influéncia sobre a densidade do licor
negro, uma vez que possuem praticamente o dobro da densidade dos compostos organicos.

Green ¢ Hough (1985) comentam que densidades de licor negro provenientes de
diferentes origens podem ser bem semelhantes e apresentam uma equagdo do cdlculo
aproximado da densidade em func¢do da temperatura e da concentracdo de sélidos do licor,

representada pela Equagao 1.

k
Densidade Licor (m—g3) = 1007 — 0,495T + 6,0S (Equagdo 1)

Em que,
T = temperatura do licor, °C;

S = concentracdo de solidos, %.

A elevagdo do ponto de ebuli¢ao (EPE) ¢ uma das mais importantes propriedades a
considerar ao simular a unidade de evaporacao de licor negro. O EPE consiste na diferenca
entre o ponto de ebuli¢do do licor negro e da 4gua pura nas mesmas condi¢des de pressdo, valor
que aumenta gradativamente por meio da elevacao do teor de sélidos no licor.

Venkatesh e Nguyen (1992) apud Campos (2009) afirmam que qualquer mudanga que
interfira no teor de sddio dissolvido no licor afeta a EPE, na qual os compostos inorganicos
consistem nos principais responsaveis pelo aumento do ponto de ebulicdo. Campos (2009)
afirma, ainda, que se pode estimar a ampliagdo da EPE com base na soma das quantidades de
sodio e de potassio presentes nos sélidos secos do licor negro.

Existem algumas equacdes na literatura para estimar a EPE, dentre elas, a de Clay
(2016) e Gullichsen; Fogelholm (2000), expressas a seguir pelas Equagdes 2 e 3,

respectivamente e demostradas na Figura 15:

EPE = 6,173X — 7,48(X'%) + 32,747X? (Equagio 2)
EPE = EPE _ 91X E 30 3

Em que,
EPE = Elevagao do ponto de ebulicdo, °C;
X = Teor de sélidos, em fragao massica.

EPEs, = 7,5°C



52

0% 20% 40% 60% 80% 100%
Teor de sdlidos

Clay (2016) Gullichsen; Fogelholm (2000)

Figura 15. EPE em fun¢2o da concentrago de solidos do licor negro

Nesse panorama, o calor especifico (Cp) do licor negro constitui uma propriedade
fundamental para consolidar os calculos de balanco de massa e de energia do sistema, ja que €
possivel calcular, com precisdo, as trocas térmicas no interior dos corpos a evaporar, ou seja, a
quantidade de energia transferida entre o vapor e o licor, de acordo com o aumento do ponto de
ebulicdo até a temperatura determinada.

Green; Hough (1992), Gullichsen; Fogelholm (2000) e Costa (2000) apud Campos
(2009) apresentam diversas equacdes para calcular essa propriedade, dentre as quais,

apresentam-se alguns exemplos:

Cp = 0,9886 + 4,444 x 107> — (0,6276 — 3,557 x 107*T)X (Equagao 4)
Em que,
Cp = calor especifico do licor na temperatura (T°C), Kcal/(Kg)(°C);
X = Teor de solidos do licor negro, em fragao massica;

T = Temperatura, °C.

Ademais, a viscosidade, especifica para cada licor negro, define-se através da
concentragdo de solidos, a qual ¢ diretamente proporcional, e da temperatura do licor, a qual é
inversamente proporcional. Nesse sentido, os comportamentos reologicos dependem das
propriedades do licor negro, isto ¢, da temperatura, da concentragao de sélidos e da composicao

e do tipo de matéria-prima processada (GULLICHSEN; FOGELHOLM, 2000).
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Green e Hough (1992) mencionam que a viscosidade esta relacionada ao coeficiente
de troca térmica nos evaporadores de multiplo efeitos, no qual conforme o aumento da
viscosidade, menor sera transferéncia de calor.

Ademais, Cardoso (1998) comenta que a baixas concentragdes, o licor negro
comporta-se como fluido newtoniano; j& em concentragdes altas, como fluido pseudopléstico-
tixotropico, tornando-se pegajoso, desse modo, incrustando-se nas placas de troca térmica no
interior dos evaporadores. O autor também menciona que durante a evaporagdo, O
comportamento reoldgico do licor negro acaba afetando as transferéncias de calor, o que
interfere nas taxas de evaporagdo dos corpos em troca.

A Figura 16 retrata a mudanga nas propriedades reologicas do licor em virtude da

temperatura e da concentragao.
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Figura 16. Comportamento fisico do licor negro em altas concentragdes de s6lidos

Adaptado de Green; Hough (1992)

2.2.2. Modelagem e simulacio de evaporadores de multiplos efeitos

Existem diversos softwares disponiveis no mercado com capacidade para simular e
para analisar o processo de evaporacao das fabricas de celulose. Dentre o que se destaca, o
GEMS (atual WinGEMS), simulador que se baseia em modulos de operagdes, os quais, quando
vinculados, tornam-se equipamentos e unidades do processo.

O GEMS, General Energy and Material Balance System, desenvolvido na década de
1970 pelo professor doutor, Louis Edwards, e seus alunos da Universidade de Idaho, foi

comprado, em 1992, pela Pacific Simulation, quando se implementou, para a Microsoft
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Windows, a primeira versdo do software sob o nome de WinGEMS. A partir de 2004,
entretanto, o WinGEMS passou a ser comercializado pela Metso e, atualmente, pela Valmet
(VALMET, 2016).

Ao comparar alguns softwares, Cardoso (1998) concluiu que o WinGEMS ¢ o mais
apropriado para simular evaporadores de multiplo efeito e caldeiras de recuperagdo, visto que,
além de ter sido o primeiro simulador criado, especificamente, para o setor de papel e celulose,
possui 0 método de resolugdo de calculos sequenciais modulares. O trabalho ocorreu no
WinGEMS 5.3 com complementacdo do simulador desenvolvido por Cardoso e Ravagnani
(1994) para calcular os coeficientes globais de transferéncia de calor. Os resultados mostraram
que o aumento de 75% para 100% de solidos na concentragdo do licor negro, alimentado na
caldeira de recuperagdo, acrescenta 10% na produ¢ao de vapor, a partir da elevagdo, em média,
de 160°C nas temperaturas das regides de combustao do licor.

Ja Costa et al. (2005) fez um levantamento de dados em uma unidade de evaporagao
de licor negro, durante quatro meses, com objetivo de analisar o coeficiente de transferéncia de
calor. Para isso, usou o simulador comercial WinGEMS 5.3, no qual foi possivel determinar
parametros de cada corpo de evapora¢ao que nao sdo, necessariamente, mensurados, a saber:
consumo de vapor; concentracao de solidos seco e coeficiente global de transferéncia de calor.
Desse modo, o estudo concluiu que o simulador WinGEMS mostrou-se satisfatorio, tendo
fornecido erros relativos, em média, 2,4% para os calculos do consumo de vapor vivo e, 2,5%,
para a economia de vapor.

Outro autor que aborda a tematica, Almeida (2009), efetuou a modelagem matematica
da evaporagdo de licor negro, por meio de modelos fenomenologicos a partir de balangos
materiais e energéticos. Para isso, utilizou-se de um programa simulador desenvolvido em
linguagem computacional FORTRAN no compilador Microsoft Visual Studio. Ele concluiu que
as equagdes diferenciais permitiram simular o comportamento do licor negro, no que tange aos
niveis e concentracdes de solidos em cada efeito, permitindo analisar os perfis de temperatura
e de pressdo na camara evaporadora, a densidade do licor, a capacidade calorifica e as vazdes
de licor e de vapor em cada estagio.

Nesse panorama, Bhargava et al. (2008a) desenvolveu um modelo matemético nao-
linear, a fim de analisar um sistema de evaporacao composto de filme descendente, padrao que
foi capaz de simular variagdes no aumento do ponto de ebulicdo, no coeficiente global de
transferéncia de calor, nas perdas térmicas dos evaporadores, nos fluxos de licor e vapor e nos
tanques-flash. A unidade simulada consistia em sete efeitos compostos de evaporadores de

filme descendente, que operava sob diferentes configuragdes, como, por exemplo, a divisdo de
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vapor vivo e condensados e os tanques flash. Ademais, utilizaram-se corre¢des empiricas,
tendo-se obtido erros variando, em média, entre 3,4%, £10% e -33% a +29%.

Outras pesquisas também relevantes devem ser apresentadas, a fim de divulgar o
panorama em que se inserem os calculos das propriedades do licor negro, como, por exemplo,
a de Nilsson e Granfors (1999), a qual descreve, em detalhes, um modelo matematico de um
evaporador voltado aos regimes estaciondrios e dindmicos, além de apresentar esses céalculos
por meio da linguagem MATLAB.

Ja Algehed e Berntsson (2003) propuseram novos arranjos para o sistema de
evaporacgdo, que opera sob vapor de média pressdo e libera vapor de baixa pressdo. Nessa
pesquisa, usou-se o simulador Optivap, desenvolvido pela Chalmers University of Technology.
O estudo concluiu que os novos projetos possuem um potencial de redu¢do de consumo de
vapor vivo de até 70% ou um adicional de capacidade de evaporacio de 8 m*/ADMT (toneladas
secas ao ar) sem que haja o aumento de consumo de vapor. Com o mesmo software, Olsson
(2009) simulou as unidades de evaporagdo de uma fabrica de polpa celuldsica com o intuito de
torna-las mais econdmicas no consumo de energia.

Vitorino (2012) desenvolveu um algoritmo em linguagem de programagdo Octave,
permitindo o dimensionamento de uma unidade de evaporagao de licor negro, com diversas
propriedades e sob diferentes condi¢des de operacdo. O autor comenta que aplicagdo do
algoritmo permitiu analisar a eficiéncia da evaporagdo e avaliar a viabilidade econdmica para
diferentes evaporadores de multiplo-efeito.

Nesse contexto, ao estudar duas unidades de evaporagao em que se aplicaram a analise
de dados multivariada (PCA, analise de componentes principais) e a regressao de minimos
quadrados parciais (PLS), Hajiha (2009) desenvolveu o trabalho com o software CADSIM o
qual possibilitou avaliar o nivel de condigdes em que as unidades de evaporagdo estavam
operando. Por meio dos resultados, observou-se que a performance dos evaporadores € positiva
quando correlacionada ao fluxo de licor negro de entrada e, negativa, quando com a pressdo de
vapor nos primeiros efeitos.

Ja o programa HYSYS foi utilizado por Luiz (2014), o qual simulou um sistema de
evaporacao quimica de licor negro. Contudo o autor ressalta que o simulador nao possui, em
seu banco de dados, um modelo que represente o licor negro, o que obrigou o pesquisador a
criar uma molécula utilizando o método de subgrupos UNIFAC (método de célculo de
coeficiente de atividade do simulador). O modelo foi validado por meio de comparaciao da
concentracdo de saida dos evaporadores, obtendo-se um erro inferior a 8%, na maioria dos

Casos.
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Silveira et al. (2015) comenta a importancia da unidade de recuperagdo do processo
kraft, no qual se desenvolvem modelos que representam os equipamentos envolvidos nessa
unidade. No trabalho, coletaram-se dados provenientes de processo industrial e desenvolveram-
se modelos de regressao linear multipla através do software STATISTICA 9.1. O autor conclui
que os resultados obtidos foram melhores do que os reportados na literatura para redes neurais
sem entradas atrasadas.

Campos (2009) estudou os primeiros efeitos da unidade de evaporagdo de licor negro
kraft através do desenvolvimento de modelagem matematica fenomenologica para o processo,
focando nos coeficientes globais de troca térmica. O modelo desenvolvido foi capaz de
descrever diferentes situacdes operacionais para os sistemas de evaporacdo podendo ser
empregado como ferramenta de analise e otimizagao.

Diel (2013) também desenvolveu um modelo matematico fenomenologico
representando a planta de evaporacao de licor negro de uma unidade de producao de polpa
celulosica kraft. No estudo, utilizou-se a plataforma Maple® a fim de construir o modelo, o
qual desenvolveu-se baseado nos balangos de massa e energia e equacdes de equilibrio de fases.

Kumar et al. (2013) estudou o comportamento dinamico dos evaporadores de multiplo
efeito da industria de celulose, a partir de modelo construido com base em variaveis
relacionadas aos balangos de massa e de energia dos fluxos de entrada e saida do sistema, tendo
sido usado o software MATLAB como ferramenta.

Nota-se, portanto, que a modelagem de processos quimicos vem sendo cada vez mais
aperfeicoada em termos de tecnologia, utilizando-se de softwares muito uteis nas unidades
fabris, os quais podem ser tanto usados pelos fabricantes, quanto pelas empresas usuarias dos

equipamentos.

2.2.3. Balanc¢o de massa e energia da unidade de evaporacio

A avaliagdo dos célculos realizados pelos simuladores requer alguns conhecimentos,
como, por exemplo, sobre os fundamentos da termodindmica, sobre os equipamentos
envolvidos e sobre o licor negro, a fim de verificar, com seguranca, se os resultados gerados
pelo simulador estdo de acordo com a realidade. Nesse sentido, fez-se uma breve revisao dos
fundamentos dos equipamentos que compdem a unidade de evaporacdo de licor negro

relacionada aos métodos de calculos do simulador WinGEMS.
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A unidade de evaporacao de licor negro compde-se de diversos tipos de equipamentos,
dentre os quais, destacam-se os evaporadores, os tanques flash, os condensadores e os
trocadores de calor. O simulador comercial WinGEMS, escolhido para o desenvolvimento
dessa dissertagdo, possui, em seu banco de dados, blocos especificos para cada equipamento,
sendo possivel editd-los e modela-los conforme a necessidade, de forma a representar, de
maneira mais precisa, os equipamentos reais da unidade industrial.

O WinGEMS baseia-se em calculos matematicos, nos quais se apresentam como as
equagoes de balango de massa e de energia dos equipamentos. A Figura 17 apresenta,
esquematicamente, as variaveis de entrada e de saida de um corpo de evaporacdo. Ademais,
apresentam-se as equagdes que regem o sistema, como, por exemplo, os balangos de massa e
de energia, os calculos dos coeficientes de troca térmica, todos descritos a seguir. Vale ressaltar
que as equagoes foram obtidas dos trabalhos realizados por Cardoso (1998), Geankoplis (2003)
e Gullichsen; Fogelholm (2000).

Saida de vapor

Mvo, hvo
A
Entrada de vapor
- >
My, hvi
Entrada de
condensado > Saida de condensado
mci, Cowi, tai ‘ >

Mco, Cowo, teo

l Entrada de licor
—©_I mui, Coui, ti

Saida de licor

Mo, CpLo; tLo

Figura 17. Modelo simplificado de um corpo de evaporacdo

Adaptado de Gullichsen; Fogelholm (2000).

e Balang¢o de massa de um corpo de evaporagdo:

Fluxo de massa de entrada = fluxo de massa de saida
mp =mp, + my, (Equacao 5)
my; = Mc, (Equagio 6)

MpiXp = MpoXpo (Equagéo 7)



58

e Balanco de energia de um corpo de evaporagao:

Fluxo de energia de entrada = fluxo de energia de saida
myihy; + Mg Coyitei + My Cppity

(Equacao 8)
= myohy, + Mg, pro tco T My, CpLo tro

e Equagdes complementares:

tco = lyis (Equagéo 9)
tro = tyo = tyos + EPE (Equacao 10)

Em que,

my; = Vazao massica do vapor de entrada;

hy; = Entalpia do vapor de entrada;

m¢; = Vazao de condensado de entrada;

Cpwi = Calor especifico do condensado de entrada;
tci = Temperatura do condensado de entrada;

m;; = Vazao massica do licor negro de entrada;
Cp1i = Calor especifico do licor negro de entrada;
t;; = Temperatura do licor negro de entrada;

my, = Vazao massica do vapor de saida;

hy, = Entalpia do vapor de saida;

m, = Vazdo Massica do condensado de saida;
Cpwo = Calor especifico do condensado de saida;
tco = Temperatura do condensado de saida;

m;, = Vazdo massica de licor negro de saida;

CpLo = Calor especifico de licor negro de saida;

t; o = Temperatura do licor negro de saida;

tyis = Temepartura de saturacdo do vapor de entrada;
tvos = Temperatura de saturacao do vapor de saida;

EPE = Elevagao do ponto de ebulicio.
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Com base nesses parametros, ¢ possivel calcular com precisdo os balangos de massa e
de energia referentes aos corpos de evaporacdo da unidade de licor negro estudada, o que
permite determinar, dentre outros, os seguintes indicadores de processo: coeficientes de
transferéncia de calor de cada efeito; economia de vapor; capacidade de evaporagdo e
concentragdo de so6lidos e pressdes de evaporagdo de cada efeito.

O coeficiente global de transferéncia de calor consiste na medigao da resisténcia global
em relacdo ao fluxo de calor do vapor de aquecimento e ao licor negro, expressos pelas
seguintes equagdes, em que o coeficiente global de troca térmica (U) ¢ definido como sendo o

inverso da soma das resisténcias de troca de calor que regem os corpos de evaporacao,

Q = UA(tyis — tyo) (Equagdo 11)
1

_ Equacio 12
U= e Rw+ Rs T RI (Equagdo 12)

Em que,

Q= Fluxo de Calor;

U= Cocficiente Global de troca térmica;

A= Area de troca térmica;

Rc= Resisténcia do filme vapor/condensado;
Rw= Resisténcia placa de troca térmica;
Rs= Resisténcia causada por incrustagdes;

RI= Resistencia do filme do licor.

Assim, a capacidade de evaporagdo define-se por meio da quantidade total de 4gua em
massa, do licor negro, que evapora durante uma hora no sistema de evaporagao. Geankoplis
(2003) comenta que, em um corpo de evaporagdo, espera-se que um quilo de vapor seja capaz
de evaporar cerca de um quilo de 4gua. Em evaporadores de multiplo efeito esse valor é bem
superior, o qual pode chegar a cinco toneladas de agua por cada tonelada de vapor.

A relacdo entre a capacidade de evaporacdo e a quantidade de vapor vivo consumida,
em um mesmo periodo, denomina-se economia de vapor. Esse constitui um dos parametros
mais importantes da unidade de evaporacao, representando, de forma direta, a eficiéncia dos

evaporadores de multiplo efeito.
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Outros equipamentos utilizados na unidade de evaporagao incluem-se os tanques flash,
que auxiliam na recupera¢do e no reaproveitamento de vapor na unidade; os condensadores de
superficie, que ajudam no controle ambiental, no reuso de dgua quente e na conservagdo de
energia; os ejetores para gerar vacuo nos condensadores de superficie e para alimentar o vapor
de média nos evaporadores de primeiro efeito; os trocadores de calor, bombas e tanques
(GREEN; HOUGH, 1985).

Nesse contexto, Green; Hough (1992) afirmam que ¢ comum a utilizagdo de dois
condensadores na produc¢do de polpa celulodsica, para que um deles consiga condensar cerca de
85% da corrente de vapor do ultimo efeito. A utilizagdo de condensadores de superficie reduz
a polui¢do, por meio do reaproveitamento do calor do vapor, do aquecimento da agua de

alimenta¢do do condensador e da segregacao de gases ndo condensaveis do condensado obtido.
2.3. Estudo de caso
2.3.1. Descricao geral

Esse trabalho foi elaborado a partir do estudo de uma unidade de evaporagao de licor
negro de uma industria de polpa celuldsica kraft. Trata-se de uma unidade moderna, instalada
no Brasil, que iniciou suas operagdes no final de 2012, com capacidade de produzir 1,5 milhdes
de toneladas anuais de celulose branqueada, a partir de madeira proveniente de florestas
renovaveis de eucalipto.

De acordo com os objetivos do trabalho, nas visitas técnicas foram consultados
profissionais e especialistas de processo e realizado um acompanhamento da operagdo, visando
a analisar ¢ a compreender o funcionamento da unidade, a fim de desenvolver um modelo
computacional que representasse, de forma satisfatoria, a unidade de recuperagdo de licor
negro.

Esquematizada na Figura 18, a unidade analisada tem capacidade de projeto de
evaporar 1600 toneladas de 4gua por hora, tendo em vista elevar o teor de sélidos de licor negro
fraco de 14% para, aproximadamente, 80%. Essa unidade constitui-se de seis efeitos,
interligados em série, nos quais o vapor de aquecimento segue em contracorrente ao fluxo de
licor negro, visando a maximizar a eficiéncia energética.

Integrada a unidade de evaporacao de licor negro, ha uma planta de tratamento de
condensado contaminado, além de um sistema de coleta e de mistura de cinzas da caldeira de

recuperagdo e de ejetores de vapor de média pressao.
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Os evaporadores do primeiro efeito sdo divididos em 4 se¢des, A/B, C/D, e
denominados de concentradores, operando com concentragdes de licor negro acima de 50% de
teor de solidos. Todos evaporadores, incluindo os do segundo ao sexto efeito, sdo do tipo filme
descendente, e possuem circulagdo interna de licor negro, favorecendo as trocas térmicas e
diminuindo a formacao de incrustagdes. As dimensdes de area de troca térmica dos corpos de

evaporacio sdo em fungio do volume de licor processado e variam de 7.700 m? a 16.000 m?.

Efeito 1A/1B  Efeito 1C/1D Efeito 2AB Efeito 3 Efeito 4 Efeito 5 Efeito 6

ﬁﬁ i

———T S
B =

Licor negro fraco

Figura 18. Representagdo esquematizada da unidade de evaporadores de multiplo efeitos.

Os concentradores dos primeiros efeitos foram dimensionados € operam com o intuito
de evitar entupimentos e incrustacdes excessivas ao longo do processo. Por meio de sensores
de temperatura e pressdo, calculam-se indiretamente os coeficientes de troca térmica no interior
dos evaporadores. A avaliacdo desses dados ¢ quem determina a necessidade de lavagem dos
evaporadores para a remogao das incrustacdes.

Ressalta-se que acima de 50%, os sais inorganicos atingem os limites de solubilidade
e precipitam-se sobre as placas térmicas dos corpos de evaporagdo. As incrustacdes reduzem as
trocas térmicas e, consequentemente, utiliza-se mais vapor de aquecimento para atingir as

temperaturas desejadas.

2.3.2. Sistema de aquecimentos dos evaporadores

Ainda sobre os primeiros efeitos, sua fonte de aquecimento consiste no vapor de baixa
pressdo proveniente dos turbos geradores. Esse vapor ¢ alimentado, paralelamente, nas se¢des
dos primeiros efeitos (1A, 1B, 1C e 1D) nas quais passam por valvulas de expansdo e de
dessuperaquecimento atingindo pressdes e temperaturas adequadas para a troca de calor mais

eficientes.
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A razdo da alimentacdo de vapor vivo nos primeiros efeitos ¢ normalmente crescente
do efeito 1A ao efeito 1D, sendo em fun¢ao de diversos fatores como o teor de solidos, EPE ¢
ciclos de lavagem. Em operagdes normais, o consumo de vapor ¢ de 320 a 340 toneladas por
hora para um fluxo de licor negro fraco de 2000 a 2100 toneladas por hora.

Os primeiros efeitos possuem também ejetores, que utilizam vapor de média pressdao
e sdo usados em casos especificos, como, por exemplo, ao longo de ciclos de lavagem em que
ha um efeito isolado ou em que o licor esta abaixo da concentragdo desejada, como nos casos
de quebras de equipamentos e perdas de eficiéncia de processo.

O vapor obtido em cada secdo (1A, 1B, 1C e 1D), através da evaporagdo do licor negro,
¢ coletado e direcionado ao segundo efeito, como principal fonte de aquecimento. Vale ressaltar
que apenas os primeiros efeitos recebem vapor vivo. Os efeitos seguintes utilizam, como fonte
de aquecimento, vapor proveniente de efeitos anteriores, como também de tanques de flash de

licor negro, de condensado e de condensador de refluxo.

2.3.3. Fluxo de licor negro

O licor negro fraco, oriundo dos lavadores de polpa marrom, a temperaturas
aproximadas de 110°C, ¢ primeiramente encaminhado ao tanque flash, recuperando de 40 a 55
toneladas de vapor, as quais se direcionam ao evaporador de quarto efeito, promovendo
economia ao processo. De forma esquematica, o fluxo de licor negro percorre a seguinte ordem:
efeitos 4, 5, 6, 5, 4, 3; condensador de refluxo, 2, 1D, 1C, 1B, 1A (Figura 18).

Desta forma, o licor negro fraco apresentado, a temperaturas aproximadas de 95°C e
com teor de solidos de 14 a 16%, ¢ alimentado no sistema de evaporagdo primeiramente no
quarto efeito. Na sequéncia, o licor segue para os efeitos 5 e 6, concorrente ao fluxo de vapor,
atingindo teor de solidos aproximados de 30%. No sexto efeito, os vapores gerados sao
condensados no sistema de vacuo, no condensador de superficie e no condensador secundério.

Apds o sexto efeito, o licor negro ¢ encaminho ao terceiro efeito, agora em
contracorrente ao fluxo de wvapor, trocando calor internamente nos efeitos 5 e 4,
respectivamente. Na saida do terceiro efeito, o licor é alimentado no condensador de refluxo,
no qual recebe gases provenientes da coluna de stripper como fonte de aquecimento. Esses
gases sdo parcialmente condensados, aquecendo e concentrando levemente o licor antes de ser
enviado ao efeito 2. O segundo efeito ¢ dividido em duas secdes, as quais operam

simultaneamente. Nesse efeito, o licor negro passa a ter concentragdes mais elevadas,
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superiores a 40%, e o efeito esta sujeito a incrustagdes, sendo também lavado conforme a
necessidade.

Apds o segundo efeito, o licor é divido em duas correntes. Uma delas ¢ encaminhada
a um tanque flash e, na sequéncia, a um tanque de mistura, onde se adicionam cinzas
recuperadas das caldeiras de recuperagdo. Apos a mistura, o licor negro ¢ misturado e
encaminhado aos concentradores de primeiro efeito, 1D.

Finalmente, o licor negro concentrado, oriundo dos concentradores de primeiro efeito,
com teor de solidos aproximados de 80%, passa por um tanque flash final, recuperando parte
de vapor, que ¢ reutilizado e armazenado em tanques pressurizados. Pressuriza-se para que a

viscosidade do licor negro permanec¢a em niveis bombeaveis.

2.3.4. Geracio e tratamento de condensado

Os condensados gerados nos primeiros efeitos (1A, 1B, 1C e 1D), provenientes de
vapor vivo, sdo coletados e direcionados a dois tanques de flash em série, para reaproveitar a
alta temperatura, recuperando vapor, que ¢ direcionado ao segundo e terceiro efeitos. O
condensado resultante, considerado limpo, € reutilizado, por exemplo, no sistema de tratamento
de 4gua da caldeira de recuperagao.

Diferentemente dos concentradores, os evaporadores possuem um mecanismo de
segregacdo interna de condensados, gerando, assim, condensados de diferentes niveis de
contaminac¢do. Com isso, geram-se trés diferentes tipos de condensado na planta de evaporacao,
além do condensado limpo proveniente do vapor vivo.

Os condensados sdo denominados em: condensado limpo (A), condensado
intermediario (B) e condensado sujo (C). Os condensados A e B sdo mais limpos e podem ser
reutilizados na fabrica, por exemplo, nas linhas de fibra e caustificagdo, respectivamente. O
condensado C, considerado o mais contaminado por compostos malcheirosos, segue para a
planta integrada de tratamento de condensado contaminado, composta por coluna de stripper e
coluna de metanol, de onde serdo obtidos condensados limpos e intermediarios, sendo, também,
reutilizados na fébrica.

Em relagdo ao tratamento de condensado contaminado, este consiste na redugao de
contaminantes, de forma a obter elementos limpos que possam ser reutilizados na fabrica.
Basicamente, o fluxo de condensado C ¢ bombeado para coluna de stripper, na qual recebe

vapor de aquecimento contracorrente ao fluxo de condensado. Depois, a coluna de stripper
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arrasta a maior parte dos compostos organicos volateis e os compostos reduzidos de enxofre,
separando-os e obtendo-se os stripped-off-gases.

Esses gases sdo coletados e alimentados em uma segunda coluna, denominada coluna
de metanol, seguindo os principios da anterior. O metanol obtido pode chegar a 80% da
composi¢do, além dele, os gases sdo compostos, em menores quantidades, de organicos
volateis, de combinados reduzidos de enxofre, de 4gua e de outros contaminantes. O metanol
liquefeito ¢ armazenado e posteriormente queimado na caldeira de biomassa ou no forno de cal.
Assim, os condensados obtidos reciclam-se até chegar ao nivel de pureza de um condensado A.

Os gases ndo condensaveis da planta de evaporagdo, assim como da planta integrada
de tratamento, sdo coletados e processados. Os gases ndo condensaveis diluidos, provenientes
dos tanques de licor negro fraco e de condensados, possuem baixa concentracdo de
contaminante e alta concentracdo de oxigénio direcionam-se a um lavador de gases de onde
saem para ser incinerados nas caldeiras de recuperacao e/ou de biomassa.

Ja os gases ndo condensaveis concentrados, decorrentes da planta integrada de
tratamento, sdo coletados e arrastados por ejetores de vacuo dos condensadores de superficies

(vapor de média pressao) e incinerados, também, na caldeira de recuperag¢ao e/ou de biomassa.

2.4. Material e métodos
2.4.1. Coleta de dados

A coleta de dados € uma etapa fundamental para o desenvolvimento de um trabalho de
modelagem e simulagdo. Dessa forma, serdo apresentados os detalhes do processo de coleta e
de andlise de dados, a partir do Plant Information Management System (PIMS), voltado aos
parametros de processo, referentes aos 11 meses de operacao, de setembro/2015 a julho/2016.
Os valores coletados no PIMS representam dados de processo com frequéncia horaria,
correspondendo a média do periodo selecionado.

Desse modo, os dados coletados foram organizados e processados em planilhas do
Microsoft Excel®, a fim de otimizar a analise das informagdes levantadas. No total,
consideraram-se, para esse trabalho, 144 parametros referentes ao processo, com 7.936 pontos
por parametro, totalizando um conjunto de dados de 1,15 milhdo de valores.

Tais parametros coletados referem-se aos dados operacionais, tais como temperatura,

pressdo e vazao de vapor, distribuicdo de vapor vivo nos primeiros efeitos e além de outros
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relacionados ao licor negro, ao longo da unidade de evaporacdo. A Tabela 3 lista os parametros

coletados e processados.

Tabela 3. Relacdo das categorias de informagdes e numero de parametros associados coletados na unidade
industrial, num total de 144 parametros.

Categorias de Informacdes Numero de pardmetros
Indicadores de processo (Capacidade, economia, 2
Vapor de média e baixa pressdo (Vazao, temperatura e pressao) 20
Condensados (vazao e temperatura) 13
Licor negro (Vazao, teor de solidos, EPE, densidade e temperatura) 36
Tanques de flash e vapor intermediario (Pressdo, vazao de vapor e temperatura) 18
Condensador de superficie (Pressao e vazao de dgua de resfriamento) 2
Coeficientes de troca térmica (primeiro efeito) 4
Tanque de mistura de cinzas 2
Ciclo de lavagem 5
Coluna de stripper (pressao e temperatura) 2
Metanol (pressdo vazdo e temperatura) 6

Niveis de tanques 14

Vale ressaltar que, para construir o modelo, foram utilizados manuais de operagao,
fluxogramas de projetos e arquivos técnicos, nos quais levantaram-se informacdes referentes as
dimensdes dos equipamentos e as condigcdes de operagdo. As modificacdes decorrentes das

fabricas também foram levadas em conta e ajustadas na modelagem e na simulagao.

2.4.2. Tratamento dos dados coletados

Apbs a etapa de coleta e de organizagdao dos documentos referentes aos parametros de
processo, analisaram-nos, verificando-se a integridade do banco de dados obtido. Em
decorréncia de valores ndo condizentes com a realidade do processo, a base de informagdes
passou por um tratamento para remover os outliers. Esses sdo definidos como valores ndo
consistentes com a maior parte do banco de dados e podem decorrer de erros de instrumentacao,
devido a falta de manutencao e de calibragdo, de paradas programadas e nao programadas,
assim como pela variacdo da operacdo apos o startup, que requer um tempo necessario para
estabilizacdo, ou até por quebras de equipamentos.

A fim de embasar a pratica, adotaram-se as metodologias descritas por Lin et al.
(2007), em duas etapas: inicialmente, removeram-se os valores que divergem em mais de trés

desvios padrdes da média.
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Na sequéncia, utilizou-se o método Hamel Identifier, o qual se baseia na remocao de
outliers, por meio da aplicacdo da média e do desvio padrao absoluto da mediana (MAD). Desse
modo, consideraram-se como outliers valores que divergiram em mais que +3 MAD da
mediana da base de dados determinada, de acordo com as Equacdes 13 e 14:

MAD = 1,4826mediana {|x(i) — x*|} (Equagdo 13)

Outliers = Xpmeq T 3Xymap (Equacao 14)

2.4.3. Construcio do modelo

O modelo foi desenvolvido no software WinGEMS®, tornando mais complexo ao
longo dos meses de trabalho, a partir de um gradativo detalhamento de cada corpo de
evaporacao e das operagdes unitarias que compdem esse processo. Ressalta-se que a coleta de
dados, a modelagem e a simula¢do constituem fases simultdneas e foram aprimoradas até
atingirem a complexidade necessaria para resolucdo do modelo e dos objetivos propostos.

Os principios de simulagdo basearam-se nas variaveis de entrada, determinadas para
obter, como respostas, as variaveis de saida pré-definidas. Expressas pela Tabela 4, as principais
variaveis de entrada se resumem aos dados referentes ao licor negro de entrada e de saida, a
qualidade do vapor vivo de entrada e as temperaturas dos corpos de evaporagdo. Desse modo,
o modelo foi criado, com o intuito de calcular diversas varidveis de resposta, tais como:
indicadores de processo, energia necessaria em termos de vazao de vapor vivo, coeficientes de

troca térmica e geracdo e segregacao de condensados.

Tabela 4. Principais variaveis de entrada e saida do modelo de unidade de evaporacdo.

Variaveis de entrada

Variaveis de saida

Densidade, vazdo, temperatura ¢ teor de sélidos do
licor negro de entrada

Teor de sdlidos do licor negro concentrado

Temperatura e pressao do vapor vivo
Razdo de distribuicdo de vapor vivo nos primeiros
efeitos

Temperatura do licor nos corpos de evaporacao

Pressdo na coluna de stripper

Colunas de stripper ¢ metanol

Temperatura e vazdo de agua do condensador de
superficie e condensador secundério

Coeficientes globais de troca térmica dos corpos de
evaporagao

Indicadores de processo como consumo de vapor
vivo, capacidade de evaporagdo e economia de vapor

Vazao de licor negro concentrado

Vazao e temperatura de condensados gerados

Densidade e elevagdo do ponto de ebuli¢do do licor
negro

Vazdo de metanol
condensaveis

Perfis de teor de solidos ao longo do processo
Consumo especifico de vapor vivo em cada corpo de
evaporagdo

celulésico e gases ndo
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Ao considerar essas variaveis, o banco de dados foi dividido em duas se¢des, uma
contendo 10% do total de dados e, a outra, os 90% restantes. A primeira usou-se no
desenvolvimento do modelo, enquanto a segunda, na validacao dos dados.

Na constru¢ao do modelo utilizaram-se diversas unidades modulares de operagdes
unitarias e de equipamentos disponiveis no simulador, no qual foram editados e modificados,
objetivando a melhor representagdo computacional dos equipamentos industriais, ressaltando-
se, como exemplo que cada efeito de evaporacao possui especificacdes e operacdes distintas.

Desse modo, os principais blocos utilizados foram descritos na tabela a seguir:

Tabela 5. Principais unidades modulares utilizadas no modelo.

Nome do bloco Funcio

HEADER Controlador de vazédo de vapor vivo
PDROP Indicadores de processo como consumo de vapor Queda de pressdo
STMIX/MIX Mistura de correntes

FLASH Tanque flash

HEATD/HEATX Trocadores de calor

CND Condensador

SPLIT Divisdo de corrente

STORE Coleta de dados

EECTRL Controlador de vazéo de vapor vivo
LTV Corpo de evaporagao

2.4.4. Valida¢ao do modelo

A validagdo do modelo consistiu em comparar as saidas geradas pelo modelo com os
dados reais de operacdo. Dessa maneira, os resultados gerados foram plotados com os dados
reais, a fim de gerar uma representacao grafica das decorréncias da simulagao.

Ao elaborar cada banco de dados, utilizou-se da ferramenta Microsoft Excel® para
adquirir as médias, os desvios padrao, os erros padrao e as medianas. Além disso, foram
calculados a equacdo da reta formada e o coeficiente de determinacdo (R?), além de um
intervalo de confianca de 95%. Também foi calculado o erro relativo médio de acordo com a

equacao aplicada por Costa et al. (2005).

— Ycalculado

n
1
ERM = —* Z Vrea (Equagao 15)
1

n YVreal
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2.5. Resultados e discussao
2.5.1. Analise dos dados coletados

A vasta quantidade de dados coletados requereram métodos especificos para sua
avaliacdo. Desta forma, foram analisados, nesse primeiro momento, 0s principais parametros
de entrada da unidade de evaporacdo que se resumem a: vazao massica de vapor vivo (energia
consumida do sistema), vazao massica de licor negro fraco (licor negro a ser evaporado) e
capacidade de evaporagao (reflete na eficiéncia da evaporagao).

A Figura 19 relaciona a vazao de licor negro fraco € o consumo de vapor vivo, além
da capacidade de evaporacdo da planta. Pode-se dizer que € nitida a relag@o entre eles, uma vez
que se apresentam dependentes uns dos outros, a partir da seguinte relacdo: o consumo de vapor
vivo realiza-se de acordo com a vazdo de alimentagdo do licor negro, uma vez que, quanto
maior a vazao de licor de entrada, mais energia sera necessaria para evaporar. Nesse sentido,
para representar a capacidade de evaporagdo de um processo de producao de polpa celulodsica,

subtrai-se, em massa, a vazao de licor negro de entrada e de saida.
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Figura 19. Comparacdo de capacidade de evaporagdo, consumo de vapor vivo e vazdo de licor negro fraco em
fun¢do dos pontos sequencialmente coletados no periodo de 01/09/2015 a 01/08/2016

E possivel constatar, a partir da anélise dos resultados apresentados na Figura 19, as
variagOes de operacao ao longo do periodo coletado. Houve diversas “pequenas” paradas nao
programadas, assim como uma parada geral registrada nos pontos de coleta na faixa de 6000.
Dessa forma, tais periodos foram tratados como outliers na pesquisa. Ademais, escolheu-se esse

tipo de tratamento porque os pontos de parada e de startup contém valores zerados, em fase de
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transi¢do, o que pode gerar erros na simulacao, uma vez que o propdsito da modelagem ¢ avaliar
0s processos, especificamente, durante o periodo operacional.

Nesse sentido, a fim de efetivamente analisar os outliers, criou-se um histograma dos
valores de vazao massica do licor negro de entrada (Figura 20). Justifica-se a escolha desta
variavel, perante as outras, pois observa que o consumo de vapor vivo e a capacidade de

evaporac¢do decorrem do nivel de alimentagdo de licor negro.
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Figura 20. Histograma da vazio massica do licor negro de entrada

O histograma representado pela Figura 20 demonstra de forma clara a fragao de pontos
referentes as paradas de processo. Pode-se observar, por exemplo, que o intervalo de 0 a 30
apresentou frequéncia de quase 600 pontos; apareceu também uma pequena faixa de valores
entre os intervalos de 1020 a 1800, indicando pontos de paradas e startups da unidade de
evaporagdo. Vale ressaltar que a faixa de dados a niveis normais de operagdo, entre 1800 a
2200, se equipara a uma curva sino, ou seja, uma distribui¢ao normal.

A andlise dos resultados apresentados na Figura 21, mostra que a metodologia “3o edit
rule” utilizada para tratamentos dos dados foi capaz de diferenciar, como outliers, os pontos
referentes as paradas no processo, porém nao foi capaz de distinguir o procedimento de paradas
€ startups.

Lin et al. (2007) afirma que a metodologia “3o edit rule”’ ocasionalmente falha, visto
que valores muito acentuados tendem a “inflar” a estimativa da variancia, resultando na
detecgdo de poucos outliers.

Na sequéncia, aplicou-se a metodologia Hampel Identifier para remover os outliers

(Figura 22). Nesse panorama, uma clara diferenca entre os métodos de deteccdo de outliers;
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com a “3o edit rule” detectou-se 7.44% de outliers; ja com a Hamel Identifier, 17,19% como

outliers. A Figura 22 demonstra essa ideia, em comparac¢ao com a Figura 21.
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Figura 21. Aplicagdo da metodologia de “3o edit rule”
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Figura 22. Aplicagdo da metodologia Hampel Identifier

Assim, efetuou-se o tratamento dos dados por meio da remocdo dos outliers pela
metodologia Hampel Identifier, tendo sido criada uma nova base de dados. Nesse panorama,
82,81% dos dados originais foram mantidos, o que equivalia a 6.579 pontos. Desse novo banco
de dados, 500 pontos foram utilizados para construir o modelo, sendo o restante utilizado na
validagdao do modelo.

Nesse sentido, a figura 26 corresponde ao histograma da vazao massica de licor negro

de entrada, apds a remog¢do dos outliers. Nela, foram mantidos os mesmos intervalos do
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histograma da Figura 20, a fim de conseguir comparar os dados com mais eficacia, tendo sido

apresentados, os valores que foram removidos como outliers.
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Figura 23. Histograma apos tratamento de dados

Ademais, foi construido também o histograma em software estatistico com a curva de

distribuicao normal, evidenciando-se que a base de dados corresponde a uma curva gaussiana,

permitindo-se aplicar a estatistica cldssica, como as médias, os desvios e os erros-padrao

(Figura 24).
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. Histograma do licor negro de entrada apos tratamento com a curva distribui¢do normal
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2.5.2. Descri¢ao do modelo

O modelo desenvolvido esta representado no fluxograma do Apéndice A., Entretanto,

para facilitar a descricdo da unidade, ela ¢ apresentada na Figura 25.
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Figura 25. Unidade de evaporacédo de licor negro representado no WinGEMS

Na secdo 01, utiliza-se o bloco EECTRL para calcular o consumo de vapor vivo da
planta de evaporagdo, gerando a corrente de entrada desse vapor, que ¢ alimentada nos
primeiros efeitos. O bloco HEADER fraciona, de acordo com os dados de entrada, a razdo de
vapor vivo que sera alimentada em cada corpo e em cada secdo. No primeiro efeito, o vapor
passa por uma valvula de expansdo e de dessuperaquecimento, visando melhorar a eficiéncia
energética.

Os condensados gerados sao coletados e passam por dois tanques de flash, recuperando
vapor, o qual ¢ reutilizado nos efeitos seguintes. O vapor gerado em cada se¢do ¢ coletado,
misturado, sendo a maior parte enviada ao segundo efeito e, o restante, a coluna de stripper. Ja
o licor negro concentrado € enviado para um tanque de flash final e segue para o armazenamento
em tanques pressurizados.

A secdo 02 corresponde aos efeitos 2 a 6, onde operam evaporadores em série. Nela,
o licor ¢ alimentado no efeito 4 e segue concorrente ao fluxo de vapor vivo em dire¢do ao quinto
e sexto efeitos. A partir dele, inicia-se o fluxo contracorrente ao fluxo de vapor, de onde sai

passando por dois trocadores de calor internos nos efeitos 5 e 4, respectivamente, antes de ser



73

alimentado no efeito 3. Do efeito 3, segue para o condensador de refluxo, para o efeito 2, para
o tanque de mistura de cinzas e, finalmente, para os concentradores de primeiro efeito.

Em cada evaporador, geram-se diferentes tipos de condensados, A, B e C,
caracterizados, respectivamente, pelas cores, verde, laranja e marrom (Apéndice A). Os
condensados, coletados em tanques especificos, recuperam, parcialmente, o vapor de flash que
também ¢ reutilizado nos efeitos acima. O vapor proveniente do efeito 6 ¢ condensado e os
gases nao condensaveis, coletados e incinerados (sec¢do 03).

A se¢dao 03 também possui a unidade integrada de tratamento de condensado
contaminado. A coluna de stripper recebe vapor de aquecimento proveniente dos
concentradores e do condensado contaminado, dos tanques do C e do condensador de refluxo.
O vapor gerado (SOG) utiliza-se no refluxo de condensador, onde ¢ condensado parcialmente
e retorna a coluna de stripper. A corrente condensada nesse processo contém altos teores de
contaminantes e segue para a coluna de metanol, retificando-o e obtendo o metanol celulosico.

Além disso, na modelagem, as caldeiras de recuperacdo e de biomassa foram
estruturadas de forma simplificada, visando apenas a geragdo de vapor. Ademais, simularam-
se dois turbos geradores, a fim de avaliar e de consolidar a geragdo de vapor da industria,

objetivando compreender a origem de vapor vivo utilizada no sistema de evaporagao.

2.5.3. Validacao do modelo

De acordo com a metodologia proposta, o0 modelo foi validado por meio dos outputs,
saidas provenientes das simulagdes e também por meio dos dados reais de operagdo. Através
da interagdo entre 0 WinGEMS® e o Microsoft Excel®, cada linha de dado representava a
média de uma hora de determinada instancia, controle que permite, ao simulador, ser acionado
até a convergéncia dos balangos de massa energia adequados. Na sequéncia, o software escreve
todos os outputs que foram selecionados e inicia-se 0 processo novamente, no qual se 1€ a
proxima linha de dados como inputs, procedimento efetuado até que todos os pontos coletados
estivessem processados. Desse modo, pode-se construir uma ampla base de dados para analises
estaticas e confirmacao a estabilidade do modelo desenvolvido.

A concentragao final de solidos foi considerada como parametro para a convergéncia.
Assim, o modelo matematico/simulagao deve buscar esse valor, baseando-se em todas as outras
variaveis do processo, até atingir convergéncia. Nesse contexto, por meio da Figura 39, nota-se

que o modelo desenvolvido nesse trabalho converge de forma satisfatoria para a maior parte
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dos dados simulados. Nesse sentido, para apresentar tais dados, optou-se por selecionar
intervalos de 500 pontos, no intuito de facilitar sua visualizagdo, fracdes que estdo de acordo
com o restante dos dados analisados. Confirmando a convergéncia do modelo, iniciou-se a

avalicao do modelo.
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Figura 26. Teor de solidos final simulada e real em fungdo dos pontos sequencialmente coletados.

O primeiro parametro avaliado foi o consumo de vapor vivo, ja que fundamental para
avaliar a eficiéncia do processo de evaporagdo de licor negro, visto ser, o vapor, um elemento
altamente consumido durante o processo, 0 que o torna importante para discutir questdes
energéticas. Dessa forma, se o modelo apresentar célculos corretos, sugere-se que os balangos
energéticos da unidade também estdo sendo corretamente calculados.

A Figura 27 retrata o consumo de vapor vivo real e o consumo de vapor simulado, na
qual o coeficiente de determinacgao foi de 0.7827, perfil similar ao obtido por Costa et al. (2005),
em que se apresentou, como erro relativo médio para o consumo de vapor, 2,4%; no presente
estudo, o erro relativo apresentado foi de 2,33%. Pela Tabela 6, ¢ possivel constatar tanto a
média, como o desvio padrdo, valores que foram correspondentes.

Ao avaliar a equagdo da reta formada em um intervalo de confianga de 95%, nota-se
que os seus coeficientes ficaram dentro do grau de confianca, confirmando que o modelo esta

representando com qualidade a unidade real.
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Figura 27. Consumo de vapor simulado versus consumo de vapor real

Tabela 6. Dados estatisticos referentes ao consumo de vapor vivo.

Parametros estatisticos Dados reais Dados simulados
Média (t/h) 326,28 323,03
Desvio Padrdo (t/h) 22,80 24,33
Erro Padrio 0,32 0,34
Mediana (t/h) 329,67 326,41
Resultados da validacio

Coeficiente de determinagio (R?) 0.7827

Equacdo da reta y=0.9438x+15,079

Coeficiente da reta 0.9438 (a) 15,079 (b)
Intervalo de confianga (95%) 0,93<a<0,95 10,56<b<19,59
Erro relativo médio 2,33%

Ao validar o consumo de vapor vivo na unidade de evaporagdo, determinou-se que as
perdas térmicas consideradas na simulagdo foram adequadas, em que o consumo de vapor vivo,
na evaporagdo, estd diretamente relacionado as perdas térmicas da unidade avaliada. Nesse
modelo, a porcentagem de perdas térmicas foi de 3.5%, similar ao reportado por Bhargava
(2008a), 3,6845%.

Em sequéncia, validou-se a taxa de evaporagdo de agua por hora da unidade, que
representa o quanto de dgua, do licor negro, esta sendo transformada em vapor, durante uma
hora, somando-se todos os corpos (Figura 28). Este valor esté relacionado ao teor de solidos do
licor de entrada e a quantidade de energia fornecida ao sistema de forma a atingir o teor de
solidos pré-determinado. Caso a evaporagdo esteja operando a baixa da capacidade, isso pode,
por exemplo, significar altas incrusta¢des de sais inorganicos nas placas térmicas dos corpos de

evaporagao, abaixando a eficiéncia do processo.
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Figura 28. Taxa de evaporagdo simulada versus capacidade de evaporagéo real.

Tabela 7. Dados estatisticos da capacidade de evaporagao.

Analises Dados reais Dados simulados
Média (t/hr) 1622,81 1611,48
Desvio Padréo (t/hr) 103,31 96,51

Erro Padrao 1,46 1,36
Mediana (t/hr) 1640,54 162791
Resultados da validaciao

Coeficiente de determinagio (R?) 0,9455

Equacdo da reta y=0.9083x+137.4

Cocficiente da reta 0.9083 (a) 137,4 (b)
Intervalo de confianga (95%) 0,90<a<0,91 127,57<b<147,23
Erro relativo médio 1,14%

Em relacdo a analise anterior, foi encontrado um coeficiente de determinacdo mais

elevado para taxa de evaporagdo, com valor de 0,9455, o qual representa com mais precisdo a

fragdo dos dados obtidos. A equacdo da reta formada também enquadrou-se dentro do intervalo

de confianga.

Pela Tabela 7, a média, mediana e o desvio padrdo dos valores reais e dos valores

simulados foram equivalentes, assim como o erro padrdo, com pequenas variagoes.

Quanto ao erro relativo, o valor encontrado foi baixo, apenas 1,14%. O que se infere

do processo ¢ que a capacidade de evaporagdo depende de um balango massico, representado

pelos valores de vazao de licor negro de entrada e pelo teor de s6lidos requeridos do final da

evaporagdo. Dessa forma, a variabilidade relaciona-se aos niveis dos tanques de spill, lavagens

e consumo de condensados ao longo da evaporagao.
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Figura 29. Economia simulada versus economia real da unidade evaporagao.

Tabela 8. Dados estatisticos da economia de evaporagao.

Analises Dados reais Dados simulados
Média (t/h) 4,98 4,99
Desvio Padrao (t/h) 0,214 0,148

Erro Padrao ( 0,003 0,002
Mediana (t/h) 4,978 4,974
Resultados da validac¢ao

Coeficiente de determinagio (R?) 0,2826

Equac@o da reta y=0,3083x+3,4615

Coecficiente da reta 0,3753 (a) 3,1683 (b)
Intervalo de confianga (95%) 0,3491<a<0,4016 3,0359<b<3,3001
Erro relativo médio 3,06%

A economia de evaporacdo relaciona os dois parametros previamente avaliados, a
capacidade de evaporacao e consumo de vapor vivo. Nesse sentido, pode-se perceber que o
método dos minimos quadrados ndo foi o que melhor expressou essa relagdo. Por isso,
buscaram-se dados na literatura para comparar o modelo de maneira mais eficaz. Costa et al.
(2005) obteve um padrao grafico semelhante ao apresentado pela Figura 29, no qual analisou
apenas o erro relativo médio para validar o modelo.

A partir da leitura da Tabela 8, percebe-se que a média, o desvio padrao, o erro padrao
e a mediana foram muito semelhantes, o que confirma a validade do modelo. Apesar do baixo
coeficiente de determinagdo, a equagdo da reta confirmou um intervalo para um nivel de
confianga de 95%. J4 o erro relativo médio foi semelhante ao de Costa et al. (2005) de 2,5%.

Na sequéncia, avaliou-se um ponto intermediario no processo de evaporagao, o qual

se refere a vazdo de licor negro. O ponto escolhido constituiu o escoamento de alimentacdo de
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licor negro no efeito 1D, apods passar pelo tanque de mistura de cinzas. Vale ressaltar que, ao
longo do processo de transformagdo em vapor, ha situagdes que podem interferir no fluxo de
vazao de licor negro, como, por exemplo, vazamentos, lavagens de efeitos e diluicdo do licor
negro fraco por meio do tanque de spill. O contetido desse tanque compode-se de licor negro
fraco, de dgua de lavagem, de condensado, por isso, optou-se por esse parametro na validagao
do modelo apresentado.

Nota-se pela Figura 30 e Tabela 9 que a vazdo de licor negro fraco apresentou
variabilidade aceitavel com o coeficiente de determinagdo de 0,839 e erro relativo médio de
3,06%. Esses resultados, acrescidos da complementagdo da capacidade de evaporagdo,
determinaram que o escoamento de licor negro, no ponto intermedidrio da evaporagdo, fosse
aceitavel. Como a medi¢do € volumétrica, a variabilidade observada na Figura 29, pode estar

relacionada a vazao volumétrica e a variacdes da densidade do licor negro.
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Figura 30. Vazdo de licor negro fraco simulado versus vazao de licor negro fraco real

Tabela 9. Dados estatisticos da vazdo de licor negro fraco.

Analises Dados reais Dados simulados
Média (m?/h) 5349 5483
Desvio Padrio (m?/h) 35,91 36,54

Erro Padrio 0,508 0,517
Mediana (m’/h) 540 556,1
Resultados da validacio

Coeficiente de determinagio (R?) 0,839

Equacdo da reta y=0.932x+49,836

Coeficiente da reta 0.932 (a) 49,836 (b)
Intervalo de confianga (95%) 0,92<a<0,94 43,76<b<55,90

Erro relativo médio 3,06%
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Outra forma de avaliar os parametros anteriores ¢ por meio da utilizacdo de graficos

“no tempo” entre a variavel escolhida e os pontos sequencialmente coletados. Nesses graficos,

podem-se visualizar, tanto as tendéncias do processo real, quanto as das provenientes da

simulacdo. Estas figuras também foram apresentadas em intervalos de 500 pontos, facilitando

a visualizacdo, fragdes que estdo de acordo com o restante dos dados analisados.

Assim, pela analise dos resultados apresentados nas Figuras 31, 32 e 33, nota-se que o

comportamento do modelo desenvolvido se equiparou aos da unidade real.
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Figura 31. Consumo de vapor vivo simulado e real em func¢do dos pontos sequencialmente coletados.
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Figura 32. Taxa de evaporagdo simulada e real em fung@o dos pontos sequencialmente coletados.
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Depois, avaliaram-se os coeficientes de troca térmica dos evaporadores de multiplo
efeito, os quais se representam nos valores médios de cada efeito, para todo o periodo coletado,

o0 que se apresenta na Figura 34.
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Figura 34. Coeficientes globais de troca térmica da unidade de evaporag@o.

Nesse panorama, a variacdo dos coeficientes globais de troca térmica podem ser
explicados de acordo com Cardoso (1998), baseando-se na equagdo desenvolvida por
Gudmundson et al., (1973), expressa na Equacgao 16.

Cardoso (1998) discute que o aumento da temperatura acarreta no decréscimo da
viscosidade do licor, o que influencia positivamente a elevacao do coeficiente global de troca
térmica. Porém o aumento da concentracao dos solidos reduz o valor do coeficiente, ocasionada

pela elevagdo do ponto de ebulicao do licor e da viscosidade.
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1082 4914

U = 5,68 (6063 + 8889 » X — 22010 * X2) e T  4d (Equagao 16)
Em que,
X = frag@o massica de solidos do licor negro
T = temperatura do licor (K)
q = Razdo entre o calor transferido no corpo de evaporagdo e a

area de troca térmica (kJ/cm?).

De acordo com a Figura 34, do segundo ao sexto efeito, os valores de coeficiente
globais de troca térmica foram influenciados, fortemente, tanto pelo aumento da temperatura
como o aumento do teor de solidos, mantem o coeficiente entre 1,4 e 2 kWH/m? A°C. Ja do
segundo aos primeiros efeitos, as altas concentracdes solidas foram mais significativas,
resultando em um decréscimo do coeficiente global de troca térmica a concentragdes superiores
a40% a 50%.

Os coeficientes globais de troca térmica dos corpos de evaporagao dos efeitos 1A, 1B,
IC e 1D sdo medidos de forma indireta na unidade industrial e estdo representados,
sequencialmente nas Figuras 35, 36, 37 e 38 em funcdo dos pontos sequencialmente coletados.

Observam-se os ciclos de operagao de cada secg¢ao dos primeiros efeitos. O coeficiente
global de troca térmica reduz-se devido a operacdo continua e a incrustacdes, atingindo um
ponto minimo de operacdo, quando ocorre a lavagem; depois, retorna ao maximo de eficiéncia
térmica. Como exemplo, no efeito 1A, nota-se que o coeficiente global de troca térmica possui
um coeficiente de troca térmica aproximado de 800 a 1000 kWH/m? A°C. Em niveis avan¢ados
de incrustagdes, este valor chega a valores minimos de 200 a 300 kWH/m? A°C, perdendo

aproximadamente 70% da sua capacidade térmica de troca de calor.
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Figura 35. Coeficiente global de troca térmica do efeito 1A em fungo do dos pontos sequencialmente
coletados.
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Figura 36. Coeficiente global de troca térmica do efeito 1B em fungao do dos pontos sequencialmente coletados.
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Figura 37. Coeficiente global de troca térmica do efeito 1C em fungdo do tempo.
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Figura 38. Coeficiente global de troca térmica do efeito 1D em fung@o dos pontos sequencialmente coletados

Nota-se, também, que os efeitos 1A e 1B foram mais bem representados pelo modelo,
enquanto os efeitos 1C e 1D, apesar de seguirem as tendéncias da evaporagdo, apresentam um

certo desvio.
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Nesse contexto, a elevagdo do ponto de ebulicdo do licor negro ¢ de suma importancia
para a modelagem e para a simulagdo, sendo influenciado por alguns pardmetros, como por
exemplo, a composicao quimica do licor o teor de solidos, interferindo diretamente, tanto nos
calculos de balango de massa e energia dos evaporadores, como nos coeficientes globais de
troca térmica. Assim, os dados apresentados na Figura 39 permitem comparar a elevagao do
ponto de ebuli¢do calculado pelo simulador WinGEMS® com dois dados da literatura técnica

relacionados a evaporagao de licor negro.
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Figura 39. Comparativo das estimativas de elevagdo do ponto de ebulicdo do licor negro em funcao da
temperatura e teor de solidos segundo trés equagdes distintas

De acordo com o pesquisado nesse processo de simulagdo com o WinGEMS,
constataram-se valores bem proximos aos descritos na literatura sobre o tema, divergindo, mais
consideravelmente, quando os célculos foram elaborados a altas concentragdes, especialmente,
acima de 70%.

Assim, como o teor de solidos finais foi um parametro de entrada, as temperaturas de
operacdo de cada corpo de evaporagdo também foram fornecidas ao modelo. A leitura da
temperatura ¢ efetuada, todavia depende dos balancos de massa e de energia para que o modelo
atinja a convergéncia. O célculo correto das temperaturas do licor negro interfere, ndo s6 na
evaporac¢do da dgua, como também na elevagdo do ponto de ebuli¢do, nos coeficientes globais
de troca térmica e temperatura e na pressdo do vapor de condensacdo em cada efeito. As
temperaturas simuladas possuem aderéncia quase que total com as temperaturas reais de cada

corpo de evaporagao.
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Nesse panorama, acrescenta-se o perfil de soélidos apds cada efeito, valores que
representam a média registrada na base de dados. Assim, nota-se, na Figura 40, o gradativo

aumento do teor de sélidos ao longo do processo de evaporacao de licor negro.

100
o 78.65 78.67
N 72.4
. 80 66.24 2
S 56.18
= 60 45.95 46.12
wv
32.82 34.36

g 40 1777 2107 26.48 26.48 26.48
5 0 1536 17.
'_

0

30 ™ ) © o o &) BN v o Q 9] NS \e o
5 0\6 é‘{\'o Q_‘{&o Q_‘{&o ‘Q\\)+ \\\)+ é}\‘Q Vb é}@ ‘\\6\. «© ‘\'O\( ) \’o'\' ) ,@N &(bb
& & &S E & <& ¥ @ W@ @ @ S
& ¥ < « « < &
W S &
b@ E}o 0\
e & N
0? (\6@ 2}Q'
,\’b (»o &)e
<&

Figura 40. Teor de solidos médio de cada efeito de evaporagao

As Figuras 41 e 42 evidenciam as relagdes entre as temperaturas do licor negro nos
efeitos ocorridos ao longo de toda unidade de evaporagdo. Vale ressaltar que o modelo foi capaz
de simular, com propriedade, os evaporadores de multiplo efeito, para os quais se definiu a
temperatura de operacao a partir dos dados reais. As maiores variagdes foram observadas apos
os trocadores de calor internos, que, ao manter o coeficiente de troca térmica fixo, independente

da operacdo, apresentaram pequena variabilidade.
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Figura 41. Comparativo da temperatura do licor negro real versus temp. simulada para todos os efeitos
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Outro fator que altera a simulag@o consiste no vacuo, sob o qual os evaporadores de
multiplo efeito operam. Esse vacuo, formado nos condensadores de superficie, por meio da
condensagdo de vapor ao longo dos efeitos, também ¢ mensurado naqueles condensadores.
Nesse sentido, infere-se que um vacuo ideal favorece a eficiéncia da unidade de evaporagao,
onde também podem ocorrer perdas de pressdo, o que pode indicar problemas como
incrustagcdes e vazamentos no sistema. Assim, a figura 42 apresenta a analise da pressdao do

condensador de superficie.
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Figura 42. Pressdo do condensador de superficie real e simulada em fung@o dos pontos sequencialmente
coletados

Em relacao aos condensados, Costa et al. (2005) comenta que os nimeros de reciclos
internos dificultam as andlises quantitativas, o que se confirma pelo nivel de vazdo dos
condensados A, B e C. A pressdo de tanques de estocagem e as divergéncias na razdes de
consumo desses fluxos também interferem nessas avaliagdes quantitativas, nas quais houve
maior variagdo no condensado B (Figura 43 e 44).

A fim de exemplificar o processo, eventualmente, o condensado A chega ao limite da
capacidade do tanque e parte ¢ transferida para o tanque de condensado B; outra situagdo ¢
quando se utiliza do condensado ou do licor negro fraco para lavar os efeitos dos corpos de
vaporagdo; outro exemplo apresenta-se na nao homogeneidade de consumo de condensado,
além da unidade de evaporagdo, causando um ritmo ciclico de enchimento e esvaziamento dos

tanques de condensado que podem gerar erros nas medi¢des da simulacao.
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Figura 43. Comparativo da vazdo de condensado A e B simulada versus a real, respectivamente.
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Figura 44. Comparativo da vazio de condensado C versus a vazio real.

2.6. Conclusio

Nesse estudo, utilizou-se o software WinGEMS® para simular a evaporagdo de licor
negro de uma unidade de produgdo de polpa celuldsica kraft, modelagem que requereu 144
parametros de processo, com o intuito de se desenvolver uma simulagdo precisa, mais proxima

possivel da realidade das fabricas de celulose.
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Durante os 11 meses de pesquisa, foi utilizada uma base de dados nacional para a fase
de validacdo, além de ter sido praticada a metodologia Hampel Identifier, que mostrou-se uma
ferramenta satisfatoria para o tratamento da base dados para remogao de outliers

Os erros médios relativos ao consumo de vapor, a capacidade de evaporagao e a
economia de vapor foram, respectivamente, 2,33%, 1,14% e 3,06%. Outros parametros de
processos tais como coeficientes globais de troca térmica e fluxos de condensado foram em
geral bem representados pelo modelo

Nesse panorama, pode-se afirmar que o modelo de unidade de evaporagao
desenvolvido representa uma eficiente ferramenta para avaliar potenciais melhorias e alteragdes
de processo, como, por exemplo, o acoplamento de unidade de recuperagdo e de purificagdo de
metanol celulésico. Assim, com base nas analises realizadas, conclui-se que o simulador

WinGEMS ¢ adequado a balangos de massa e de energia de evaporadores de multiplo efeito.
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3. SIMULACAO DE UMA UNIDADE DE PURIFICACAO DE METANOL
CELULOSICO PROVENIENTE DE POLPACAO KRAFT

Resumo

O metanol celulésico € obtido como um subproduto ao longo do processo de producao de
polpa celuldsica kraft. Formado por reagdes secundarias, encontra-se diluido no licor negro e,
posteriormente, nos fluxos de condensados contaminados. Esse metanol pode ser coletado apds o
tratamento dos condensados contaminados, que corresponde a uma etapa de extra¢ao de gases, mas
que ainda concentra diversos contaminantes. Dentre os principais, figuram os compostos de enxofre,
que limitam a sua aplicagdo para outros fins que ndo a queima, aproveitando somente o baixo poder
calorifico para geracdo de energia. Qualitativamente, o metanol celuldésico possui mais 150
compostos dissolvidos, mas que apresentam pontos de ebuli¢do variados, fato que permite purifica-
lo por meio de técnicas de destilagdo. Este trabalho consiste em planejar uma unidade de purificago
de metanol celulésico. O modelo foi desenvolvido no simulador comercial Aspen Plus® e utilizou
processo de purificacdo baseado em duas colunas de destilagdo em série. Para validar o trabalho,
utilizaram-se dados de uma unidade moderna de produgdo de polpa celuldsica. Para caracterizar a
corrente de metanol celuldsico, foram empregados dados da literatura para a complementagdo
especifica ao metanol e seus contaminantes. A simulagdo possibilitou analisar aspectos nem sempre
positivos da mistura, como a formag@o de ions e azedtropos e avaliar os perfis de purificagdo de
metanol celulésico em diferentes cenarios. A modelagem e a simulagdo permitiram construir
diferentes cenarios de purificagcdo de metanol celuldsico, avaliando-se, dentre outros parametros, os
consumos energéticos. Conclui-se que a purificacdo do metanol celuldsico por destilagdo ¢é
necessaria, mas ndo suficiente para remover todos os contaminantes. Desse modo, processos
complementares de purificagdo plena do metanol fazem-se essenciais.

Abstract

Cellulosic methanol is obtained as a by-product throughout the process of producing kraft
cellulosic pulp. Formed by secondary reactions, the methanol is diluted in the black liquor and later
in the streams of contaminated condensates. This methanol can be collected after the treatment of
the contaminated condensates, which corresponds to a stage of gas extraction, but a it contains
several contaminants. Among the main contaminants are the sulfur compounds that limit their use
for purposes other than burning, taking advantage of only their low calorific power for energy
generation. Qualitatively, the cellulosic methanol has more than 150 dissolved compounds, with
varying boiling points and allowing their purification by means of distillation techniques. This work
consisted in planning a cellulosic methanol purification unit. The model was developed in the Aspen
Plus® commercial simulator using a purification process based on two distillation columns. To
validate the work, data were used from a modern cellulosic pulp production unit. For the
characterization of the cellulosic methanol stream, literature data were used for the specific
complementation of methanol and its contaminants. Through the simulation, it was possible to
analyze the non-idealities of the mixture as the formation of ions and azeotropes and to evaluate the
profiles of the purification of cellulosic methanol in different scenarios. Through the modeling and
simulation, it was possible to construct different scenarios for the purification of cellulosic methanol,
evaluating, among other parameters, energy consumption. It is concluded that the purification of
cellulosic methanol by distillation is necessary, but not sufficient to remove all of its contaminants,
and further processes of full methanol purification are required.
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3.1. Introducao

As fébricas de producdo de polpa celuldsica kraft constituem unidades de grande porte
que buscam, constantemente, inovar em suas tecnologias por meio de investimentos nas areas
florestais e industriais. Tal caracteristica, leva o desempenho do setor a se tornar mais relevante
diante do PIB do setor florestal, tendo aumentado em 3,0%, em 2015. O Brasil ¢ o quarto maior
produtor mundial e grande exportador de polpa celulésica, ja que contribuiu, em 2015, com 5,6
bilhdes de dolares para a balanga comercial do setor florestal, cuja totalidade soma 9,0 bilhdes
de dolares (IBA, 2016).

Dentre as inovagdes e as melhorias no setor de papel e celulose, destaca-se as
biorrefinarias. O ramo cresce cada vez mais e promove ganhos a industria, reaproveitando e
transformando subprodutos de origem florestal em produtos de maior valor agregado. Um deles
¢ o metanol celulosico, composto organico volatil, formado por reagdes secundarias ao longo
do processo de polpacdo. Em fabricas modernas, o metanol celuldsico ¢ coletado e incinerado
para o reaproveitamento de energia em forma de calor e a oxidagdo dos compostos
contaminantes em formas menos nocivas ao meio ambiente.

O Brasil ¢ um grande consumidor de metanol, principalmente via rota dos
combustiveis fosseis. Nas industrias de papel e celulose, o metanol ¢ obtido de forma renovavel,
através das plantacdes florestais. Assim, a recuperagdo do metanol celuldsico pelas industrias
de papel e celulose podera contribuir, significativamente, para o consumo nacional de metanol
celuldsico, diminuindo a necessidade de importagao.

O metanol celuldsico ¢ obtido nas colunas de extragdo de gases durante a etapa de
tratamento de condensado contaminado, que ocorre ao longo do processo de evaporagdo de
licor negro. Possui uma contaminagao de mais de 150 compostos (NIEMELA, 2004), incluindo,
dentre outros, grupos organicos e compostos sulfurados, o que resulta em odor caracteristico,
inviabilizando sua estocagem e sua utilizagdo para outros fins mais nobres. A purificacdo do
metanol celuldsico corresponde a um desafio atual no setor, pois requer métodos e
equipamentos especificos.

Pode-se empregar o metanol purificado com diversas finalidades, como a producao de
biodiesel, de dioxido de cloro, de formaldeido e de 4cido acético. Na bibliografia pesquisada,
encontram-se dados referentes aos processos de purificagdo, porém ainda hé caréncia sobre o
consumo de insumos, sobre o custo da operacdo e da implementacdo e sobre os impactos no

processo fabril.
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Considerando tal desafio, o objetivo deste trabalho foi a constru¢do de um modelo
computacional que represente um processo de purificagdo de metanol celuldsico. O modelo foi
desenvolvido no simulador comercial Aspen Plus®, no qual foi estudada a purificacdo do
metanol celuldsico por via de colunas de destilagao fracionada.

A unidade de purificacdo de metanol celuldsico foi acoplada ao modelo desenvolvido
de simulagdo da unidade de evaporagdo de licor negro realizada no sofiware WinGEMS®. O
estudo caracterizou os principais componentes do metanol celulésico e avaliou,
economicamente, as colunas de destilagdo, e simuladas através de pré-dimensionamento,
visando a melhores condi¢des de operagdo, visando a melhor alternativa de acoplamento da

unidade de purificacdo de metanol celuldsico na unidade de evaporagao de licor negro

3.2. Revisao bibliografica
3.2.1. Colunas de destilaciao

A destilagdo corresponde de 90% a 95% das operagdes de separag@o nas industrias
quimicas. Tal processo tem, como base, o equilibrio de fases liquido-vapor dos componentes
presentes na mistura, que consiste na igualdade da temperatura, da pressdo e do potencial
quimico das fases liquida e vapor (WANKAT, 2012).

As colunas de destilagdo baseiam-se na separacao de componentes de uma mistura, de
acordo com seus pontos de ebulicdo. Geankoplis (2003) comenta que, num sistema em
equilibrio termodinamico, o ponto de ebuli¢do de um liquido ¢ definido a partir da temperatura
em que a pressao de vapor do liquido equivale a pressao total.

A pressdo de vapor constitui uma propriedade fisica de uma substancia pura, que
depende apenas da temperatura. Ao analisar uma mistura binaria, é possivel concluir que o
componente que apresenta a maior pressao de vapor sera o mais leve, ou seja, o mais volatil,
possuindo um ponto de ebuli¢do inferior ao outro (LUYBEN, 2013).

Kister (1992) define que a destilacdo consiste numa técnica de separar componentes
de acordo com a volatilidade relativa, que se caracteriza como uma forma de relacionar a
tendéncia de vaporizag¢do de dois componentes distintos. Quanto maior ela for, mais facil sera
a separacao. No entanto, quando dois componentes apresentam volatilidade muito proximas,
ndo podem ser separados por destilacdo. A volatilidade relativa de uma mistura binaria

(o ;) esta representada na Equagdo 15.
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Os diagramas de equilibrio liquido-vapor ajudam a compreender esse fenomeno
através da interpretacdo grafica, demonstrada na Figura 45. Nela, a curva de volatilidade
relativa representa a fragdo do componente mais leve na fase vapor (eixo y) e na fase liquida
(eixo x). Quanto mais proximo de um for o valor da volatilidade, mais dificil ¢ separar a mistura

por colunas de destilacao.
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Figura 45. Diagrama ELV, para as volatilidades relativas de 1.3,2 ¢ 5
Adaptado de Luyben (2013)

Yi (Fracdo molar do componente i na fase vapor)

Xi (fragdo molar do componente i na fase liquida)

(Equacao 17)

L Yj (fracao molar do compoente j na fase vapor)

xj (fragdo molar do componente j na fase liquida)

Além disso, outras limitagdes incluem, por exemplo, a formacao de azedtropos, a qual
corresponde a uma mistura de dois ou mais componentes que, a uma determinada concentracao,
possuem ponto de ebulicdo constante, assemelhando-se a uma substancia pura. A Figura 46
demonstra esse aspecto da mistura binaria de etanol e agua, que a concentragdes aproximadas
de 96% de etanol e 4% de agua observa-se a formagao do azeotropo.

Wankat (2012) cita que, em casos de azeotropia, para atingir purezas acimas do
azebtropo, sdo necessarios diferentes métodos de destilacdo, como destilagcdes azeotropicas,
extrativas, de adsor¢ao ou separacdo por membranas. Operar a pressdes mais elevadas ou mais
baixas também pode ser uma ferramenta para quebrar os azeotropos, visto que eles podem

deixar de ser formados em outras condi¢gdes de pressoes.
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Em destilagdes bindrias, os calculos podem ser resolvidos diretamente, através da
aplica¢do do diagrama de McCabe-Thiele (WANKAT, 2012). Porém, quando um sistema de
multicomponentes ¢ determinado, torna-se extremamente complexo a sua resolugdo, sendo
necessaria a aplicacdo de softwares de simulacao capazes de prever e calcular as propriedades

termodinamicas do sistema.

0.8
0.6

0.4 d

Composicdo molar de etanol no vapor

0 0.2 0.4 0.6 0.8 1

Composicdo molar de etanol no liquido

Figura 46. Diagrama EV do sistema etanol — agua a 1 atm.

A Figura 47 representa a construcao de um diagrama McCabe-Thiele para purificagao
de uma mistura binaria contendo dgua e metanol a 40 e 60% molar, respectivamente. Ao definir-
se a composicao de alimentagdo e especificado o grau de pureza desejado, € possivel calcular,
através das linhas de operacdo e da linha-q, o nimero de pratos necessarios para o refluxo de
topo. Além disso, tal atividade possibilita selecionar o prato de carga ideal para determinada
aplicagdo. Os “degraus” formados pela linha preta representam o numero de pratos minimos
para a destilagdo, isto €, o numero de estdgios necessarios. A linha azul clara simboliza o prato

de carga e a razdo de refluxo diretamente relacionada a inclinag¢do das linhas de operagao.
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Curva de equilibrio
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----- Linha operatdria de
rectificagao
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® Composicdo do destilado
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Fracdo molar do metanol na fase liquida

Figura 47. Metodologia McCabe-Thiele para separagdo de um sistema metanol — agua

3.2.2. Dimensionamento de colunas de destilacao

Na pratica, existem diversas maneiras de dimensionar uma coluna de destilagdo de um
determinado sistema para atingir os mesmo produtos e graus de purificacdo, conceito expresso
pela Figura 48.

A curva indicada na Figura 48 representa diferentes condigdes de dimensionamento
que resultam em uma mesma especificagdo de produto. Nesse sentido, quanto maior o nimero
de estagios (pratos), menor o refluxo necessario, sendo que o inverso também ¢ verdadeiro. As
linhas tracejadas representam o refluxo e o nimero de pratos minimos para tal operacao. Para
Green; Perry (2014), se a razdo de refluxo for abaixo deste ponto, infinitos pratos serdo
necessarios, sendo a teoria valida também para o nimero de pratos.

Ressalta-se que em termos econdmicos, um maior nimero de pratos ocasiona um
investimento capital mais elevado, enquanto que um maior nimero de refluxos, corresponde a
um maior consumo de energia operacional.

Para determinar as dimensdes da coluna que representem o menor custo total anual, ¢
preciso somar os custos de aquisicdo de equipamentos e de instalagdo (custo capital) com os

referentes aos consumos de energia do condensador e do refervedor (custos operacionais).
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Simplificadamente, esbogando graficamente os custos anuais totais para diferentes
especificagdes de nimero de pratos ou razdo de refluxo, obtém-se uma pardbola de ponto
minimo. Ele corresponde a relacdo do nimero de pratos/razao de refluxo ideais, indicando o

menor custo para determinada operacao (Figura 49).

Razdo de refluxo minimo

Infinitos tipos de design irdo
resultar em um mesmo produto

NuUmero de pratos

............... e —
i Numero de pratos minimos

Razdo de refluxo

Figura 48. Relacdo de razdo de refluxo e nimero de pratos

Adaptado de Luyben (2013)

Custo total

Custo
Capital

Ideal

Custos
Operacionais

Custos ($/ano)

Razdo de refluxo

Figura 49. Custos associados a uma coluna de destilagdo em funcdo da razdo de refluxo

Adaptado de Wankat (2012)

Também se faz necessario avaliar outros parametros, como o prato de carga, o
espacamento e a eficiéncia dos tipos dos pratos, de condensadores e refervedores, além do
diametro da coluna e da pressdo de operacao.

Em relagdo ao tipo de pratos, os mais comuns nas colunas de destilagao fracionada sao
os de borbulhadores, de valvulas e de malhas (peneiras). Os pratos de malhas e os pratos de
valvulas sdo muito semelhantes em termos de custos, capacidade e eficiéncia. Ja os de valvulas

sdo mais utilizados atualmente, sendo mais eficientes em comparacdao aos de malha, porém,



96

valem aproximadamente 20% mais. Os borbulhadores custam, em geral, de duas a quatro vezes
mais que os pratos de valvula, entretanto, sdo usados em casos especificos. Todavia
caracterizam-se, do ponto de vista da qualidade, como iguais ou inferiores aos pratos de
valvulas, porém possuem custos de manutenc¢ado elevados, ja que apresentam problemas como
entupimentos e corrosdes. (KISTER, 1992; WANKAT, 2012)

Wankat (2012) cita alguns métodos de calculos de eficiéncia de pratos, como a
correlagdo de O’Conell e Murphee. A Figura 50 retrata algumas operagdes reais, ressaltando-

se que as industrias petroquimicas sdo projetadas para obter eficiéncia entre 75% e 80%.
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Figura 50. Eficiéncia de pratos em diferentes aplicagdes.

Wankat (2012).

Kister (1992) argumenta que, normalmente, as colunas sdo calculadas considerando os
estagios como ideais, isto ¢, sem perdas na eficiéncia. Posteriormente, corrige-se o nimero de
pratos teoricos, dividindo-os pela eficiéncia global da coluna de destilagdo, para, entdo,
determinar o nimero de pratos reais. Em geral, cada estdgio sofre uma queda de pressdo de
entre 550 e 830 Pascal.

O diametro da coluna ¢ calculado em fun¢ao da velocidade de inundagao dos estagios.
Desse modo, os diametros sdo dimensionados de forma a manter a velocidade de inundacao
entre 60 e 80%. O fator de inundagdo também ¢ influenciado pelos espacamentos entre pratos
(geralmente de 30 a 90 centimetros). Para que a manutenc¢ao dos equipamentos ocorra, € preciso
haver espago suficiente no local usado para armazenar essa estrutura. Portanto, a razao entre a
altura e o didmetro da coluna de destilacdo ndo devem ultrapassar 6.1 (DOUGLAS, 1988S;
WANKAT, 2012).
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Em funcdo do sistema de mistura, tais colunas operam com condensadores parciais ou
totais. Os primeiros condensam parcialmente o vapor de topo € podem, ou nao, recircular 100%
do liquido formado ou, ainda, obter as duas fases como produtos de topo em correntes
separadas. A auséncia de um condensador caracteriza um stripper, que possui apenas um
refervedor.

Outras combinagdes também existem, como, por exemplo, a inexisténcia de
refervedor, que se caracteriza como um retificador. J& materiais sem refervedor e sem

condensador, sdo conhecidos como absorvedor.

3.2.3. Simulador Aspen Plus®

O software Aspen Plus® ¢ um dos simuladores de engenharia mais utilizados no
mercado, voltado para design, operacao e otimizagdes de processos quimicos. A sigla Aspen ¢
abreviada de Aspen System for Process Engineering (ASPENTECH, 2017).

O Aspen Plus® ¢ caracterizado como um software que se baseia na resolucdo de
sistema através da metodologia de simulag¢do sequencial modular. Tal procedimento consiste
na criacdo de diversos blocos de operagdes unitarias, desde as mais simples, como as que
utilizam separadores e misturadores de corrente e tanques de flash, até as mais complexas, como
as que usam reatores e colunas de destilacdo. Através da modelagem e simulacdo na interface
de fluxograma, ¢ possivel unir diversos blocos, de maneira a espelhar os equipamentos
encontrados nas industrias, fato que permite analises mais completas do sistema.

De acordo com Al-Malah (2017), o simulador € capaz de prever o comportamento dos
processos quimicos através de célculos e propriedades de engenharia, tais como propriedades
termodindmicas como equilibrio de fases e equilibrio quimico; balanceamento de massa,
energia € momentum; cinética de reacdes; e limitacdes fisicas de equipamentos. Com isso, 0
simulador ¢ capaz de responder diversos questionamentos do sistema, visando a melhoria e a

otimizagdo de processo.

3.3. Material e métodos

Nesse estudo foram utilizados dados reais de processo oriundos de uma unidade
moderna de producdo polpa celuldsica kraft, cuja capacidade de produgdo chega a 1,5 milhdes

de toneladas anuais. A modelagem e a simulacdo da unidade de purificagdo de metanol
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celulosica foi desenvolvida no simulador comercial Aspen Plus® v. 8.x, sendo acoplado ao a
simulagdo de evaporadores de multiplo efeito previamente desenvolvida no simulador
Wingems®. Os dados coletados referentes ao fluxo de metanol celuldsico, tais quais, vazao
massica, temperatura, densidade e pressao, foram analisados e empregados como correntes de

entrada no modelo computacional desenvolvido.

3.3.1. Caracterizacao do sistema

Em fun¢do da natureza quimica da mistura de componentes presentes no metanol
celuldsico, ndo foi possivel realizar analises laboratoriais, pois, nesses casos, S0 necessarios
laboratorios dedicados e equipamentos especificos para andlises qualitativas e quantitativas do
metanol celulésico. Com isso, a caracterizagdo quimica do metanol celulésico determinou-se
através de dados industriais (especificagcdes de projeto) e de trabalhos referentes ao metanol
celulosico descritos na literatura. As informacdes foram ponderadas de maneira a obter uma
composi¢do quimica do metanol celuldsico que represente, de forma ampla, a realidade.

O metanol celuldsico possui inimeros contaminantes, muitos deles em pequenas
quantidades. Para o desenvolvimento de um estudo de simulagdo que represente com
propriedade a corrente de metanol celuldsico, foram considerados apenas os compostos mais
expressivos, aqueles encontrados em maiores quantidades. Os principais compostos
selecionados e suas respectivas concentragdes foram coletados de diversas fontes, como Jensen
(2015), NCASI (2008), Niemeld (2004), ZHU et al. (1998), EPA (1994) e Lundher (1993).

Os componentes considerados para a simulacdo foram analisados, visando as
propriedades fisico quimicas, de forma a projetar a metodologia de purificagdo. Trata-se de uma

etapa fundamental, j& que projeta as possiveis condi¢des operacionais das colunas de destilagao.

3.3.2. Metodologia de purificacao

As colunas de destilagdo baseiam-se na separacdao de componentes por meio da pressao
de vapor. Dessa forma, quanto mais volatil for um componente em relacdo ao outro, mais facil
sera sua separagao.

A metodologia de purificacdo de metanol celulosico estd esquematizada na Figura 51.

Os compostos A, B, C e D representam substancias mais leves do que o metanol (composto E),
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isto ¢, possuem ponto de ebulicdo inferiores ao metanol. J4 os compostos F, G, H e |

representam substancias mais pesadas.

Produto de interesse

f !

Produto de Topo Produto de Fundo

Figura 51. Metodologia de destilagdo.

Através de colunas de destilagdo simples, serdo necessarias, teoricamente, duas
colunas em série para isolar o produto de interesse, o metanol. A primeira coluna podera
remover os compostos mais leves, enquanto que o metanol e os compostos mais pesados sao
obtidos como produto de fundo. Na sequéncia, a mistura ¢ alimentada em uma segunda coluna,
na qual o metanol serd obtido como produto de topo e os compostos mais pesados como
produtos de fundo. A sequéncia de destilacdo pode ser invertida em funcdo dos custos
envolvidos e da eficiéncia do processo.

Portanto, foi proposto a purificacdo de metanol celuldsico através de duas colunas de
destilagdo operando em série, esquematizadas pela Figura 52.

‘ LEVES E:>

COLUNA2

COLUNA1

PESADOS ps

Figura 52. Metodologia proposta para purificacdo de metanol celuldsico
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3.3.3. Selecao dos pacotes termodinamicos

Apos a caracterizacdo da corrente de entrada e da metodologia de simulagdo, foram
selecionados os pacotes termodinamicos utilizados para efetuar os célculos e os balancos de
massa e de energia dos equipamentos envolvidos.

Os pacotes termodinamicos relacionam todas propriedades dos compostos envolvidos
do sistema, assim como suas intera¢des binarias. Trata-se de um importante recurso para todas
as operagdes unitarias, especialmente para colunas de destilagao, que sdo balangos de liquido e
vapor entre diversos compostos quimicos. A escolha dos pacote termodinamico se fez através
da consulta a quatro fontes: Green; Perry (2014), Carlson (1996), Sandler (2006) e Dimian
(2003), que indicam, de acordo com as propriedades dos componentes e da mistura do sistema,
0 pacote mais compativel com a proposta.

Posteriormente, efetuou-se a avaliacdo da consisténcia dos dados selecionados.
Avaliaram-se as caracteristicas dos componentes isolados, como pontos de ebulicdo e
constantes de dissociacdo (quando aplicavel), assim como as relacdes bindrias (equilibrio
liquido-vapor) entre cada componente. Tal confirmagdo ¢ de suma importancia para verificar
se os calculos da coluna de destilagdo serdo efetuados de forma correta. As curvas de equilibrio
liquido-vapor foram avaliadas com dados experimentais reportados pelo Vapor liquid data

colection - DECHEMA e pelo National Institute of Standards and Technology.

3.3.4. Simulacao de colunas de destilacao

O simulador Aspen Plus® possui alguns modelos para o desenvolvimento de colunas
de destilagdo. Primeiramente, foi utilizado o bloco denominado de DSTWU, que corresponde
a um modelo simplificado das colunas de destilacdo. Tal fato possibilitou o estudo dos perfis
dos componentes a fim de determinar o numero de pratos e refluxos minimos para tal aplicacao.

Na sequéncia, utilizou-se o modelo RADFRAC, um simulador de colunas de
destilacdo avancado, que utiliza célculos rigorosos de resolugdo, prevendo, com maior
qualidade, os azeo6tropos formados, assim como a dissociacao dos ions presentes no sistema.

Através de testes preliminares baseados em consumos de energia, determinou-se a
sequéncia de simulagdo baseada na patente de A.H. Lundherberg (2015). Ela determina a
separacdo dos componentes mais leves na primeira coluna (DESTO01) e a remog¢do dos
componentes mais pesados na segunda (FUNDO02). O produto de interesse obtido nesse

processo apresenta-se em DESTO02 (Figura 53).
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Para a alimentacdo das colunas de destilacdo foi considerado o fluxo de metanol

celulosico oriunda da coluna de metanol (Apéndice A) representado na Figura 53 (FEEDO1).

[oestor ]

Figura 53. Sequéncia de simulagio proposta

3.3.5. Calculos das colunas de destilacao

As colunas de destilacdo foram especificadas para recuperar o metanol e o etanol como
produtos de interesse e eliminar os demais componentes. A recupera¢cdo do metanol e do etanol
baseou-se na semelhanca de suas propriedades quimicas, que apresentam baixas volatilidades
relativas, fato que gera um maior gasto energético para a separagao. Os autores pesquisados
relatam que produzir biodiesel por meio da mistura binéria desses dois alcoois € mais vantajoso,
devido a eficiéncia do processo.

Para desenvolver a metodologia de simulagao, estudou-se as propriedades e tendéncias
do sistema. Em fun¢do dos diversos azedtropos como o metanol e o etanol, ndo foi possivel
produzir um fluxo de metanol de altissima pureza. Portanto, parte do produto de interesse teve
que ser “bled off” para facilitar a separagdo e reduzir os custos.

Com isso, a vazao de alimentagdo das colunas de destilagdo foi determinado de 2.3
toneladas de metanol celulosico por hora. Para o estudo, foram definidos cinco niveis de
purificagdo e trés de perdas de produto de interesse. Os niveis de purificagdo 96.5, 97.5, 98.5,
99 e 99.5% representam a remocdao dos componentes contaminantes. Os niveis de perda
representam a fragdo massica de perda de produto de interesse: 1%, 3% e 5%.

Em cada situagdo simulada, foi determinado o prato de carga que representa o0 menor

custo de utilidades. Realizou-se, ainda, calculos da altura e do diametro da coluna, do consumo
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de vapor vivo e de dgua de resfriamento, dos custos anuais da coluna, do refervedor e do
condensador.

Para o calculo da altura das colunas de destilagdo, foi considerada uma eficiéncia de
prato de 75%. Com isso, a altura da coluna pode ser representa pela equacao a seguir, conforme

Douglas (1988):

Ni
H = 1.15=* E_f *x Es (Equacao 18)

Onde,

H = Altura da coluna, m

Ni = Numero de pratos ideias
Ef = Eficiéncia dos pratos, %

Es = Espagamento dos pratos, m

Os custos anuais foram calculados com base nas equacdes propostas por Wankat

(2012) e Douglas (1988) e Turton et al. (2009):
e Custo anual capital da coluna de destilagao

Cuso anual capital

= Fator de Lang (Equagdo 19)
* (Coluna + Pratos + Refervedir + Condensador)

* depreciacdo
Em que,
Fator de lang = Fator de corre¢dao de custos de instalacdo em
funcao do tipo da industria;
Coluna = Custo das colunas de destila¢do
Pratos = Custo dos pratos
Refervedor = Custo do referfedor
Condensador = Custo do condensador
Obs: A depreciagao foi desconsidera nos céalculos, sendo que este

valor sera o mesmo para todas as colunas simuladas.
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e (usto da coluna de destilacao

M&
Coluna = >80 " 101.9 x D1-066 « H0802 4 (2,18 + Fc) (Equacgao 20)
S Equaciio 21
Pratos = 580 4.7 « D55 « H % Fc (Equagéo 21)

Em que,

M&S = Marshall and swift index (fator de correcao de custos de
equipamentos em fun¢ao do ano)

D = Diametro da coluna, ft

H = Altura da coluna, ft

Fc = Materia da coluna

e Custos do condensador e refervedor

S
Trocadores = >80 " 101.34%%% % (2.29 + F¢) (Equagio 22)
A= ; (Equacao 23)
U (T2 —T1)
Em que,
Q = Energia

U = Coeficiente de troca térmica
T = Temperatura

A = Area de troca térmica

Os consumos operacionais (utilidades) foram calculados com base na energia
necessaria de condensacao e de aquecimento (condensadores e refervedores, respectivamente),
obtidos como variaveis de saida do simulador. Utilizando tais valores, calculou-se a quantidade
necessaria em toneladas, além dos custos atribuidos para o consumo de vapor de aquecimento
e agua de resfriamento. As energias elétricas foram desconsideras, j4& que possuem pouca

variagdo entre as colunas de operagdo dimensionadas.
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3.4. Resultados e discussao
3.4.1. Caracterizag¢io quimica do metanol celuldsico

O metanol celuldsico contém diversos contaminantes dissolvidos, como compostos
sulfurados, nitrogenados, alcoois, cetonas, aldeidos e terpenos. Muitos sao identificados em
pequenas quantidades. Assim, para a modelagem e simulagcdo, consideraram-se apenas os
compostos mais expressivos, isto ¢, aqueles encontrados em maiores quantidades.
Representados pela Tabela 11, os compostos estao expressos em ordem crescente de ponto de

ebuligao.

Tabela 10. Principais compostos presentes no metanol celuldsico.

Formula Ponto de Fracio Fracao

Componentes Quimica Ebuli¢ao (°C) kg/h massica kmol/h molar
Sulfeto de hidrogénio H,S -60.35 14.7 0.60% 0.44 0.48%
Amonia NH; -33.45 39.61 1.70% 2.32 2.56%

Metil Mercaptana CH.4S 5.95 22.77 1.00% 0.47 0.52%
Acetaldeido C,H4O 20.45 11.95 0.50% 0.27 0.30%
Dimetil Sulfeto C,HeS 37.35 9.48 0.40% 0.15 0.17%
Acetona CsHsO 56.25 37.00 1.60% 0.64 0.70%
Metanol CH4O 64.65 1423.04 60.60% 44.41 49.13%
Etanol C,HsO 78.35 37.00 1.60% 0.80 0.89%
Metil-etil-cetona C4Hs0 79.65 5.98 0.30% 0.08 0.09%
Agua H,O 100.05 732.68 31.20% 40.67 44.99%

Dimetil Disulfeto C,HgS» 109.75 2.55 0.10% 0.03 0.03%
(Metiltio)etanotiol C3HsS: 134.00 7.44 0.30% 0.07 0.08%
(Metilltio)propanotiol C4Hi0S: 154.05 5.81 0.20% 0.05 0.05%

Os compostos listados sdo reportados em diferentes concentragcdes em funcao do tipo
de madeira processada, do processo quimico empregado ¢ dos equipamentos utilizados. Dessa
forma, as diferentes composicoes citadas pelos diversos autores foram coletadas e ponderadas.
Tal fato possibilitou encontras as concentracdes expressas pela Tabela 12.

Conclui-se que essas concentragdes estdo dentro da média reportada. Wachs (1998)
afirma que uma composicao tipica dos gases extraidos da fabrica de celulose ¢ de 40% a 55%
em massa de metanol, de 2% a 8% de alcoois e de cetonas, de 1 a 3% de sulfurados, de 1 a 2%
aminas (incluindo amonia), de 1% a 6% terpenos e de 40% a 50% de agua. A excecgdo fica por
conta do metanol, que concentra uma faixa superior, em funciao da unidade industrial estudada,
que contém um moderno sistema de tratamento de condensado contaminado. J4 os terpenos nao

foram considerados, porque pouco presentes na matéria-prima utilizada nesse processo.
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3.4.2. Determinagao dos pacotes termodinimicos

O pacote termodinamico foi selecionado com base nas propriedades dos componentes
puros e¢ da mistura, tais quais, polaridades, idealidades ou ndo-idealidades da mistura;
propriedades quimicas e fisico quimicas; temperatura e pressao do sistema; carater idnico.

Através de revisoes bibliograficas dos componentes presentes no metanol celuldsico,
notou-se que o sistema equivale a mistura ndo ideal, contendo azeotropos e também eletrolitos
formados por meio da dissociagdo de componentes, como a amonia e o sulfeto de hidrogénio.
Em funcdo dessas propriedades, determinou-se que o pacote termodinamico mais adequado
para a aplicagdo foi o ELECNRTL.

O ELECNRTL ¢ um pacote termodinamico descrito como Electrolyte NRTL, um dos
mais versateis modelos de eletrolitos disponiveis no Aspen Plus®. Utiliza, como equacao de
estado (fase vapor), a Redlich-Kwong e, como modelo de atividade (fase liquida), a Non-
Random-Two-Liquid — NRTL. Nas situacdes em que ndo foram encontrados dados
experimentais referentes as relagdes binarias de equilibrio liquido-vapor, as propriedades dos
componentes foram estimadas a partir do pacote termodindmico Universal Functional Acitivy
Coefficient - UNIFAC.

A validacao do pacote termodinamico ELECNRTL efetuou-se através de analises da
dissociacdo da amonia e de sulfeto de hidrogénio metil mercaptana, de acordo com dados da
bibliografia. O banco de dados da Aspen Plus® ja possuia as relagdes idnicas de dissociagdo de
amonia e de sulfeto de hidrogénio. Porém, ndo continha informagdes referentes a dissociagao
do metil mercaptana. As equagdes de equilibrio foram coletadas com base em Karnofski (1975)
e inseridas no modelo através da Equagdo 24.

As curvas de dissociagdo obtida, exibidas pelas figuras 54, 55 e 56, expressao de forma
precisa, a realidade com base em trabalhos da bibliografia. E possivel avaliar, pelas figuras, que
diversos componentes sao formados em diferentes faixas de pH. A avaliacdo da consisténcia
dessas relacdes ¢ relevante, ja que em diferentes niveis, como bésico e acido, hd componentes
que se encontram na forma de ions, ou seja, dissociados. Desse modo, deixam de apresentar

pressdo de vapor, fato que prejudica a remocgao através de colunas de destilagao.
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Figura 54. Curva de dissocia¢do da amonia gerada no Aspen Plus®
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Figura 55. Curva de dissociag@o do sulfeto de hidrogénio gerada no Aspen Plus®
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Figura 56. Curva de dissociag@o do metil mercaptana gerada no Aspen Plus®
B P — Pref N
In(Keq) = A + T +C+In(T) + E * ( ) (Equagdo 24)

Em que,

Keg = constante de equilibrio

T'= temperatura em Kelvin
P=pressdo em N/m?
Pref=101325 N/m?

A, B, C, D e E= constantes

Pref
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Na sequéncia, avaliaram-se as relacdes binarias de equilibrio liquido-vapor e as ndo
idealidades do sistema. A Figura 57 exemplifica a relagdo binaria metanol x etanol representada

em um diagrama xy, onde a pressao constante ¢ 1 atm.

0.8 /
0.7 -~
0.6 ~
0.5 '
0.4 -
0.3 /
0.2
0.1 /
0

0 01 02 03 04 05 06 07 08 09 1

x (fracdo molar de etanol na fase liquida)

y (fragcdo molar de etanol na fase vapor)
\

= ELECNRTL Privott et al., 1966 Eduljee et al., 1976

Figura 57. Diagrama xy etanol (1) / dgua (2).

Em grande parte das comparagdes, o modelo representou, de forma satisfatoria, os
valores experimentais. Em alguns casos, houve divergéncias leves ou acentuadas. Desse modo,
realizou-se a regressdo dos dados experimentais para adequar o modelo aos novos dados. Para
as combinagdes binarias nao foram encontradas nos testes experimentais, utilizaram-se o pacote
termodindmica UNIFAC, capaz de estimar tais propriedades na falta de dados experimentais.

A Tabela 11 retrata todos os componentes considerados na simulagdo, assim como
seus respectivos binarios. Todas as relagcdes bindrias encontradas na bibliografia estio
acompanhadas de um numero. Elas foram avaliadas e plotadas, comparando os dados
experimentais com os resultados expressos pelo Aspen Plus® em diferentes niveis de
temperatura e de pressdo. Com isso, foi validada a consisténcia do pacote termodinamico
escolhido, garantindo a solidez dos célculos realizados pelo simulador.

Foram identificadas, ainda, nao idealidades do sistema, como a formagao de
azeoOtropos e de mais de uma fase liquida. A Tabela 12 exibe os azedtropos e as fases reportados

pelo Aspen Plus®, confirmados, posteriormente, através da bibliografia.
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Tabela 11. Fonte dos dados de equilibrio liquido vapor dos das relagdes binarias.

Componentes 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12

1-Sulfeto de hidrogénio

2-Amonia -
3-Metil mercaptana [01] -
4-Acetaldeido - -
5-Dimetil sulfeto [02] - [08] -
6-Acetona - - -
7-Metanol [03] [05] [09] [11] [14] [16]

8-Etanol - [06] - [12] [15] [17] [20]
9-Metil-etil-cetona - - - - - [18] [21] [24]
10-Agua [04] [07] - [13] - [19] [22] [25] [27]
11-Dimetil dissulfeto - - - - - - [23] [26] - [28]
12-(Metiltio)etanotiol - - - - - - - - -
13-(Metiltio)propanotiol - - - - - - - - - - - -

As referéncias estio citadas na pagina 124.

Tabela 12. Formacao de azeotropos no sistema.

Azedtropos Temp. (°C) 1) Wt% Referéncia
Metanol - Acetona 55.7 12% Cheng; Kung (1994)
Metanol — Dimetil sulfeto 34.0 15% Cheng; Kung (1994)
Metanol — Metil-etil-cetona 63.5 70% Cheng; Kung (1994)
Agua — Etanol 78.2 4% Horsley (1973)
Agua — Metil-etil-cetona 73.4 11% Horsley (1973)
Etanol — Metil-etil-cetona 74.0 39% Horsley (1973)
Etanol — Dimetil dissulfeto 76.8 81% Uusi-Kyyny et al. (2011)

O sistema foi testado para a formagao de duas fases liquidas. Foram encontradas quatro
relacdes: sufeto de hidrogénio — agua; dimetil sulfeto — dgua; dimetil dissulfeto — dgua e metil-
etil-cetona — dgua. A formacdo de duas fases pode alterar os perfis de operacdo das colunas de
destilagdo. Porém, ao utilizar o pacote termodinamico de eletrdlitos do simulador, ha limitagao
quanto a consideracdo de mais de uma fase liquida, isto €, vapor-liquido-liquido, em que
constatou-se muitos erros de convergéncia. Com isto foi considerado duas fases, vapor-liquido

apenas na fase liquida.

3.4.3. Modelagem e simulacio

O modelo de purificagdo de metanol celuldsico desenvolvido no sofiware Aspen
Plus® foi acoplado ao modelo de simulacdo da unidade de evaporagdo de licor negro,
desenvolvido no WinGEMS® e pode ser consultado no Apéndice E.

Na modelagem e simulagdo das colunas de destilagao, alguns pardmetros de processo
foram pré-definidos e considerados fixos para todas as situacdes: destilacdo a pressdes

atmosféricas, a fim de economizar recursos; as eficiéncias totais das colunas foram
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consideradas de 75%, baseando-se em valores médios encontrados bibliografia; e a queda de
pressdo nos estagios foi mantida fixa em todos as situagdes (valor de 680 Pa).

Dessa forma, foram estudadas e avaliadas as melhores condi¢cdes de operacao e de
dimensionamento, com base nos custos anuais. A Figura 58 exibe dois conceitos, obtidos
através da simulagdo, sendo o primeiro da relagdo de nimero de pratos com a razao de refluxo
da coluna de destilacdo. Tais valores tendem ao niumero de estdgio minimo e ao refluxo minimo
para determinada purificagdo.

Para selecionar o design que represente o custo mais baixo, efetuaram-se os calculos
de custos capitais e operacionais, como também mostra a Figura 58, que exibe custos
operacionais e capitais referentes a razdo de refluxo. O custo capital anual eleva-se
acentuadamente ao chegar proximo ao refluxo minimo, refletindo na altura da coluna de
destilagdo em que sdo necessarios cada vez mais estagios. O aumento do refluxo reflete nos

custos de utilidades, isto ¢, no consumo de vapor vivo, de agua de resfriamento.
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Figura 58. Conceito de nimero de pratos em fungdo da razdo de refluxo e os custos anuais referentes ao custo
capital, de utilidades e total.

A soma do custo capital e de utilidades anual possui um ponto minimo, o que resulta
em uma maior economia perante aos outros designs. Para todas as faixas de purificagcao (96.5,
97.5, 98.5, 99 e 99.5%) e niveis de perda de compostos de interesse (1%, 3%, 5%), foram
selecionados os designs de maiores economias, conforme a Figura 58.

Na sequéncia sera discutido os perfis dos designs obtidos para ambas as colunas, em
termos de eficiéncias de purificacdo e perde de componentes de interesse e posteriormente

avaliado a composi¢do quimica obtida, referentes aos niveis de purificacdo obtidos.
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3.4.3.1. Analise do numero de pratos

A Figura 59 evidencia o aumento do niimero de pratos necessarios ao elevar-se a
eficiénica de purificacdo, ou seja o porcentagem de remogao de contaminantes para cada coluna
de destilacdo estudada, para os trés niveis de perdas de produto de interesse.

Observa-se, para ambas as colunas que aumento de nimero de pratos, isto ¢, um maior
numero de estagios, representa um maior custo capital, refletindo no aumento dos custos anuais

das colunas de destilagdo.
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Figura 59. Numero de pratos em fungfo da eficiéncia total de remocdo de contaminantes, em trés niveis de
perdas de produto de interesse (Coluna 01 e 02)

Nota-se também que a baixos niveis de purificacao, a Coluna 01, necessitou um menor
nimero de pratos que a Coluna 02, sendo esta relagdo invertida a altas niveis de purificacdo.
Este fendmeno pode ser explicado, visto que a Coluna 01 visa a purificagdo de compostos leves,
sendo muitos destes facilmente removidos a baixas eficiéncias de purificagdo. Ao especificar
um alto nivel de purificacao, foi necessario um maior numero de pratos para a coluna, sendo o
perfil quase exponencial, representando a dificuldade de separar estes compostos
remanescentes devido ao fato de formaram nao idealidades e azedtropos na mistura.

A Coluna 02 manteve-se um perfil mais linear, visto que visa a separagao de compostos
mais pesados, representado principalmente pela dgua, elevando-se apenas nas condigdes mais

extremas de purificacao.
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3.4.3.2. Consumo de vapor vivo

O principal contribuinte para os custos operacionais ¢ o consumo de vapor vivo. A

Figura 60 demonstra a elevagdo do consumo de vapor vivo em fungdo da eficiéncia de

purificagao.
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Figura 60. Consumo de vapor em fung¢ao da eficiéncia total de remog¢ao de contaminantes, em trés niveis de
perdas de produto de interesse (Coluna 01 e 02)

Nota-se a relagdo do aumento da energia necessaria com o aumento das especificagdes
de purificacdo, resultado da maior energia necessaria a ser fornecida ao sistema.

O maior consumo de vapor vivo observado na Coluna 02 ¢ resultante, dentre outroas
fatores, da configurag¢do do sistema, ou seja, a Coluna 02 objetiva a purificagdo de compostos
mais pesados que o metanol, enquanto que a Coluna 01, os mais leves.

A faixa de corte de ponto de ebulicdio na Coluna 01 e 02 foi, respectivamente
representadas pela acetona e etanol. Neste sentido, além de haver uma maior fragdo em massa
de compostos pesados na mistura (37,7%), que os compostos mais leves (5,8%), ¢ necessaria
uma menor quantidade de energia para volatilizar os compostos mais leves na mistura que os
compostos pesados.

Ainda assim, o nimero de estagios € o consumo de vapor ndo depende apenas da
composi¢do quimica e da configuragdo do sistema, mas também de outros fatores, como da

razdo de refluxo das colunas que serd discuti a seguir.
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3.4.3.3. Razao de refluxo

A Figura 61 retrata a razdo de reluxo necessaria em fun¢do da purificagcdo desejada.
Quanto mais especificado for o produto, maior sera a energia gasta no processo, represntado

principalmente no custos de insumo (energias necessarias no condensador e refervedor).
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Figura 61. Razdo de refluxo em fungéo da eficiéncia total de remog¢éo de contaminantes, em trés niveis de
perdas de produto de interesse (Coluna 01 e 02)

Na figura 61 nota-se a grande difirenca na razdo de refluxo das duas colunas. A da
Coluna 01, foi muito mais significativa, ressaltada, novamente, pela maior dificudlade de
purificacdo dos compotos que formam azeotropos e ndo-idealidades do sistema. As ndo-

idelidades sdo represetnadas, principalmente pelos compostos represetados a seguir:

e Dissocia¢do em ions: Sulfeto de hidrogénio, amdnia e metil mercaptana;
e Azeotropos ou baixa volatilidade relativa com o metanol: acetaldeido, acetona,
metil-etil-cetona, dimetil sulfeto, dimetil disulfeto, (Metiltio)etanotiol,

(Apéndice B).

Ressalta-se ha também a ocorréncia de formagao de azedtropos e baixas voltidades
relativas entre os outros compostos, que podem acabar arrastando outros compostos ao longo

das colunas de purificagdo, como o caso do etanol e agua.
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3.4.3.4. Avalicao econdomica das colunas de destilacao

Ao dimensionar as colunas de destilagdo, ou seja, calcular a altura, em funcdo do
numero de pratos, e os custos de utilizados (consumo de vapor vivo e agua de resfriamento) foi
calculado os custos capitais e os custos de utilizados para todos as especificagdes analisadas.

A Figura 62 apresenta os custos capitais e os custos de utilidades em base anual,

seguido da porcentagem de perdas de produto de interesse.
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Figura 62. Custo anual capital em funcédo da eficiéncia total de remogdo de contaminantes, em trés niveis de
perdas de produto de interesse (Coluna 01 e 02)

Somando-se os dois parametros (custos capitais e de utilidades) obtém-se o custo anual
total das colunas de destilacao e esta apresentado Figura 63.

Observa-se, na Figura 63, que, ao elevar-se o nivel de purificagao de 96.5 para 99.5%,
os custos anuais elevam-se em até duas vezes em meia na Coluna 01. Isto ressalta que a elevacao
da especificacdo do produto interfere diretamente no custos anuais da coluna, em que ¢
necessario especificar o produto de interesse e determinar a pureza desejada de forma a
determinar qual a coluna que ira representar o melhor custo beneficio para a determinada
aplicagao.

A influéncia da perda de compostos de interesse foi minima em purificacdes mais
baixas. Porém, foram significativas em graus elevados (Coluna 02). A perda de produto de
interesse pode ser positiva em algumas situagdes. Exemplo: ao perder 5% em relagdo ao 1%,

obtém-se um mesmo produto com custos mais baixos. Entretanto, se a recuperagao de 95% do
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produto de interesse for suficiente para tal aplicacdo, os restantes poderdo ser continuamente
separados e queimados, gerando energia em forma de vapor.

Observa-se também que o custo anual da Coluna 02 foi superior ao da Coluna 01. Tal
fato justifica-se pelo aumento da remog¢ao em massa dos componentes envolvidos. A primeira

coluna removeu, em média, 6.5% em massa de contaminantes, enquanto que a segunda coluna,

34.9%.
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Figura 63. Custo anual capital em funcédo da eficiéncia total de remogdo de contaminantes, em trés niveis de
perdas de produto de interesse (Coluna 01 e 02)

Uma questdo interessante em relagdo das alturas das colunas de destilagdo, que sdo
calculadas com base nos numeros de pratos e espacamentos, variou nos diversos cenarios
analisados. Desse modo, o maior valor encontrado foi o grau mais acentuado de purificacao,
11,32 (Coluna 1) ¢ 14,58 (Coluna 02). Tais valores estdo de acordo com Jensen (2015). Ele
afirma que unidade de purificagdo de metanol celuldsico que visa uma purificacdo alta do
metanol, possui aproximadamente, 15 metros de altura.

Ressalta-se que o banco de dados gerado nas simulagdes pode ser consultado nos

Apéndice C e D.
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3.4.3.5. Separaciao dos componentes leves

A seguir foi avaliado qual foi o efeito nos compostos de se purificar de 96,5% a 99%
como também de se perder de 1% a 5% de compostos de interesse, ou seja, quais compostos
foram removidos e quais se mantiveram na composi¢ao final do metanol purificado.

As Figuras 64, 65 e 66 mostram quais componentes sdo preferencialmente removidos
na Coluna 01, em fun¢ao das eficiéncias totais de remocao de contaminantes para 1%, 3% e 5%
de perdas de compostos de interesse, respectivamente. O sulfeto de hidrogénio, o metil
mercaptana e o dimetil sulfeto sdo removidos com facilidade por possuirem alta volatilidade
relativa se comparados ao metanol. A amodnia e o dimetilsulfeto acetona sdo removidos com
maior dificuldade, em condi¢gdes mais extremas de purificagdo, em fun¢do da dissociacdo em
ions.

Nota-se, pelas Figuras 64, 65 e 66, que ao aumentar a perda de produtos de interesse
de 1 a 3 e 5%, inicia-se, também, a remocao de metil-etil-acetona e do dimetil dissulfeto. Tal
fendomeno ocorre pela formagdo de um azedtropo do metanol com o etil-metil-cetona e com o
dimetil dissulfeto. Com isso, a composicdo de metanol e os outros dois componentes, em
determinadas condi¢des de pressdo e temperatura, possuem as mesmas composi¢des na fase
liquida e na e gasosa. Por esse motivo, sao removidos e “carregados” com o metanol na corrente

de destilado.
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Figura 64. Fragdo de remogao de contaminantes em fungdo da eficiéncia de purificacdo com 1% de perda de
produto de interesse (Coluna 01)
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Figura 65. Fracdo de remocdo de contaminantes em funcdo da eficiéncia de remocao total com 3% de perda de
produto de interesse (Coluna 01)
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Figura 66. Fracdo de remocdo de contaminantes em funcdo da eficiéncia de remocao total com 5% de perda de
produto de interesse (Coluna 01)

3.4.4. Separacio dos componentes pesados

Para simular a segunda coluna, o fluxo de entrada depende do produto gerado na
primeira coluna. Para o seguinte estudo, foi considerada a relagdo média de purificacdo, ou seja

98.5% de purificag@o na primeira coluna com 3% de perda de produtos de interesse.
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Na segunda coluna, visou-se a remo¢do dos componentes de pontos de ebuli¢des
superiores ao metanol: metil-etil-cetona; agua; dimetil dissulfeto; (Metiltio)etanotiol e
(Metiltio)propanotiol.

Observa-se, nas Figuras 67, 68 ¢ 69, a fracdo dos componentes que foram removidos
em maiores quantidades, como a agua, o (Metiltio)etanotiol e o (Metiltio)propanotiol. Com
isso, ndo houve purificagdo significativa do metil-etil-cetona e do dimetil dissulfeto, apesar do
ponto de ebuli¢do ser superior ao do metanol. Como mencionado anteriormente, a formagao do

azeoOtropo interfere e limita a purificacdo de concentragdes acima do azeotropo por destilagdao

convencional.
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Figura 67. Coluna 02 - Frag@o de remogao de contaminantes em fungdo da eficiéncia de remogao total com 1%
de perda de produto de interesse.
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Figura 68. Coluna 02 - Frag@o de remogao de contaminantes em fungdo da eficiéncia de remogao total com 3%
de perda de produto de interesse.
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Figura 69. Coluna 02 - Frag¢@o de remog¢ao de contaminantes em fungdo da eficiéncia de remogao total com 5%
de perda de produto de interesse.

3.4.5. Descricao do processo de purificacio

O estudo do efeito do processo na composi¢ao e no custo final do metanol foi efetuado
para os valores de 98.5% de eficiéncia de purifica¢do e de 3% de perdas para as duas colunas
de destilagdo. Para graus de purificagdo muito elevados, o modelo torna-se cada vez mais rigido,
dificultando a convergéncia das simulagdes, que podem ser refletidas nos processos reais, como
dificuldades operacionais a niveis extremos de especificagdes.

Para isso, avaliou-se, primeiramente, o perfil das colunas de destilagcdo em termos de

temperatura de operacgao, pressdes e consumos de energia (Tabela 15).

Tabela 13. Pardmetros relacionados a coluna de destilac¢do final.

Parimetros Coluna 01 Coluna 02
Temperatura de topo (°C) 48.38 71.07
Temperatura de fundo (°C) 82.54 106.01
Condensador (MW) 0.24 0.83
Refervedor (MW) 0.41 0.83
Razdo de refluxo 5.05 0.93

Os refervedores consomem, nas Colunas 01 e 02, respectivamente, 0.41 ¢ 0.83 MW,
totalizando 1.24 MW. Isso implica um consumo de vapor de média de pressao de 2.3 toneladas
por hora. Ressalta-se que tal valor ¢ baixo quando comparado ao consumo de vapor de média
pressdo da unidade de evaporacgdo de licor negro, que varia entre 320 a 340 toneladas de vapor

por hora. Green; Hough (1992) comentam que a carga de vapor utilizada nos strippers sdo cerca
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de 20% da massa total de condensado processado em forma de vapor. Sob esse ponto de vista,
o processo foi intensivo em energia, ja que aplicou-se uma tonelada de vapor por tonelada de
metanol celuldsico processado.

Em relacdo a primeira coluna de destilagdo a Tabela 14 mostra a separagao dos
componentes para o destilado e para o produto de fundo em termos percentuais. A amonia, o
sulfeto de hidrogénio e o dimetil sulfeto foram removidos com eficiéncia. O Acetaldeido e a
acetona foram parcialmente removidos, devido a baixa volatilidade relativa em relagdo ao

metanol.

Tabela 14. Fragdo de separag¢dao dos componentes da coluna 01.

Componentes Destilado Produto de fundo
Sulfeto de hidrogénio 100.00% 0.00%
Amonia 81.27% 18.73%
Metil Mercaptana 100.00% 0.00%
Acetaldeido 61.29% 38.71%
Dimetil sulfeto 100.00% 0.00%
Acetona 65.39% 34.61%
Metanol 3.07% 96.93%
Etanol 0.14% 99.86%
Metil-etil-cetona 6.64% 93.36%
Agua 0.01% 99.99%
Dimetil dissulfeto 1.00% 99.00%
(Metiltio)etanotiol 0.00% 100.00%
(Metiltio)propanotiol 0.00% 100.00%

A amonia, por sua vez, apesar da baixa temperatura de ebulicao, ndo foi removida por
completo. Parte da amonia permaneceu no estado i6nico e, por esse motivo, ndo foi possivel
separa-la em maiores concentragdes. Norberg et al. (2014) ressalta que ha um método de
reducdo de teor de amonia do fluxo de metanol celuldsico por acidificagdo do condensado
contaminado. Dessa maneira, os ions de amonia permaneceram liquidos e ndo serdo removidos
nos strippers. Consequentemente, obtém-se um metanol celulésico livre de amdnia. Porém,
esse método gera gastos com reagentes e sistemas de regeneracdo de tais elementos, além de
problemas de incrustacdes devido a formacgao de sulfato de amonia.

As eficiéncias de remog¢ao dos contaminantes na Coluna 02 estdo descritas na tabela
15. A acetona e a metil-etil-cetona nao foram removidas por estarem fortemente ligadas ao
metanol pelos azedtropos. A 4agua foi removida com eficiéncia, assim como o

(Metiltio)propanotiol. Ja o (Metiltio)etanotiol, foi removido parcialmente. A.H. Lunderbherg,
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2015, argumenta que, através da acidificacdo e controles especificos de processo, ¢ possivel

quebrar os azeotropos formados a fim de obter um metanol celuldsico de maior qualidade.

Tabela 15. Fracdo de separa¢do dos componentes da coluna 02.

Componentes Destilado Produto de fundo

Sulfeto de hidrogénio 100% 0%
Amonia 100% 0%
Metil Mercaptana 100% 0%
Acetaldeido 100% 0%
Dimetil sulfeto 100% 0%
Acetona 100% 0%
Metanol 97% 3%
Etanol 95% 5%
Metil-etil-cetona 100% 0%
Agua 3% 97%
Dimetil dissulfeto 100% 0%
(Metiltio)etanotiol 38% 62%
(Metiltio)propanotiol 4% 96%

O produto final obtido ainda possui niveis de contaminacdo (Tabela 16) com
compostos sulfurados, cetonas e amonia. Ressalta-se que esse estudo selecionou os principais
componentes do metanol celuldsico, que contém mais de 150 compostos de contaminagao.
Outros compostos podem formar azeotropos. Nao-idealidades podem atrapalhar a purificagao,
como os terpenos. Nessas concentracdes, o metanol ainda estad abaixo das especificagcdes
propostas pelo IMPCA que requer, dentre de outras especificagdes um maximo de 0,5 mg/kg
de enxofre.

A Tabela 16, retrata os principais contaminantes ainda presentes no produto obtido das
colunas de destilacdo, no qual atingiu a pureza de 96,19% de composto de interesse, sendo

93,74 referente ao metanol e 2,45 ao etanol.

Tabela 16. Composicdo final do metanol purificado.

Componentes Fracio massica (ppm)
Amonia 5147
Acetaldeido 3239
Acetona 8966
Metil-etil-cetona 3906
Agua 12834
Dimetil dissulfeto 1769
(Metiltio)etanotiol 2001

(Metiltio)propanotiol 163
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Alguns autores sugerem alternativas de processamento para purificacdo do metanol
celuldsico, como a desenvolvida por FPINNOVATIONS (2014), que faz o uso de agentes
oxidantes (hipoclorito) ou agentes precipitantes (sulfato férrico e 6xido de célcio) apos a
primeira coluna de destilagdao, que auxiliam na eficiéncia de separacdo. FPINNOVATIONS
(2014) também criou um sistema de purificagdo constituido de membranas sob o processo de
osmose reversa e tratamento com carbono ativado. Ha também processos mais amplos, como o
de INVICO METANOL AB (2015), que propde outro sistema de purificacdo, que envolve,
dentre outros processos, colunas de destilagao, colunas de extragao, acidificagdo, lavagem com
solvente organico nao polares e tanques de mistura

Para a aplicag@o proposta de producdo de biodiesel, os teores enxofre limitam a sua
aplicagdo, visto que os combustiveis sdo classificados em niveis de teor de enxofre. Como
combustivel, o metanol, em funcao das concentragdes finais, podera ser armazenado e utilizado
para queima em paradas gerais, fato que gera economia no consumo de 6leo.

Outra alternativa seria a produgdo de dioxido de cloro para ser utilizado nas proprias
industrias de celulose e papel, de acordo com a patente de Jemaa et al. (2010).

Outra aplica¢do consiste na transformacdo do metanol em formaldeido, conforme
descreve Wachs (1998). Nela, a mistura ¢ tratada com um catalisador na presenca de um agente

oxidante por um tempo pré-determinado, de forma a converter o metanol em formaldeido.

3.4.5.1. Analise do impacto industrial da unidade de purificaciao

A unidade de purificagdo de metanol celuldsico, acoplada a unidade de evaporagdo de
licor negro, em termos de processo, a remoc¢ao do metanol celuldsico das queimas nas caldeiras
de recuperacdo, representa um decréscimo de cerca de 9 toneladas de geracdao de vapor super
aquecido. Por isso, o metanol celulosico terd que ter valor agregado superior a tal perda, sendo
que os fluxos resultantes também precisam ter um destino.

O destilado da primeira coluna ¢ obtido na fase vapor e contém diversos
contaminantes. Esse fluxo devera ser incinerado em caldeiras, fornos ou queimadores dedicados
a reduzir os compostos e torna-lo menos nocivos ao meio ambiente. O produto de fundo da
segunda coluna possui, em sua maioria, agua, e devera ser enviado a estacdo de tratamento de

condensado, visando a reutiliza¢do de agua de processo.
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3.5. Conclusao

A modelagem e a simulagdo de uma unidade de purificacdo de metanol celuldsico,
desenvolvidas no simulador Aspen Plus®, utilizando o pacote termodinamico EECTRL,
mostraram-se satisfatorias para o estudo da purificagao do metanol celulosico. Houve previsao
das dissociagdes idnicas ao longo das colunas de destilacao e pode-se calcular com precisdo as
relagdes de equilibrio de fases dos componentes. As relagdes bindrias de diagramas de fases
foram validadas com dados experimentais obtidos na bibliografia. No caso dos dados nao
disponiveis, utilizou-se o pacote termodinamico UNIFAC, capaz de estimar as propriedades
dos compostos.

As colunas de destilagdo foram estudadas em diferentes niveis de purificacdo e
mostraram um aumento significativo nas dimensdes e consumos de insumos para purificagdes
muito acentuadas, isto ¢, acima de 99%. O metanol celuldsico possui muitos contaminantes e
muitos deles resultam em nao-idealidades no sistema, como a formacdo de azeotropos,
dissociacdo em ions e formacdo de mais de uma fase liquida, que dificultam e limitam a
purificagdo plena do metanol celuldsico através de colunas de destilagao.

Conclui-se que o metanol celulésico possui alto potencial de recuperagdo. para
aplicagoes tais como a producao de biodiesel, dioxido de cloro e para ser utilizado como
combustivel. Porém, tais processos dependem de sistemas finais que possibilitem sua o uso com
elevada pureza.

Cerca de 20.000 t/ano de metanol podem ser obtidos do licor negro numa unidade de
1,5 milhdes ton. celulose/ano. No cenario brasileiro, estima-se um potencial de 230.000 t/ano

de metanol celuldsico que pode ser obtido do licor negro.
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APENDICE B. Diagramas binarios

Os diagramas binarios dos componentes considerados na simula¢do das colunas de
destilacdo estdo representados a seguir. Os diagramas Xy representam as fragdes molares do

componente mais volatil (1) nas fases vapor (y) e na fase liquida (x) a pressdes atmosféricas.

1 1

0.9 0.9
0.8 0.8
0.7 0.7
0.6 0.6

> 0.5 > 0.5
04 0.4
0.3 0.3
0.2 0.2
0.1 0.1

0 0

0 0.10.20.30.40.50.60.70.80.9 1 0 0.10.20.30.40.50.60.70.80.9 1
X X
Figura 70. Diagrama xy sulfeto de hidrogénio (1) / Figura 72. Diagrama xy sulfeto de hidrogénio (1) /
amonia (2). acetaldeido (2).

1 1

0.9 0.9
0.8 0.8
0.7 0.7
0.6 0.6

> 0.5 > 0.5
0.4 0.4
0.3 0.3
0.2 0.2
0.1 0.1

0 0

0 0.10.20.30.40.50.60.70.80.9 1 0 0.10.20.30.40.50.60.70.80.9 1
X X
Figura 71. Diagrama xy sulfeto de hidrogénio (1) / Figura 73. Diagrama xy sulfeto de hidrogénio (1) /

metil mercaptana (2). dimetil sulfeto (2).
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1 1
0.9 0.9
0.8 0.8
0.7 0.7
0.6 0.6
> 0.5 > 0.5
0.4 0.4
0.3 0.3
0.2 0.2
0.1 0.1
0 0
0 0.10.20.30.40.50.60.70.809 1 0 0.10.20.30.40.50.60.70.809 1
X X
Figura 74. Diagrama xy sulfeto de hidrogénio (1) / Figura 77. Diagrama xy sulfeto de hidrogénio (1) /
acetona (2). metil-etil-cetona (2).
1 1
0.9 f 0.9
0.8 0.8
0.7 0.7
0.6 0.6
> 0.5 > 0.5
0.4 0.4
0.3 0.3
0.2 0.2
0.1 0.1
0 0
0 0.10.20.30.40.50.60.70.80.9 1 0 0.10.20.30.40.50.60.70.80.9 1
X X
Figura 75. Diagrama xy sulfeto de hidrogénio (1) / Figura 78. Diagrama xy sulfeto de hidrogénio (1) /
metanol (2). agua (2).
1 1
0.9 0.9
0.8 0.8
0.7 0.7
0.6 0.6
> 0.5 > 0.5
0.4 0.4
0.3 0.3
0.2 0.2
0.1 0.1
0 0
0 0.10.20.30.40.50.60.70.80.9 1 0 0.10.20.30.40.50.60.70.80.9 1
X X
Figura 76. Diagrama xy sulfeto de hidrogénio (1) / Figura 79. Diagrama xy sulfeto de hidrogénio (1) /

etanol (2). dimetil disulfeto (2).
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1 1
0.9 0.9
0.8 0.8
0.7 0.7
0.6 0.6
> 0.5 > 0.5
04 0.4
0.3 0.3
0.2 0.2
0.1 0.1
0 0
0 0.10.20.30.40.50.60.70.80.9 1 0 0.10.20.30.40.50.60.70.80.9 1
Isso ae X
Figura 80. Diagrama xy sulfeto de hidrogénio (1) / Figura 83. Diagrama xy amonia (1) / acetaldeido
(Metiltio)etanotiol (2). 2).
1 1
0.9 0.9
0.8 0.8
0.7 0.7
0.6 0.6
> 0.5 > 0.5
04 0.4
0.3 0.3
0.2 0.2
0.1 0.1
0 0
0 0.10.20.30.40.50.60.70.80.9 1 0 0.10.20.30.40.50.60.70.80.9 1
X X
Figura 81. Diagrama xy sulfeto de hidrogénio (1) / Figura 84. Diagrama xy amonia (1) / dimetil
(Metiltio)propanotiol (2). sulfeto (2).
1 1
0.9 0.9
0.8 0.8
0.7 0.7
0.6 0.6
> 0.5 > 0.5
0.4 0.4
0.3 0.3
0.2 0.2
0.1 0.1
0 0
0 0.10.20.30.40.50.60.70.80.9 1 0 0.10.20.30.40.50.60.70.80.9 1
X X
Figura 82. Diagrama xy amonia (1) / metil Figura 85. Diagrama xy amonia (1) / acetona (2).

mercaptana (2).
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1 1
0.9 0.9
0.8 0.8
0.7 0.7
0.6 0.6
> 0.5 > 0.5
0.4 0.4
0.3 0.3
0.2 0.2
0.1 0.1
0 0
0 0.10.20.30.40.50.60.70.809 1 0 0.10.20.30.40.50.60.70.809 1
X X
Figura 86. Diagrama xy amonia (1) / metanol (2). Figura 89. Diagrama xy amoénia (1) / agua (2).
1 1
0.9 0.9
0.8 0.8
0.7 0.7
0.6 0.6
> 0.5 > 0.5
0.4 0.4
0.3 0.3
0.2 0.2
0.1 0.1
0 0
0 0.10.20.30.40.50.60.70.809 1 0 0.10.20.30.40.50.60.70.809 1
X X
Figura 87. Diagrama xy amonia (1) / etanol (2). Figura 90. Diagrama xy amonia (1) / dimetil
sulfeto (2).
1 1
0.9 0.9
0.8 0.8
0.7 0.7
0.6 0.6
> 0.5 > 0.5
0.4 0.4
0.3 0.3
0.2 0.2
0.1 0.1
0 0
0 0.10.20.30.40.50.60.70.80.9 1 0 0.10.20.30.40.50.60.70.80.9 1
X X
Figura 88. Diagrama xy amonia (1) / metil-etil- Figura 91. Diagrama xy amonia (1) /

cetona (2). (Metiltio)etanotiol (2).
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1 1
0.9 0.9
0.8 0.8
0.7 0.7
0.6 0.6
> 0.5 > 0.5
04 0.4
0.3 0.3
0.2 0.2
0.1 0.1
0 0
0 0.10.20.30.40.50.60.70.80.9 1 0 0.10.20.30.40.50.60.70.80.9 1
X X
Figura 92. Diagrama xy amonia (1) / Figura 95. Diagrama xy metil mercaptana (1) /
(Metiltio)propanotiol (2). acetona (2).
1 1
0.9 0.9
0.8 0.8
0.7 0.7
0.6 0.6
> 0.5 > 0.5
04 0.4
0.3 0.3
0.2 0.2
0.1 0.1
0 0
0 0.10.20.30.40.50.60.70.80.9 1 0 0.10.20.30.40.50.60.70.80.9 1
X X
Figura 93. Diagrama xy metil mercaptana (1) / Figura 96. Diagrama xy metil mercaptana (1) /
acetaldeido (2). metanol (2).
1 1
0.9 0.9
0.8 0.8
0.7 0.7
0.6 0.6
> 0.5 > 0.5
0.4 0.4
0.3 0.3
0.2 0.2
0.1 0.1
0 0
0 0.10.20.30.40.50.60.70.80.9 1 0 0.10.20.30.40.50.60.70.80.9 1
X X
Figura 94. Diagrama xy metil mercaptana (1) / Figura 97. Diagrama xy metil mercaptana (1) /

dimetil sulfeto (2). etanol (2).
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1 1
0.9 0.9
0.8 0.8
0.7 0.7
0.6 0.6
> 0.5 > 0.5
0.4 0.4
0.3 0.3
0.2 0.2
0.1 0.1
0 0
0 0.10.20.30.40.50.60.70.809 1 0 0.10.20.30.40.50.60.70.809 1
X X
Figura 98. Diagrama xy metil mercaptana (1) / Figura 101. Diagrama xy metil mercaptana (1) /
metil-etil-cetona (2). (Metiltio)etanotiol (2).
1 1
0.9 0.9
0.8 0.8
0.7 0.7
0.6 0.6
> 0.5 > 0.5
0.4 0.4
0.3 0.3
0.2 0.2
0.1 0.1
0 0
0 0.10.20.30.40.50.60.70.80.9 1 0 0.10.20.30.40.50.60.70.80.9 1
X X
Figura 99. Diagrama xy metil mercaptana (1) / Figura 102. Diagrama xy metil mercaptana (1) /
agua (2). (Metiltio)propanotiol (2).
1 1
0.9 0.9
0.8 0.8
0.7 0.7
0.6 0.6
> 0.5 > 0.5
0.4 0.4
0.3 0.3
0.2 0.2
0.1 0.1
0 0
0 0.10.20.30.40.50.60.70.80.9 1 0 0.10.20.30.40.50.60.70.80.9 1
X X
Figura 100. Diagrama xy metil mercaptana (1) / Figura 103. Diagrama xy acetaldeido (1) / dimetil

dimetil disulfeto (2). sulfeto (2).
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1 1
0.9 0.9
0.8 0.8
0.7 0.7
0.6 0.6
> 0.5 > 0.5
04 0.4
0.3 0.3
0.2 0.2
0.1 0.1
0 0
0 0.10.20.30.40.50.60.70.80.9 1 0 0.10.20.30.40.50.60.70.80.9 1
X X
Figura 104. Diagrama xy acetaldeido (1) / acetona Figura 107. Diagrama xy acetaldeido (1) / metil-
2). etil-cetona (2).
1 1 ——
0.9 0.9
0.8 0.8
0.7 0.7
0.6 0.6
> 0.5 > 0.5
04 0.4
0.3 0.3
0.2 0.2
0.1 0.1
0 0
0 0.10.20.30.40.50.60.70.80.9 1 0 0.10.20.30.40.50.60.70.80.9 1
X X
Figura 105. Diagrama xy acetaldeido (1) / metanol Figura 108. Diagrama xy acetaldeido (1) / agua(2).
2).
1 1
0.9 0.9
0.8 0.8
0.7 0.7
0.6 0.6
> 0.5 > 0.5
0.4 0.4
0.3 0.3
0.2 0.2
0.1 0.1
0 0
0 0.10.20.30.40.50.60.70.80.9 1 0 0.10.20.30.40.50.60.70.80.9 1
X X
Figura 106. Diagrama xy acetaldeido (1) / etanol Figura 109. Diagrama xy acetaldeido (1) / dimetil

). disulfeto (2).
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1 1
0.9 0.9
0.8 0.8
0.7 0.7
0.6 0.6
> 0.5 > 0.5
0.4 0.4
0.3 0.3
0.2 0.2
0.1 0.1
0 0
0 0.10.20.30.40.50.60.70.809 1 0 0.10.20.30.40.50.60.70.809 1
X X
Figura 110. Diagrama xy acetaldeido (1) / Figura 113. Diagrama xy dimetil sulfeto (1) /
(Metiltio)etanotiol (2). metanol (2).

1 1

0.9 0.9

0.8 0.8

0.7 0.7

0.6 0.6

> 0.5 > 0.5

0.4 0.4

0.3 0.3

0.2 0.2

0.1 0.1

0 0

0 0.10.20.30.40.50.60.70.80.9 1 0 0.10.20.30.40.50.60.70.80.9 1
X X

Fi 114. Di dimetil sulfeto (1) /
Figura 111. Diagrama xy acetaldeido (1) / lura iagrama xy dimetil sulfeto (1)

- . etanol (2).
(Metiltio)propanotiol (2). @
1
1
0.9
0.9
0.8
0.8
0.7
0.7
0.6
0.6
> 0.5
> 0.5
0.4
0.4
0.3
0.3
0.2
0.2
0.1
0.1
0 0
0 0.10.20.30.40.50.60.70.809 1
0 0.10.20.30.40.50.60.70.80.9 1
X

X

Figura 115. Diagrama xy dimetil sulfeto (1) / etil-

Figura 112. Diagrama xy dimetil sulfeto (1) / metil-cetona (2)

acetona (2).
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1 1
0.9 0.9
0.8 0.8
0.7 0.7
0.6 0.6
> 0.5 > 0.5
04 0.4
0.3 0.3
0.2 0.2
0.1 0.1
0 0
0 0.10.20.30.40.50.60.70.80.9 1 0 0.10.20.30.40.50.60.70.80.9 1
X X
Figura 116. Diagrama xy dimetil sulfeto (1) / 4gua Figura 119. Diagrama xy dimetil sulfeto (1) /
2). (Metiltio)propanotiol (2).
1 1
0.9 0.9
0.8 0.8
0.7 0.7
0.6 0.6
> 0.5 > 0.5
04 0.4
0.3 0.3
0.2 0.2
0.1 0.1
0 0
0 0.10.20.30.40.50.60.70.80.9 1 0 0.10.20.30.40.50.60.70.80.9 1
X X
Figura 117. Diagrama xy dimetil sulfeto (1) / Figura 120. Diagrama xy acetona (1) / metanol (2).
dimetil disulfeto (2).
1 1
0.9 0.9
0.8 0.8
0.7 0.7
0.6 0.6
> 0.5 > 0.5
0.4 0.4
0.3 0.3
0.2 0.2
0.1 0.1
0 0
0 0.10.20.30.40.50.60.70.80.9 1 0 0.10.20.30.40.50.60.70.80.9 1
X X
Figura 118. Diagrama xy dimetil sulfeto (1) / Figura 121. Diagrama xy acetona (1) / etanol (2).

(Metiltio)etanotiol (2).
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1 1
0.9 0.9
0.8 0.8
0.7 0.7
0.6 0.6
> 0.5 > 0.5
0.4 0.4
0.3 0.3
0.2 0.2
0.1 0.1
0 0

0 0.10.20.30.40.50.60.70.809 1 0 0.10.20.30.40.50.60.70.809 1

X X
Figura 122. Diagrama xy acetona (1) / metil-etil- Figura 125. Diagrama xy acetona (1) /
cetona (2). (Metiltio)etanotiol (2).

1 1
0.9 0.9
0.8 0.8
0.7 0.7
0.6 0.6
> 0.5 > 0.5
0.4 0.4
0.3 0.3
0.2 0.2
0.1 0.1
0 0

0 0.10.20.30.40.50.60.70.80.9 1 0 0.10.20.30.40.50.60.70.80.9 1

X X
Figura 123. Diagrama xy acetona (1) / dgua (2). Figura 126. Diagrama xy acetona (1) /
(Metiltio)propanotiol (2).
1

0.9 1
0.8 0.9
0.7 0.8
0.6 0.7
> 0.5 0.6
0.4 > 0.5
0.3 0.4
0.2 0.3
0.1 0.2
0 0.1
0 0.10.20.30.40.50.60.70.80.9 1 0

0 0.10.20.30.40.50.60.70.809 1
X

X

Figura 124. Diagrama xy acetona (1) / dimetil
disulfeto (2). Figura 127. Diagrama xy metanol (1) / etanol.
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1 1
0.9 0.9
0.8 0.8
0.7 0.7
0.6 0.6
> 0.5 > 0.5
04 0.4
0.3 0.3
0.2 0.2
0.1 0.1
0 0
0 0.10.20.30.40.50.60.70.80.9 1 0 0.10.20.30.40.50.60.70.80.9 1
X X
Figura 128. Diagrama xy metanol (1) / metil-etil- Figura 131. Diagrama xy metanol (1) /
cetona (2). (Metiltio)etanotiol (2).
1 1 ——
0.9 0.9
0.8 0.8
0.7 0.7
0.6 0.6
> 0.5 > 0.5
04 0.4
0.3 0.3
0.2 0.2
0.1 0.1
0 0
0 0.10.20.30.40.50.60.70.80.9 1 0 0.10.20.30.40.50.60.70.80.9 1
X X
Figura 129. Diagrama xy metanol (1) / agua (2). Figura 132. Diagrama xy metanol (1) /
(Metiltio)propanotiol (2).
1 1
0.9 0.9
0.8 0.8
0.7 0.7
0.6 0.6
> 0.5 > 0.5
0.4 0.4
0.3 0.3
0.2 0.2
0.1 0.1
0 0
0 0.10.20.30.40.50.60.70.80.9 1 0 0.10.20.30.40.50.60.70.80.9 1
X X
Figura 130. Diagrama xy metanol (1) / dimetil Figura 133. Diagrama xy ethanol (1) / metil-etil-

disulfeto (2). cetona (2).
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Figura 134. Diagrama xy ethanol (1) / 4gua (2). Figura 137. Diagrama xy ethanol (1) /
(Metiltio)propanotiol (2).
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Figura 135. Diagrama xy ethanol (1) / dimetil Figura 138. Diagrama xy metil-etil-cetona (1) /
disulfeto (2). agua (2).
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Figura 136. Diagrama xy ethanol (1) / Figura 139. Diagrama xy metil-etil-cetona (1) /

(Metiltio)etanotiol (2). dimetil disulfeto (2).
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Figura 140. Diagrama xy metil-etil-cetona (1) / Figura 143. Diagrama xy agua (1) /
(Metiltio)etanotiol (2). (Metiltio)etanotiol (2).
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Figura 141. Diagrama xy metil-etil-cetona (1) / Figura 144. Diagrama xy agua (1) /
((Metiltio)propanotiol (2). (Metiltio)propanotiol (2).
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Figura 142. Diagrama xy agua (1) / dimetil Figura 145. Diagrama xy dimetil disufleto (1) /

disulfeto (2). (Metiltio)etanotiol (2).
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Figura 146. Diagrama xy dimetil disufleto (1) /
(Metiltio)propanotiol (2).
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Figura 147. Diagrama xy (Metiltio)etanotiol (1) /
(Metiltio)propanotiol (2).
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APENDICE C. Simulagdes da purificacdo de metanol celulosico — Coluna 01
Eficiéncia de purifizacio 96.50% 97.50% 98.50% 99.00% 99.50% 96.50% 97.50% 98.50% 99.00% 99.50% 96.50% 97.50% 98.50% 99.00% 99.50%
Perda de produto de interesse 5% 5% 5% 5% 5% 3% 3% 3% 3% 3% 1% 1% 1% 1% 1%
Consideragdes
Eficiéncia de prato 75% 75% 75% 75% 75% 75% 75% 75% 75% 75% 75% 75% 75% 75% 75%
Espacamento de prato(cm) 45.72 45.72 45.72 45.72 45.72 45.72 45.72 45.72 45.72 45.72 45.72 45.72 45.72 45.72 45.72
Indice M&S 1473 1473 1473 1473 1473 1473 1473 1473 1473 1473 1473 1473 1473 1473 1473
Custo de Vapor ($/1) 15.37 15.37 15.37 15.37 15.37 15.37 15.37 15.37 15.37 15.37 15.37 15.37 15.37 15.37 15.37
Custo Agua (/1) 0.0148 0.0148 0.0148 0.0148 0.0148 0.0148 0.0148 0.0148 0.0148 0.0148 0.0148 0.0148 0.0148 0.0148 0.0148
Enthalpia (MJ/hr) 1972 1972 1972 1972 1972 1972 1972 1972 1972 1972 1972 1972 1972 1972 1972
Enthalpia (MJ/hr) 62.6 62.6 62.6 62.6 62.6 62.6 62.6 62.6 62.6 62.6 62.6 62.6 62.6 62.6 62.6
Dados simulador
Niimero de Pratos 5 8 11 13 20 6 9 13 15 22 7 11 16 18 27
Prato de Carga 2 4 5 5 5 3 5 6 6 7 4 7 9 9 7
Razao de Refluxo 0.84 2.49 4.12 5.05 5.90 1.53 3.47 5.06 6.13 7.34 3.03 5.17 6.79 8.08 9.70
Condenser (MW) 0.04 0.13 0.24 0.31 0.38 0.05 0.14 0.24 -0.32 0.40 0.07 0.16 0.26 0.34 0.43
Reboiler (MW) 0.20 0.29 0.41 0.49 0.56 0.20 0.30 0.41 0.49 0.58 0.21 0.31 0.42 0.50 0.60
Diametro Teorico(cm) 3322 40.53 48.76 51.20 56.69 33.52 41.14 48.15 52.73 57.3024 34.44 42.06 48.76 53.03 55.16
Diametro Real (cm) 76.20 76.20 76.20 76.20 76.20 76.20 76.20 76.20 76.20 76.2 76.20 76.20 76.20 76.20 76.20
Parametros calculados
Altura da Coluna (m) 2.74 4.26 5.79 6.70 10.6 3.04 4.87 6.70 7.92 11.58 3.65 5.79 8.53 9.44 14.32
Relation 3 6 8 9 14 4 [3 9 10 15 5 8 11 12 19
Reboiler (MJ/h) 709 1053 1486 1755 2028 717 1083 1488 1762 2081 763 1132 1523 1809 2177
Condenser (MJ/h) 138 450 849 1101 1351 183 510 879 1136 1433 259 587 940 1210 1551
Consumo de utilidades
Vapor (t/h) 0.4 0.5 0.8 0.890 1.0 0.4 0.5 0.8 0.9 1.1 0.4 0.6 0.8 0.9 1.1
Agua (t/h) 2 7 14 18 22 3 8 14 18 23 4 9 15 19 25
Custo capital anual
Coluna $8,332 $12,250 $15,905 $18,240 $25,968 $9,676 $13,492 $18,240 $20,511 $28,079 $10,979 $15,905 $21,626 $23,818 $33,213
Pratos $1,666 $2,450 $3,181 $3,648 $5,194 $1,935 $2,698 $3,648 $4,102 $5,616 $2,196 $3,181 $4,325 $4,764 $6,643
Condensador $4,763 $10,274 $15,522 $18,382 $20,994 $5,734 $11,149 $15,873 $18,751 $21,807 $7,182 $12,210 $16,587 $19,541 $22,962
Refervedor $7,571 $9,788 $12,245 $13,644 $14,988 $7,627 $9,967 $12,257 $13,676 $15,242 $7,940 $10,257 $12,443 $13,915 $15,692
Somatéria $22,332 $34,761 $46,853 $53,913 $67,144 $24,971 $37,306 $50,017 $57,039 $70,744 $28,297 $41,553 $54,980 $62,038 $78,510
Custo de utilidades
Vapor/h $5.53 $8.21 $11.58 $13.68 $15.81 $5.59 $8.44 $11.60 $13.73 $16.22 $5.95 $8.82 $11.87 $14.10 $16.96
agua/h $0.03 $0.11 $0.20 $0.26 $0.32 $0.04 $0.12 $0.21 $0.27 $0.34 $0.06 $0.14 $0.22 $0.29 $0.37
Custos totais
Capital Anual ~ $105,852 $164,769 $222,084 $255,549 $318,261 $118,365 $176,830 $237,082 $270,366 $335,326 $134,127 $196,961 $260,607 $294,062 $372,136
Utilidade Anual $45,320 $67,750 $96,044 $113,616 $131,446 $45,920 $69,760 $96,236 $114,083 $134,975 $48,977 $73,014 $98,570 $117,261 $141,251
Somatéria Anual _ $151,172 $232,519 $318,128 $369,165 $449,707 $164,285 $246,590 $333,318 $384,449 $470,301 $183,105 $269.,975 $359,177 $411,323 $513,387
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APENDICE D. Simulagdes da purificacdo de metanol celulésico — Coluna 02
Eficiéncia de purifizacio 96.50% 97.50% 98.50% 99.00% 99.50% 96.50% 97.50% 98.50% 99.00% 99.50% 96.50% 97.50% 98.50% 99.00% 99.50%
Perda de produto de interesse 5% 5% 5% 5% 5% 3% 3% 3% 3% 3% 1% 1% 1% 1% 1%
Consideragdes
Eficiéncia de prato 75% 75% 75% 75% 75% 75% 75% 75% 75% 75% 75% 75% 75% 75% 75%
Espacamento de prato(cm) 45.72 45.72 45.72 45.72 45.72 45.72 45.72 45.72 45.72 45.72 45.72 45.72 45.72 45.72 45.72
Indice M&S 1473 1473 1473 1473 1473 1473 1473 1473 1473 1473 1473 1473 1473 1473 1473
Custo de Vapor ($/1) 15.37 15.37 15.37 15.37 15.37 15.37 15.37 15.37 15.37 15.37 15.37 15.37 15.37 15.37 15.37
Custo Agua (/1) 0.0148 0.0148 0.0148 0.0148 0.0148 0.0148 0.0148 0.0148 0.0148 0.0148 0.0148 0.0148 0.0148 0.0148 0.0148
Enthalpia (MJ/hr) 1972 1972 1972 1972 1972 1972 1972 1972 1972 1972 1972 1972 1972 1972 1972
Enthalpia (MJ/hr) 62.6 62.6 62.6 62.6 62.6 62.6 62.6 62.6 62.6 62.6 62.6 62.6 62.6 62.6 62.6
Dados simulador
Niimero de Pratos 12 14 16 17 20 13 15 17 18 21 14 16 18 19 22
Prato de Carga 8 10 11 13 16 8 10 12 13 16 8 10 12 14 16
Razao de Refluxo 0.76 0.84 0.95 1.03 1.11 0.75 0.82 0.93 1.02 1.10 0.76 0.83 0.94 1.03 1.14
Condenser (MW) 0.77 0.79 0.83 0.85 0.88 0.79 -0.80 0.83 0.86 -0.89 -0.80 -0.82 -0.85 -0.88 -0.92
Reboiler (MW) 0.77 0.79 0.83 0.85 0.88 0.79 0.80 0.84 0.86 0.89 0.81 0.82 0.86 0.89 0.93
Diametro Teorico(cm) 67.01 68.88 71.62 73.76 75.59 67.36 69.18 71.93 74.06 76.20 68.27 70.10 72.84 75.28 77.72
Diametro Real (cm) 76.20 76.2 76.20 76.20 76.20 76.20 76.20 76.20 76.20 76.20 76.20 76.20 76.20 76.20 91.44
Parametros calculados
Altura da Coluna (m) 6.40 7.31 8.53 8.83 10.6 6.70 7.92 8.83 9.44 10.97 7.31 8.53 9.44 10.05 11.58
Relation 8 10 11 12 14 9 10 12 12 14 10 11 12 13 13
Reboiler (MJ/h) 2795 2849 2974 3062 3158 2837 2896 3008 3113 3212 2910 2970 3084 3197 3347
Condenser (MJ/h) 2794 2847 2971 3058 3153 2830 2887 2999 3103 3201 2895 2954 3067 3180 3329
Consumo de utilidades
Vapor (t/h) 1.4 14 1.5 1.6 1.6 1.4 1.5 1.5 1.6 1.6 1.5 1.5 1.6 1.6 1.7
Agua (t/h) 45 45 47 49 50 45 46 48 50 51 46 47 49 51 53
Custo capital anual
Coluna $17,081 $19,383 $21,626 $22,728 $25,968 $18,240 $20,511 $22,728 $23,818 $27,028 $19,383 $21,626 $23,818 $24,898 $34,102
Pratos $3,416 $3,877 $4,325 $4,546 $5,194 $3,648 $4,102 $4,546 $4,764 $5,406 $3,877 $4,325 $4,764 $4,980 $6,820
Condensador $33,661 $34,079 $35,035 $35,700 $36,416 $33,944 $34,391 $35,248 $36,043 $36,776 $34,452 $34,904 $35,770 $36,620 $37,724
Refervedor $18,460 $18,693 $19,222 $19,588 $19,987 $18,641 $18,891 $19,364 $19,801 $20,209 $18,953 $19,204 $19,682 $20,148 $20,757
Somatéria $72,618 $76,032 $80,208 $82,561 $87,565 $74,474 $77,895 $81,886 $84,426 $89,418 $76,604 $80,059 $84,033 $86,646 $99,403
Custo de utilidades
Vapor/h $21.78 $22.21 $23.18 $23.86 $24.62 $22.11 $22.57 $23.44 $24.26 $25.04 $22.68 $23.15 $24.04 $24.92 $26.09
agua/h $0.66 $0.67 $0.70 $0.72 $0.75 $0.67 $0.68 $0.71 $0.73 $0.76 $0.68 $0.70 $0.73 $0.75 $0.79
Custos totais
Capital Anual ~ $344,210 $360,390 $380,188 $391,340 $415,057 $353,005 $369,222 $388,139 $400,179 $423,841 $363,389 $379,480 $398,318 $410,702 $471,172
Utilidade Anual ~ $182,903 $186,471 $194,646 $200,372 $206,689 $185,666 $189,494 $196,848 $203,724 $210,216 $190,442 $194,342 $201,824 $209,236 $219,033
Somatéria Anual _ $527,113 $546,861 $574,834 $591,712 $621,746 $538,671 $558,716 $584,987 $603,903 $634,057 $553,831 $573,822 $600,142 $619,938 $690,205
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APENDICE E.  Modelo de unidade de evaporacio de licor negro (WinGEMS®) acoplada a unidade de purificacio de metanol celulésico (Aspen Plus®)

[
. I )
Efeito 1B | Efeito 1C

i

Yy

Efeito 1A Efeito 1D

Legenda das correntes

/]
Dy Efeito 2AB
AN

— = igua

— = Lioor Negro

i
;

——— = Condensado C

——————— = Condensado

b

il
Condensado A ,F[
Condensado B

————# Metandl celulésico

Cinzas

Caldeira de recuperacéo Turbinas

Tl o, R
: Al

Tratamento de condensado

] il—J N Z contaminado
=
Caldeira de biomassa F‘HHHHJW A
el

—






