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RESUMO

Este trabalho compreende o estudo da integragéo de uma unidade de converséo de
material lignocelulésico a uma unidade ja existente de producdo de polpa de

celulose.

Durante a etapa de recuperacao dos reagentes utilizados na digestao da celulose, o
licor negro é queimado na caldeira de recuperacdo. Os reagentes sédo recuperados
na corrente de fundido e geram uma grande quantidade de vapor para o processo, a
partir da queima dos organicos nele contidos. A oportunidade nessa etapa esta no
fato da quantidade de vapor gerado ser maior que a quantidade necessaria na
planta. Assim, parte dos organicos do licor negro, mais especificamente parte da
lignina contida nele, pode ser retirada do processo, no lugar de ser queimada, para a

utilizacdo como matéria-prima em uma biorrefinaria.

A lignina pode ser extraida por meio de precipitacdo acida com a utilizacdo de CO,
da propria unidade industrial. Em seguida ela é filtrada e lavada com agua e acido

sulfarico.

No estudo realizado, balancos de massa e energia foram calculados para a
avaliacdo da quantidade de lignina a ser extraida, sem afetar a demanda de vapor
na planta. Foi possivel extrair uma quantidade de lignina seca de lignina seca de
24,60 t/dia e ainda obter um excesso de vapor na planta de 165,43 t/dia.

O conceito de biorrefinaria oferece as indastrias de produtos florestais uma
oportunidade de aumentar as receitas e melhorar o desempenho ambiental. Ela
permite a manufatura de quimicos de alto valor agregado, combustiveis e energia,
além dos produtos convencionais de uma indastria de papel. Possibilita, também, a

oferta de matéria-prima a industria quimica, no lugar das fontes fosseis tradicionais.

Palavras chave: biorrefinaria integrada, lignina Kraft, precipitacdo acida
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1. INTRODUCAO

A industria de celulose e papel vem sofrendo alta presséo, pois vem se configurando
como uma alternativa menos rentavel se comparado a antigamente, devido a fatores
como: intensa competicdo no mercado; desenvolvimento tecnolégico, com producao
de espécies de arvores com taxa de crescimento rapida; a continua reducdo de
demanda por papéis de impresséo e pasta celuldsica; e 0 elevado custo da energia.
Além disso, a reducdo da disponibilidade de recursos fésseis e seu alto custo tornam
interessantes alternativas a eles, ja que, atualmente, estes recursos sao a principal

matéria-prima para industrias quimicas (Marinova et al., 2009).

O conceito de biorrefinaria integrada florestal (BRIF) oferece as indlstrias de
produtos florestais uma oportunidade de aumentar as receitas e melhorar o
desempenho ambiental. Ela permite a manufatura de quimicos de alto valor
agregado, combustiveis e energia, além dos produtos convencionais de uma
indastria de papel. Possibilita, também, a oferta de matéria-prima a industria
quimica, no lugar das fontes fésseis tradicionais (Marinova et al., 2009).

A oferta de biomassa vinda de residuos florestais e da agricultura é grande, porém o
uso desses residuos para biorrefino € menos atraente, pois 0s gastos com
recolhimento e transporte de matéria-prima ndo tornariam o0 processo viavel,
atualmente. Nesse contexto, a integracdo de uma biorrefinaria em uma planta de
papel e celulose ja existente € uma alternativa interessante, ja que ndo haveria custo
com transporte e recolhimento de biomassa, que € gerada pelo préprio processo de

producao de pasta de celulose (Huang et al., 2010).

1.1 BIORREFINARIAS: PANORAMA GERAL

Nesta secéo, pretende-se apresentar os aspectos gerais de biorrefinaria, ndo se

atendo somente as biorrefinarias aplicaveis ao processo de producéo de celulose e

papel.
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1.1.1 Biorrefinaria: conceito

Uma biorrefinaria integrada florestal consiste na incorporacdo de uma unidade de
conversdo de material lignocelulésico a uma unidade pré-existente de producédo de
fibras celulosicas. O modelo de biorrefinaria é similar ao modelo de uma refinaria de
petréleo, mas contrastando com esta, a biorrefinaria utiliza fontes renovaveis como
matéria-prima (Marinova et al., 2009). A vantagem € a possibilidade de utilizacdo da
infraestrutura pré-existente, como laboratérios, unidades de processamentos
industriais, agua e energia, mao-de-obra e contratos com fornecedores e clientes.
(Moshkelani et al., 2013)

A Figura 1 mostra um esquema da dinamica de uma biorrefinaria. Uma sequéncia
geral, da matéria-prima até o produto final, inclui sete estagios: Biomassa »
precursores » plataformas » building blocks » quimicos secundarios » intermediarios

» produtos/usos. (Gravitis et al., 2013)

Biomass | | Precursors || Platforms m m Intermediates Prﬂ‘:f
[:| Sy Eer | 4 Fueladdsves|
Corbuhydies il I ] Solverts } industal |

TR L CIICN s e
| S Gleerol = o | Totes ]
A - - Lactic acid Dilactid

3| P Crncose N\ cece If Emuisifers | | Safe Food Supply
! .-:? - Xyloss Propionic Acrylate
RET ey _\ = [ |

LAY "-,
o=
Lipids, O1 [
¢ o \
o Y || maties
Protein Ky,

-_5

|

direct
Polymers Polysaccharides

Figura 1: Sequéncia geral, da matéria-prima até o produto final de uma biorrefinaria (Gravitis et
al., 2013)
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As biorrefinarias séo classificadas com base nos seus componentes de sistema, a
saber: plataformas, produtos, matérias-primas e processos de conversao.
Plataformas referem-se a intermediérios conectando sistemas de biorrefinarias e
seus processos. Quanto maior o numero de plataformas, mais complexo é o
sistema. Temos como exemplo agucares C5/C6, syngas, e biogas. Produtos séo
tanto produtos bioenergéticos como bioetanol e biodiesel, como produtos materiais,
como quimicos. Matérias-primas podem vir de culturas energéticas agricolas (cana-
de-acucar, milho), residuos agricolas, residuos florestais, e residuos industriais
(palha, casca da madeira, 6leos alimentares usados, licor negro da industria de
papel, etc.). Atualmente, quatro grupos de processos de conversdo majoritarios
estdo envolvidos nos sistemas de biorrefinaria: o bioquimico (fermentacdo); o
termoquimico (pirdlise); o quimico (esterificacdo); e o mecanico (reducdo de
tamanho). (Ghatak, 2011)

1.1.2 Matéria-prima

As candidatas a matérias-primas para uma biorrefinaria devem ter muitas das
caracteristicas favoraveis do petréleo, se ndo todas. Um dos maiores beneficios do
petréleo como matéria-prima de refino € o fato de que ele ndo tem nenhuma
utilidade além de ser refinado. A biomassa, no entanto, pode ser usada para outros
propasitos, podendo gerar um conflito de interesses. Por ser um material renovavel,
a biomassa apresenta vantagens sustentaveis, mas a sua producdo esta
condicionada a capacidade produtiva primaria da biosfera. Para ser uma alternativa
viavel as refinarias de petréleo, as biorrefinarias devem possuir um suprimento de
matéria-prima confiavel por toda a sua vida util, que pode ser de 10-30 anos ou
mais. A matéria-prima representa de 40-60% dos custos operacionais em uma
biorrefinaria tipica. A escolha da matéria-prima a ser utilizada em uma biorrefinaria
depende de varios fatores como condicbes climaticas, localizacdo, questbes
socioeconémicas e politicas governamentais (Ghatak, 2011). Uma opcéo
interessante é a localizacdo de biorrefinarias proximas a sua matéria-prima, o que

eliminaria custos de transporte. Se a matéria-prima € uma corrente de rejeito vinda
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de um processo ja existente, 0 seu custo sera proximo a zero. No caso particular de
uma fabrica de celulose Kraft, praticamente metade da matéria-prima que entra &
incinerada para gerar vapor. No entanto, existem oportunidades mais atraentes para
esses 0s rejeitos gerados no processo. (Towers et al.,, 2007). Como a forga motriz
para o estabelecimento de uma biorrefinaria € a sustentabilidade, os suprimentos de
matéria-prima devem estar conforme seus parametros. Uma biorrefinaria seria mais
sustentavel se tivesse um portfélio diversificado de matérias-primas, diminuindo as

incertezas de suprimento. (Ghatak, 2011)

Os chamados biocombustiveis de primeira geracdo provém de culturas dedicadas
tradicionalmente utilizadas como alimento. Na América do Norte, o milho € uma das
principais matérias-primas para producdo de bioetanol, e a soja, a principal fonte
para producdo de biodiesel. No Brasil temos a cana-de-acucar para producao de
bioetanol. Na China, 80% do etanol combustivel produzido vem do milho. Na india,
produz-se bioetanol principalmente do melaco que sobra da producdo de acucar.
(Ghatak, 2011).

Residuos agricolas, por sua vez, apresentam a vantagem de nao serem
competitivos com a producdo de alimentos. Eles constituem uma importante
categoria de potenciais matérias-primas para biorrefinarias. Estes materiais
lignocelulésicos tem trés constituintes bésicos: celulose, hemicelulose e lignina,
podendo ser transformados em uma multiplicidade de produtos. Uma composicao
tipica de residuos agricolas é 40-50% de celulose, 25-35% de hemicelulose e 15-
20% de lignina. A sua disponibilidade e custo baixo torna o uso de residuos
agricolas uma alternativa atrativa. Em escala mundial, a disponibilidade de residuos
agricolas esta avaliada em 10'°Mt, correspondendo a uma quantidade energética de
45EJ. (Ghatak, 2011)

A biomassa de madeira também é uma importante fonte de matéria-prima para
biorrefinarias. Esses materiais lignocelulésicos tem uma composicao similar a
residuos agricolas, mas geralmente com maior teor de lignina. Biomassa derivada
de madeira florestal € menos sensivel a alteragbes sazonais do que residuos
agricolas. Mas a sustentabilidade econdmica e ambiental é largamente dependente

do local e tipo de floresta. Paises da América do Norte e norteda Europa ja possuem
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industrias florestais estabelecidas que podemser expandidas para biorrefinarias.
Normalmente os custos de transporte para biomassa florestal s&do menores do que

para residuos agricolas. (Ghatak, 2011)

Existe ainda a possibilidade de se estabelecer biorrefinarias que utilizam biomassa
aguatica, com a principal vantagem de que ela ndo compete com commodities
agricolas. Comparativamente, para uma mesma quantidade de producdo de
biomassa, algas ocupam menos espaco para seu crescimento do que biomassa
terrestre, além de poderem crescer em condicbes brandas, oferecendo uma
eficiéncia energética (solar) muito maior do que plantas terrestres. (Ghatak, 2011)

A Tabela 1 a seguir resume as matérias-primas atraentes para uma biorrefinaria.

Tabela 1 — Matérias-primas em biorrefinarias (Ghatak, 2011)

Biorefinery feedstocks.

Feedstock Remarks

Dedicated crops il crops Soybean « Possible alternative use as human feed or animal fodder

Sunflower « Pressure on arable land
Rape « Availability dependent on priorities of farming communities
Palm
Jatropha

Sugar crops Sugarcane
Beet

Starch crops Corn
Potato
Wheat
Cassava
Sorghum

Woody plantations Hardwoods
Softwoods

Grasses & herbs Switch grass
Alfalfa

Residues/wastes Lignocellulosic Black liquor « Availability and characteristics depend on

Paper mill waste sludge ) Choice of technology
Timberhouse waste (7 Scale of operation
Saw mill waste ¢ Administrative policies
Wheat straw
Rice straw
Bagasse

Oils and fats Fat from slaughterhouse
Waste cooking oils

Others Slaughterhouse trimmings and bones
Vegetables and fruit processing wastes
Pith
Poultry litter
Animal farm wastes
Molasses
Municipal wastes
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1.1.3 Tipos de processos em uma biorrefinaria

Os processos de biorrefinaria podem ser termoquimicos, bioquimicos, quimicos ou
uma combinacdo destes. O entendimento do potencial de utilizacdo de qualquer
biomassa requer, na maioria das vezes, um conjunto complexo de operagfes. Além
das etapas de transformacfes quimicas, uma grande gama de processos fisicos
estdo envolvidos no pré-tratamento da matéria-prima e também nas etapas de

separacao dos produtos intermediarios. (Ghatak, 2011)

A rota biogquimica lida com conversdes quimicas e biologicas de acucares derivados
da fracéo de carboidratos da biomassa para produzir percursores moleculares que
poderdo ser convertidos em quimicos ou materiais de alto valor agregado.
Processos de transformacéo de acucar para etanol, valorizacdo da lignina e extracao
de esterdis de vegetais sdo exemplos de rotas bioquimicas. Na rota termoquimica, a
biomassa € transformada em quimicos intermediarios liquidos ou gasosos que
podem ser transformados em calor, energia, combustiveis para transporte ou
quimicos commodities (Marinova et al., 2009). Gaseificacdo de biomassa,
gaseificacdo de licor negro, pirélise da biomassa ou liquefacdo sdo exemplos de
rotas termoquimicas. (Mendes et al., 2009). Para a obtencdo de produtos
secundarios de maior valor agregado, utilizam-se rotas de conversao quimica,
térmica ou biol6gica em série ou em paralelo com as etapas de processamento pré-

existentes.

A gaseificacdo de biomassa é uma opc¢ao promissora. Ela pode gerar intermediarios
gue posteriormente podem ser transformados em produtos de valor agregado, tanto
como produtos energéticos quanto como biomateriais. A gaseificacdo de biomassa
em cogeracao pode gerar simultaneamente biocombustiveis liquidos, eletricidade e
calor, sendo possivel uma eficiéncia de conversdo energética maior do que
processos baseados na combustdo. A lignina, disponivel principalmente no licor
negro de fabricas de celulose e papel, € um candidato com potencial para
gaseificacdo e processamento posterior, se a sua purificacdo e valorizacdo nao é
uma alternativa imediata no horizonte de negdcios. A producdo meédia anual de licor

negro no mundo é de aproximadamente 500 milhdes de toneladas, das quais
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estima-se 50 milhBes de toneladas de lignina disponivel. Além disso, a lignina &
muito  valiosa como matéria-prima para a producdo de quimicos
especiais. Aplicando medidas de economia de energia em fabricas de celulose e
papel, é possivel separar uma parte do licor negro (usado para geracdo de energia)
para recuperacao da lignina. Isso requer o isolamento da lignina do licor negro. No
momento, 0 processo mais utilizado para separacao € a precipitacdo acida. Técnicas
associadas a utilizacdo de membranas mostram um pequeno sucesso, mas ainda
ndo apresentam um bom custo-beneficio e também possuem problemas
operacionais. A eletrélise também tem se mostrado uma alternativa de remocéao
parcial da lignina do licor negro. Uma tecnologia melhorada para isolamento da
lignina do licor negro e avangos na quimica industrial na tecnologia quimica para
extrair produtos de alto valor da lignina podem transformar as biorrefinarias florestais

em alternativas altamente rentaveis. (Ghatak, 2011)

Dos processos bioquimicos, a fermentacdo de acuUcares para bioetanol é um
processo bastante conhecido. Tanto amido quanto celulose podem ser convertidos
em acUcares fermentaveis por hidrolise enzimatica. A conversdo bioquimica de
celulose em bioetanol envolve uma etapa inicial de despolimerizacdo enzimatica da
celulose em mondmeros de glicose seguida pela usual fermentacéo. A fermentacéo
de hemicelulose e celulose é mais dificil que a fermentacdo do amido. Essa etapa é
geralmente confrontada por uma série de dificuldades levando a uma multiplicidade
de parametros. A fermentacdo do hidrolisado resultante também é dificil devido a
presenca de acUcares misturados e substancias inibitérias. A dificuldade de
degradacéo biologica da lignocelulose € um desafio tecnoldgico a ser superado para
aplicacao em larga escala deste tipo de processo. Além disso, a fermentacéo em si é
um processo bastante ineficiente, necessitando de uma quantidade significativa de
substrato/reagente para energia, crescimento e producdo de outros produtos das
células. Outro bioprocesso importante no contexto de biorrefinarias € a digestéao
anaerodbica. Este pode ser um importante processo de geragdo de biogas a partir da
vinhaca resultante da producéo de etanol. A digestdo anaerobica também é viavel
para efluentes contendo lignina e correntes de processo, e também para outros

residuos biomassicos. (Ghatak, 2011)
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Além dos processos termoquimicos e bioquimicos, existe um namero de etapas de
processos quimicos que podem estar envolvidos em um processo de biorrefinaria.
Elas podem ser etapas de pré-tratamento ou modifica¢cdes nas correntes de saida. A
hidrolise acida é importante para conversdo de hemicelulose, e até mesmo celulose,
em mondmeros de acUcar. (Ghatak, 2011). A hemicelulose € composta de uma
qguantidade significativa de pentoses, que ndo sdo tdo prontamente fermentadas
como hexoses, por isso, requer rotas de conversao nado-tradicionais. A extracdo de
hemicelulose pode resultar em uma carga térmica reduzida indo para a caldeira de
recuperacdo o que pode obrigar a fabrica reduzir o uso de vapor ou a aumentar a
producdo de vapor de outras caldeiras da fabrica, aumentando os custos . Isso
poderia ser compensado reduzindo-se o consumo de quimicos e de causticantes.
(Towers et al., 2007). Em condi¢Bes controladas, um tratamento acido brando das
lignoceluloseshidrolizam a fracdo de hemicelulose, especialmente a xilana para
xilose, com as porcdes de celulose e lignina permanecendo intactas. A hidrélise de
celulose para acUcares constituintes requer condicbes &cidas fortes. Outra
transformacdo quimica importante € a sintese catalitica de Fischer-Tropsch de
hidrocarbonetos liquidos a partir do syngas (Ghatak, 2011).

Quando o produto almejado ja se encontra presente na fabrica, sdo utilizados
processos de separacdo. Um exemplo é a destilacdo de condensados contaminados

para separacdo do metanol. (Towers et al., 2007)

Para a escolha de uma tecnologia sdo levados em conta fatores como custo de
equipamentos, manutencédo, operacgao, rendimento do produto, escala de producéo,
infraestrutura necesséria, subprodudos e rejeitos gerados. As fabricas de papel e
celulose oferecem uma infraestrutura boa em termos de disponibilidade de vapor,
transporte, tratamento de efluentes, além da propria matéria-prima vinda dos rejeitos
do processo. Essas caracteristicas favorecem a integracdo de uma biorrefinaria em

uma planta de celulose. (Towers et al., 2007)

Na Tabela 2 a seguir, podem ser encontradas opcdes de tecnologias a serem

utilizadas em uma biorrefinaria.
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Tabela 2 — Opcdes de tecnologias principais utilizadas em biorrefinarias (Towers et al., 2007)

Separation Thermochemical Chemical and Bioclogical
Distillation Gasification Hemicellulose extraction & conversion
Membrane Pyrolysis Cellulose hydrolysis & conversion
Filtration Hydrothermal Esterification of tall cil and fatty acids
Solvent exiraction Anaerobic digestion

Resin exchange

Além das técnicas convencionais, existem outros processos interessantes para
futuras Dbiorrefinarias, como por exemplo, o pré-tratamento por Steam
Explosion (SEA) e o sistema consolidado de bioprocessamento (CBP -

Consolidated Bioprocessing). (Gravitis et al., 2013).

O SEA facilita a separacao fisica da biomassa lignocelulésica em uma Unica agéo. A
técnica consiste em tratar a biomassa (material florestal, residuos agricolas ou
florestais, etc.) com vapor saturado, usualmente a pressbes acima de 40 atm. O
tempo de tratamento varia entre alguns segundos a minutos. Apés o tratamento, a
biomassa é despressurizada em um curto espaco de tempo (explosdo) para a
pressdo ambiente.Os dois processos quimicos e fisicos mais importantes no
tratamento SEA sdo a formacdo de moléculas acidas a partir de grupos funcionais
que se separam agindo como catalisadores da hidrélise do material tratado (auto-
hidrolise); e o desfiboramento da madeira ou de outro tipo de biomassa como
resultado da explosdo do material pela diferenca de pressdo nos tecidos e na
atmosfera circundante apés a despressurizacdo abrupta no final do tratamento SEA.
Como o material lignoceluldsico, em condi¢cdes de steam explosion, pode dispor de
maneira auto-suficiente transformacfes quimica e fisicas, ambos 0s processos
(hidrolise e desfibramento) sdo alcancados sem a adicdo de nenhum outro
componente, além do vapor, se 0 processo continuar com hidrolise a quente. O
fracionamento adicional dos produtos derivados da biomassa apds o tratamento

SEA é mais simples. (Gravitis et al., 2013)

No sistema consolidado de bioprocessamento (CBP - ConsolidatedBioprocessing), a

producéo de celulose, hidrélise de substrato e fermentagéo sdo feitos em uma Unica
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etapa por microorganismosceluloliticos. A CBP oferece potencial para diminuir os
custos de producao de biocombustiveis devido a um processamento mais simples
da matéria-prima, insumos energéticos mais baixos, e eficiéncias de conversédo mais
altas comparando com processos separados de hidrolise e fermentacdo, sendo uma
meta economicamente atrativa para a producdo de biocombustives de terceira

geracao. (Gravitis et al., 2013).

1.1.4 Produtos

Os produtos que podem ser obtidos a partir de biorrefinarias se dividem em duas
categorias: produtos energéticos e biomateriais. Os principais exemplos de produtos
energéticos provenientes de biorrefinarias sdo o etanol e o biodiesel, ambos
importantes para 0 setor de transportes. As biorrefinarias também podem
proporcionar uma gama de quimicos como adesivos, componentes de limpeza,
detergentes, fluidos dielétricos, corantes, fluidos hidraulicos, tintas, lubrificantes,
materiais para embalagem, revestimentos, enchimentos de plastico, polimeros,

solventes e adsorventes. (Ghatak, 2011)

A Tabela 3 apresenta um resumo dos principais produtos que podem ser obtidos em

uma biorrefinaria.

Tabela 3 — Produtos de uma biorrefinaria (Ghatak, 2011)

Biorefinery products.

Biorefinery products Remarks

Energy products Biochemical Methanol « Alcohols and heat are traditional products from biomass
Ethanol o Biomass derived energy often suited to decentralized applications
Higher alcohols  Electricity from waste biomass may be economically competitive with that from fossils
Biogas o Products like DME, FT diesel, SNG, and hydrogen still to find wide acceptance
Chemical Biodiesel
DME
FT diesel
Biocrude
Thermochemical Heat
Electricity
Syngas
SNG
Hydrogen
Methane

Biomaterials Cellulose based Paper and paperboard « Cellulose based products have well established markets
Rayon « Development and utilization of lignin based products outside of energy realm is still not
so widespread

Cellophane
Adsorbents

Hemicellulose based Furfural

Lignin based Adhesives
Dispersants
Emulsifiers
Adsorbents
Vanillin
Soil conditioners

Miscellaneous Particle board
Carbon products
Animal feed
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1.2 BIORREFINARIAS LIGNOCELULOSICAS

No presente trabalho, sera tratada a integracdo de uma unidade de biorrefinaria em
um processo pré-existente de producdo de celulose Kraft. O tipo de biorrefinaria
escolhido serd apresentado com mais detalhes no capitulo 3. Nesta secdo,
pretende-se apresentar as principais caracteristicas de biorrefinarias aplicaveis ao

processo de producéao de celulose Kraft.

1.2.1 Oportunidades em uma biorrefinaria lignocelulésica

Uma planta lignocelulésica apresenta diversas oportunidades de implementacéo de
uma biorrefinaria. Um exemplo sdo as hemiceluloses extraidas da madeira na etapa
de pré-tratamento em processo Kraft para producdo de xilanas, xilitois, furfurais,
acidos orgéanicos e intermediarios quimicos. Em uma industria de celulose Kraft, a
maior parte da hemicelulose juntamente com a lignina esta dissolvida no licor negro
durante o processo alcalino de producéo de pasta. O licor negro contendo acucares
de hemicelulose é queimado para producdo de vapor e eletricidade. No entanto, a
hemicelulose apresenta poder calorifico muito inferior em relagcdo ao da lignina
aromatica, fazendo com que a eficacia de geracdo de energia seja menor. Uma
oportunidade economicamente interessante para o setor de papel e celulose seria a
pré-extracdo da hemicelulose antes da producdo de polpa e conversao desta em
outros produtos ao invés de queima-la juntamente com o licor negro (Huang et al.,
2010).

Ligninas extraidas diretamente da polpacdo organossolve e/ou do licor negro do
processo Kraft podem ser tratadas por etapas de purificagdo e
modificacao/funcionalizacdo e comercializadas. A sua estrutura sugere que ela pode
desempenhar um importante papel como fonte de matéria-prima quimica,
principalmente na formacgé&o de materiais supramoleculares e quimicos aromaticos
(Marinova et al., 2009).

A Figura 2 apresenta um exemplo de implementacdo do conceito de biorrefinaria em

uma planta de polpa Kraft. As oportunidades estdao principalmente na utilizacdo da
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lignina, das hemiceluloses ou de residuos florestais para producao alternativa de
outros tipos de produtos, além da polpa e do papel.

Steam, Power,
Fuels, Chemicals

ﬁ

Gasification Lignin Based

Wood Black Chemicals

Residue Liquor

o Wood \Extracted
'9,’1{ Chips Wood Chips
R > Extraction > Pulp

) Wood Pulp Mill
{ Extract

[ Conversion ]

ay

Ethanol, Sugar

Based Chemicals

Figura 2 — Representacdo esquemaética de uma Biorrefinaria Integrada Florestal baseada em
uma planta de polpa Kraft (Marinova, et al., 2009)
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2. DESCRICAO DO PROCESSO CONVENCIONAL DE PRODUCAO DE
POLPA CELULOSICA

O processo de polpacao consiste na liberacéo de fibras da madeira. Essa liberacdo
pode ser atingida de duas maneiras, mecanicamente ou quimicamente. Métodos
mecéanicos demandam usualmente muita energia elétrica, mas apresentam um alto
rendimento com uso quase total da madeira. No método quimico, apenas metade da
madeira é aproveitada para a polpa, a outra parte € dissolvida. Porém, numa planta
moderna utilizando o processo quimico, ndo ha demanda de energia externa, pois o0
processo € composto num sistema de recuperacdo eficiente. Nesse capitulo seré
descrito apenas o processo de polpacdo quimica, conhecido como processo Kraft.

O Processo Kraft € o método quimico mais usado globalmente. Ele consiste no
processo de cozimento a temperatura de 140°C a 170°C e pressao de 7 a 12 bar
utilizando hidroxido de sodio (NaOH) e sulfeto de sodio (Na,S). As espécies ativas
no cozimento sdo OH e HS. O sulfeto de hidrogénio é o principal agente

“deslignificante” e o hidréxido mantem os fragmentos de lignina em solugéo.

O processo de cozimento pode ser continuo ou em batelada. Um processo de
desliginificacdo pode ser aplicado depois do cozimento para a producdo da polpa
branqueada. Nesse estagio a quantidade de lignina é eliminada para o estagio final

de brangueamento da polpa.

O fluxograma representado na Figura 3 a seguir detalha as operacdes realizadas em
uma planta comum de papel e celulose desde a extracdo de madeira até a producao
da polpa de celulose ndo branqueada. Os cavacos de madeira sdo pré-aquecidos
em um vaporizador e sado enviados para um digestor, onde reagem com o licor
branco que consiste em uma solugéo aquosa contendo principalmente NaOH e Na,S
sob alta temperatura e pressdo. Apos o processo de digestdo, a polpa sera lavada e
enviada para o resto da planta para branqueamento ou usada na sua forma nao
branqueada. A fase extraida da etapa de digestédo, o “licor negro diluido”, contendo
organicos dissolvidos vai para um evaporador para concentracdo do licor. O licor

negro concentrado que sai dessa etapa € enviado para uma caldeira de recuperagao
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de calor e inorganicos (Na,SO3; e Na,S). Essa etapa € seguida por um processo de

producdo de NaOH a partir dos inorganicos e de cal (Huang et al., 2010).

Wood ; Brownstock | Unbleached pulp
_lo—o_b Presteamer »  Digester »
“ips Washers
T WBL | T Filtrates | Fresh water
'White liquor l
SBL_| Recovery [Smelt | Dissolving Weak wash
Evaporators . i <
Boiler Na:S Tank
Steam ‘T‘ Air Na,COs |
Green Liquor s Weak wash
o » Dregs Filter > ) » Scrubber
Clarifier storage
| Dregs t
White Liquor | NaOH 5 s Ca(OH),
quor g Causticizer [« Slaker
Clarifier
- [y
CaCQ;
A
Fresh water, Mud Solid i .
makeup Washer » Lime Kiln
I Weak wash (Mud washer and filter filterates)

Figura 3: Fluxograma atual de producéo de polpa n&o branqueada (Huang et al., 2010)

O processo de producédo de polpa Kraft pode ser dividido nas seguintes etapas:

o Preparacao da madeira:
o Polpacao;

. Lavagem e depuracao;

. Branqueamento;

o Sistema de recuperacao;

O presente capitulo visa apresentar as principais caracteristicas do processo
convencional de producédo de polpa celuldsica utilizando o processo Kraft. Para isso,
foi utilizada uma planta ja existente como modelo (Bonomi et al., 1985). O
fluxograma completo, bem como os dados de cada corrente encontram-se no anexo
8.11. As secbes 2.1 a 2.5 visam fornecer um panomara geral de uma planta de

producao de polpa celulésica.

2.1 PREPARACAO DA MADEIRA

A primeira operacao de uma fabrica de celulose consiste no recebimento das toras,

medicéo de seu volume, do peso e do teor de umidade. ApoOs o recebimento as toras
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podem ser armazenadas para estocagem no patio de madeira ou mandadas
diretamente para o processamento. No caso das toras ja virem descascadas dos
campos, elas sdo mandadas diretamente para os picadores. Toras com casca Sao
enviadas para o processo de descascamento. O processo de descasque é de
fundamental importancia para o rendimento do processo Kraft pois na casca existe
compostos que consomem um elevado nivel de reagentes no processo de polpacéao
e também compostos resiniferos que podem dar origem a contaminagdes na polpa

branqueada. (Silva Janior, et al., 2008)

Quando ndo descascado, ja com debaste da arvore, a operacdo de descascamento
0 equipamento mais utilizado é o tambor descascador, cujo principio de
funcionamento baseia-se no atrito entre as toras e com as paredes do tambor,
removendo a casca. As cascas saem pelas frestas existentes no tambor e sdo
encaminhadas para a pilha de biomassa, que posteriormente sera queimada em

caldeiras para producéo de energia.

Apés o descascamento, lavam-se as toras para remocdo de particulas
contaminantes como areia e fragmentos de casca. ApOs a lavagem, as toras séo
enviadas para os picadores, cujo modelo mais usado € o de picadores de disco. As
toras, ap6s o processo de picagem, transformam-se em pequenos pedacos de
madeira denominados cavacos. ApGs a picagem, 0s cavacos sdo encaminhados

para a pilha de cavacos ou para o processo de classificacéo.

Durante o processo de picagem sdo gerados cavacos de grandes dimensdes
(grossos) e pequenos fragmentos de madeira e serragem (finos). Cavacos grossos,
se submetidos ao processo de polpacdo, apresentam problemas de impregnacgéo
dos reagentes do cozimento, gerando uma deslignificacdo deficiente e formacao de
rejeitos devido ao sub-cozimento. JA as particulas pequenas sdo super-cozidas,
praticamente sendo totalmente dissovidas pelo licor de cozimento, contribuindo para
a diminuicdo do rendimento e aumento do teor de solidos destinados a queima nas
caldeiras de recuperacdo. O processo de classificagdo visa separar 0S cavacos
aceites dos rejeitos. Essa classificacdo é realizada por peneiras de furos com
dimensdes pré-determinadas ou até mesmo peneiras que classificam os cavacos por

sua espessura, ja que essa € a dimensdo mais critica para o0 processo.
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Os cavacos aceites sdo enviados para a pilha de cavacos para posterior polpacéao.
Os rejeitos grossos podem ser reenviados aos picadores ou encaminhados para a
pilha de biomassa. O dimensionamento da pilha de cavacos considera a
disponibilidade de abastecimento da fabrica por toras e a capacidade de producéo
de polpa da unidade de polpacdo. E importante o manejo das pilhas de cavacos
para que estes mantenham a qualidade, tanto em termos de umidade quanto em
termos de degradacdo. Sendo geralmente alimentadas pelo topo, as pilhas podem
ter os cavacos retirados tanto pelas laterais, quanto por roscas posicionadas sob as
pilhas. Caso a retirada dos cavacos seja por vias laterais, € necessario que haja uma
constante movimentacdo da pilha por meios mecéanicos como tratores basculantes
para que ndo haja zonas da pilha de cavacos que permanecam um grande tempo
armazenadas. No caso de roscas ndo se apresenta essa preocupacao, pois 0S

cavacos sdo renovados constantemente.

A Figura 4 seguir apresenta um fluxograma simplificado das etapas envolvidas na

preparacdo da madeira.

\1’_7\

de volume e peso e do Tambor descascador Picador (de disco)
. Cavacos Grossos
teor de umidade reciclados

Cavacos aceites

Pilha de cavacos €< Classificagdo (peneiras)

l Cavacos Grossos

Pilha de Biomassa

Toras de madeira
Toras de madeira | Racebimento medicio Toras de madeira descascada
’

Figura 4 — Fluxograma da etapa de preparacdo de madeira

Finaliza-se aqui a etapa de preparacdo da madeira, necessaria para adequacéo da

matéria-prima visando a obtencéo de maior eficiéncia no processo de polpacéo.
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2.2 PROCESSO DE POLPACAO (COZIMENTO)

O processo de polpacdo acontece em reatores denominados digestores. Eles sdo
divididos em dois tipos: continuos e descontinuos. (Silva Junior et al., 2008)(Ek et
al., 2009)

Os digestores descontinuos (batch) séo alimentados com cavacos e licor branco
(licor de cozimento); o aquecimento pode ser de forma direta, por injecdo de vapor
direto no reator, ou de forma indireta, com a retirada do licor e aquecimento em
trocadores de calor, retornando entdo ao reator. A retirada dos cavacos cozidos
acontecem utilizando a prépria pressao do reator. O tipo mais comum de digestor

batch em uso é o cilindro vertical estacionario com fundo conico ou esférico.

Uma planta de celulose usual sera equipada de quatro ou mais digestores, com um

tamanho de 150-400 m3 cada. O cozimento em batelada apresenta as seguintes

vantagens:

o Producéo confiavel

o Producédo mais flexivel — facil de comecar,

o Possibilidade de rapidas trocas de produto,

o Qualidades diferentes de polpa — coniferas e folhosas

O sistema convencional em batelada esta atualmente em desuso, mas variacdes
otimizadas desse sistema foram desenvolvidas. Digestores batelada modernos
envolvem um numero de operacdes com o objetivo de obter alta qualidade na polpa
e boa eficiéncia energética. A ideia é reutilizar o licor de cozimento, chamado licor
negro, apos sua primeira utilizacdo, retornando quimicos ativos e energia para o

proximo digestor. As etapas séo descritas a seguir:

Alimentacédo do cavaco: Ar é removido do digestor com o auxilio de vapor. Os
cavacos selecionados séo alimentados no topo do digestor. Para um melhor grau de
empacotamento, podem ser usados dispersores, injecdo de vapor no fundo do

digestor ou um preenchimento com licor e recirculagéo durante a carga de cavacos.
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Impregnacao do licor: O preenchimento com licor negro aquecido, o licor de
impregnacdo, comeca quando uma quantidade pré-determinada de cavacos é
carregada no digestor. A alimentacdo de cavacos continua enquanto licor negro
aquecido € bombeado pelo fundo do digestor. Quando a alimentagdo € completa, o
sistema de controle para a alimentacéo, e o digestor € tampado. O digestor € entao
completamente preenchido com licor. Para a remocdo do ar remanescente, o

sistema € levemente pressurizado.

Alimentacédo de licor quente: Imediatamente ap0s a impregnacao, mais licor negro
€ bombeado pelo fundo digestor, em seguida o digestor é preenchido com uma
mistura de licores negro e branco quentes ou apenas com licor branco, deslocando o
licor de impregnacao para o topo do digestor. A temperatura do contetdo do digestor
fica préxima da temperatura de cozimento. O licor de impregnacao que sai do

digestor segue para o sistema de recuperacao.

Aquecimento e cozimento: No fim da etapa anterior, o conteddo do digestor quase
chega a temperatura de cozimento, entdo apenas uma pequena quantidade de
vapor € necessaria para se atingir a temperatura de cozimento. Para a geracéo
desse vapor, podem ser usados um aquecedor compacto de vapor direto ou um
trocador de calor usando vapor indireto. O vapor é injetado em uma corrente de

licor que em seguida entra pelo meio do digestor.

Retirada do licor quente: Quando o grau de deslignificacdo desejado é alcancado,
a circulacéo é interrompida. Licor frio € injetado no fundo do digestor para deslocar
o licor quente utilizado para fora do digestor. Esse deslocamento abaixa a
temperatura do digestor para menos de 100°C, assegurando o fim do processo de
deslignificacdo e evitando a vaporizacdo da fase liquida (o que prejudicaria a

gualidade das fibras).

7

Descarga: O digestor € esvaziado por meio de diluicdo da polpa com licor de
deslocamento e descarregamento por bomba centrifuga. Nas outras versoes,

descarrega-se usualmente em blow-tank devido a despressurizacao.

Digestores continuos sdo reatores no qual sdo realizadas todas as etapas do

cozimento de forma continua. E necessario um sistema de alimentacéo de cavacos
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e de circulacéo e troca de licores ao longo do digestor. A operacao de digestores
continuos envolve controle de bombas de licor branco e negro, alimentador de
cavacos e trocadores de calor. Terminado o cozimento, faz-se a descarga dos
digestores para um tanque de descarga (“blow tank”). Nessa descarga os cavacos

sao separados do licor negro, sendo este enviado para o sistema de recuperacao.

A maioria dos digestores continuos sao altos e estreitos, com fluxo na vertical. O
arranjo é composto por um ou dois tanques, dependendo se a etapa de
impregnacdo dos quimicos do cozimento nos cavacos é feito em um tanque

separado ou na primeira parte do tanque de digestao.

Os cavacos sdo transportados por uma correia transportadora para a moega. Em
seguida uma corrente de vapor vinda do tanque flash é levada até a moega para
contato com os cavacos. Apds a moega, 0S cavacos entram num equipamento para
controle de producdo que regula todos os fluxos na linha de polpacdo. Com a
rotacdo do equipamento, ha uma descarga de cavacos no alimentador de baixa
pressao. Esse equipamento é divido em secbes, e atua como um selo entre a

pressdo atmosférica na moega e a pressao no resto do processo.

Em seguida, vapor de baixa pressao, aproximadamente a 1-1,5 bar € injetado para
remocao do ar remanescente nos cavacos. O objetivo dos dois estagios de injecéo
de vapor é a remocdo de ar e de compostos volateis de dentro dos cavacos e
aumentar a temperatura deles. O parafuso de alimentacéo transporta 0s cavacos

pelo vaso de vapor até eles cairem na rampa e entrarem em contato com o licor.

No alto da rampa, os cavacos entram no alimentador rotativo de alta pressao que
também atua como um selo entre duas pressdes. O alimentador de alta pressédo é
equipado com varios canais de passagem por onde circulam os cavacos. A pressao
do tubo de circulacédo é a mesma do digestor, aproximadamente 10 bar. O licor, seja
para impregnacao ou digestao, entra no canal e transporta os cavacos até o topo do

vaso de impregnac¢ao ou do vaso de digestéo.

Os cavacos entram primeiramente no vaso de impregnagéo, onde o licor penetra e
se difunde dentro deles. O vaso de pré-impregnacédo oferece um tempo mais longo

para penetracéo e difusdo em uma temperatura menor que a de cozimento, em que
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as reacdes quimicas sao limitadas. As configuracdes com impregnacao e cozimento
Nno mesmo vaso sao usadas em cavacos mais facilmente impregnados na etapa de

transferéncia para o digestor.

O separador do topo pode ter diferentes configuragcdes. A configuragdo mais comum
inclui um parafuso em movimento, outros mais simples apresentam apenas uma
tela. O objetivo € separar os cavacos do licor em excesso. Esse licor retorna ao
alimentador de alta pressao constituindo um ciclo. Os cavacos que estdo no digestor

chegam em uma coluna e descem pelo digestor.

A temperatura na zona de cozimento é de 160 - 170°C no caso de coniferas e de
150 - 160°C para folhosas nos cozimentos de batelada convencional, reduzindo para
120 °C nas atuais. A principal deslignificagdo € atingida nessa zona. Peneiras sdo

colocados em torno do digestor no final da zona de cozimento.

Apoés a zona de cozimento, 0s cavacos entram na zona de lavagem. Nela, encontra-
se o licor de lavagem, movendo-se em contracorrente em relagéo ao fluxo da coluna
de cavacos. O licor de lavagem ¢€ introduzido no fundo do digestor para resfriar a
polpa e removido do digestor pelos pratos perfurados localizados na parte de baixo
do digestor. Ele entdo passa por um trocador de calor antes de entrar novamente no
digestor. No digestor, ele se move para cima na direcdo oposta da coluna de
cavacos, removendo substancias organicas dissolvidas e os quimicos utilizados no
cozimento. Com isso, ele se torna o licor negro, que é extraido por filtros e

transferido para uma etapa de recuperacao. A polpa sai pelo topo do digestor.
Apbs o processo de polpacgéo sao avaliados alguns parametros da polpa:

o Rendimento: corresponde a relacdo percentual entre o peso absolutamente
seco de polpa celulésica e o peso absolutamente seco de madeira utilizada no
processo de polpacdo. Caso a polpa tenha sido submetida ao processo de
depuracéo, tem-se o rendimento depurado; caso contrario, tem-se o rendimento
bruto. A avaliacdo do rendimento tem fortes implicacbes nas caracteristicas da
matéria-prima e nas variaveis do processo, além de ter influéncia determinante sobre

0s aspectos econémicos envolvidos no processo de produgao.
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o Grau de deslignificacdo: apds o processo de polpacdo a polpa ainda
apresenta lignina residual. Determinar esse teor de lignina residual é de fundamental
importancia para o controle do processo de branqueamento. Além de apresentar
correlacdo inversa com o rendimento do processo, o teor de lignina residual &
determinado por caracteristicas da matéria-prima e do processo de polpagédo. O
namero kappa € o método indireto mais utilizado para a determinacéo do teor de
lignina. Ele é definido como sendo o volume (em ml) de uma solucdo 0.1N de
permanganato de potassio consumido por 1 grama absolutamente seco de polpa

celulésica corrigido para 50% do consumo do permanganato.

o Viscosidade da polpa celulésica: o processo de polpacdo kraft apresenta
pouca seletividade, ou seja, degrada tanto os carboidratos da madeira quanto a
lignina. A degradagdo dos carboidratos, além de contribuir para a diminuicdo do
rendimento, também é responsavel pela perda das propriedades fisico-mecanicas da
polpa devido a quebra das cadeias poliméricas da celulose, reduzindo seu grau de
polimerizacdo. A determinacdo desse grau de degradacao é feita de modo indireto
através da medida da viscosidade. Essa medicdo consiste em determinar a
viscosidade de uma solucdo de 0.5% de polpa celulésica dissolvida em

cuproetilenodiamina.

A Figura 5 a seguir apresenta um fluxograma do processo de polpacdo da madeira.

bapor do tanque flash lVapor 1-1,5bar i Licor
Rotagdo dos

Cavacos Cavacos pré- cavacos para
; Moega aquecidos entrada no 3 Alimentador de E Parafuso de 3 N
8 alimentador baixa pressdo alimentagdo
P=10bar Reciclo
Li li
=L Trocador de calor . cor
Licor
Licor negro paraa Cavacos
recuperagdo Licor + polpa impregnados
@ Vaso de
Vaso de digestdo Vaso de digestdo @ ﬂ

& @ & impregnagdo

(Lavagem) (digestor)

(opcional)

Polpade

celulose
Licor de lavagem T=160- 170 °C coniferas
T=150- 160 °C folhosas

Figura 5 — Fluxograma da etapa de cozimento
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2.3LAVAGEM E DEPURACAO

Apds o0 cozimento, ocorrem as etapas de lavagem e depuracdo. A lavagem tem
como objetivo remover materiais organicos e inorganicos solUveis da polpa, com
consumo minimo de &agua. Além disso, o0 processo de lavagem permite a
recuperacdo dos reagentes utilizados no processo de cozimento. A presenca de
soélidos dissolvidos prejudica as etapas de braqueamento e também o desempenho

das maquinas de papel. (Silva Janior, et al., 2008)

As variaveis controladas do processo de lavagem sédo: a consisténcia da polpa de
entrada; a consisténcia na polpa de saida; e o volume de 4gua utilizado na lavagem.

Estes fatores sdo resumidos no fator de diluicdo dos lavadores.

Os equipamentos mais utilizados para a lavagem da polpa séo os filtros lavadores,
gue podem ser pressurizados ou nao. Utilizam-se baterias de filtros lavadores em
série e em contra-corrente para uma lavagem mais eficiente, com menor consumo

de agua.

Os filtros lavadores consistem de um cilindro rotativo recoberto com tela em cujo
interior se aplica vacuo, imerso em uma tina com suspensao de polpa celulésica. A
rotacdo do cilindro aliada a aplicacdo de vacuo permite a formacdo de uma manta
através da retirada de agua: utilizam-se chuveiros para melhorar a eficiéncia de

lavagem.

A depuracédo destina-se a remocao de particulas de madeira ndo totalmente cozidas
no processo de cozimento — denominadas rejeitos. A depuracdo € normalmente
realizada em duas etapas: a depuracdo grosseira ou de nés e a depuracéo fina. A
depuracdo grosseira € realizada antes da etapa de lavagem. Os nos séo particulas
retidas em peneiras com perfuragdes de 3/8”. Esses rejeitos ou sdo descartados ou

retornam para o processo de cozimento.

A depuracdo fina € feita em depuradores pressurizados. Esses equipamentos
consistem de uma peneira cilindrica na qual a polpa é forcada e os rejeitos ficam
retidos na superficie externa. Um rotor presente no interior do equipamento provoca

um diferencial de pressao que facilita o fluxo da polpa e mantem a peneira limpa.
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A porcentagem de rejeitos € um importante parametro de processo. O elevamento
deste nivel pode indicar heterogeneidades no processo de polpacao, indicando a

necessidade de reavaliagdo dos parametros de controle dessa operacao.

A Figura 6 a seguir apresenta um fluxograma da etapa de lavagem e depuragéo da
polpa cozida.

Agua para lavagem

Polpa celuldsica

; Depuragdo

grosseira

\ 4

~ | Depuragdo dos
5 r 4 ﬁ

finos

Polpalavada Polpa lavada para o branqueamento

Agua com reagentes para digestor Finos para caldeira de biomassa
Retorno dos grossos para o cozimento

Figura 6 — Fluxograma da etapa de lavagem e depuracéo

2.4BRANQUEAMENTO

O branqueamento € um processo quimico aplicado a polpas quimicas e mecéanicas
com o objetivo principal de aumentar o seu grau de alvura. O termo “alvura” é usado
amplamente para indicar a capacidade da polpa para refletir a luz monocromatica
(medida do fator de reflectancia difusa no azul, segundo a Norma ISO 2479)
comparada a correspondente ao 6xido de magnésio (98 — 99% de reflectancia
absoluta). As polpas quimicas alcalinas cruas apresentam faixa de grau de alvura
ISO entre 15-30%. A maioria das polpas celuldsicas obtidas sdo demasiadamente
escuras para serem utilizadas em produtos que requerem um elevado grau de alvura

(por exemplo, papel para impresséo ou tissues). (Hortal, et al., 2008)

A absorbancia da luz visivel na polpa (a cor) esta associada principalmente com
estruturas cromoforicas, principalmente componentes derivados da lignina e
extrativos remanescentes do vegetal original. A celulose e hemicelulose séo

inerentemente brancas e ndo contribuem para a cor, logo, ndo é necessario que
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sejam eliminadas no branqueamento. Logo, para alcancar um nivel aceitavel de
alvura, o brangueamento deve ser realizado eliminando ou modificando (para
diminuir suas caracteristicas de absor¢do de luz) as substancias constituintes da
polpa crua responsaveis pela cor. Tanto para a eliminacdo, quanto para a
modificacdo, o pré-requisito 6bvio € que ndo se tenham perdas significativas da

resisténcia da polpa.

No branqueamento de polpas quimicas, na producdo de polpas de alta qualidade e
estaveis, devem ser utilizados métodos que deslignifiquem a polpa. Por razdes
técnicas e econdmicas, a lignina residual (da ordem de 2-5%, dependendo da
espécie e do processo de cozimento utilizado) € quase completamente eliminada em
um processo de brangueamento continuo que utiliza diferentes etapas simples em
sequencia, com lavagens intermediarias e recirculacdo de filtrado dentro da
sequencia. Cada uma das etapas utiliza diferentes produtos quimicos e condi¢ées
de processo e tem uma funcdo especifica. As primeiras etapas podem ser
consideradas como uma continuicdo da deslignificacdo iniciada no cozimento. As
Ultimas etapas oxidativas destroem e eliminam os grupos cromoforos (a cor

residual). Apenas depois dos estagios oxidativos € que se alcanca uma alta alvura.

O processo em multiplas etapas € necessario porque nenhum sistema reativo Unico
ou multirreativo aplicado a uma etapa simples pode produzir polpas de elevada
alvura (87-90% ISO). Foi observado que se pode conseguir uma maior alvura com
menor degradacéo da celulose se aplicadas quantidades pequenas de agentes de
branqueio em etapas sucessivas com lavagem entre elas. Ao utilizar uma grande
quantidade de agentes de branqueio, ocorre um alto nivel de degradacao da polpa e
muito do agente quimico ndo €& consumido. Geralmente se considera que a
eliminacdo dos produtos oxidados por intermédio da lavagem expde a superficie que
nao foi reagida a uma nova oxidacdo, eliminando mais lignina e diminuindo o

requerimento total de produtos quimicos.

A utilizacédo de varias etapas tem suas desvantagens, sendo que a principal delas &
o alto custo das torres de branqueamento, dos equipamentos auxiliares, dos filtros

lavadores e dos edificios. Outro problema é a perda de fibras que séo levadas junto
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com a lavagem da polpa e o incremento do custo de manutencdo da planta de

branqueamento.

Uma etapa de branqueamento se inicia quando se adiciona 0 reagente quimico a
polpa e se finaliza com a sua lavagem. Deve-se alcancar um certo nivel de
branqueio que ndo comprometa a resisténcia da polpa. Durante uma etapa de
branqueamento deve-se controlar uma série de variaveis de processo para

assegurar um resultado satisfatorio:

o Carga de reagente quimico;

o Consumo do reagente quimico;
o Consisténcia da polpa;

o Tempo de reacgao:

° pH.

O branqueamento das polpas quimicas passou por muitas mudanc¢as nos ultimos
anos devido a pressbes ambientais. Uma consequéncia disso foi o incremento
consideravel no numero de sequéncias de branqueamento que sdo usadas
atualmente. Cada fabrica representa um caso particular. Alguns dos elementos que

determinam qual tipo de sequéncia seré utilizada sao:

Custo do branqueamento;

Rendimento da polpa;

Carga contaminante (DBO, DQO, AOX, toxicidade) e uso de agua;

Melhor qualidade da polpa (resisténcia, alvura, estabilidade da alvura, limpeza

e opacidade);

Seletividade da sequéncia (grau de polimerizacao x indice kappa);

o Flexibilidade e facilidade de controle para assegurar a producao de uma polpa
com qualidade constante;

o Compatibilidade com mudancas futuras;

o Simplificacdo do processo (por exemplo, manter um nivel uniforme de
temperatura ou pH na sequéncia);

o Circunstancias especificas da fabrica.
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Como exemplo, uma sequéncia tipica de branqueamento é a sequéncia ODyEpD;,

que utilizam os seguintes reagentes:

o O: oxigénio

o Do: dioxido de cloro

o Ep: Extracdo alcalina reforcada com peroéxido de hidrogénio
o D;: dioxido de cloro

A primeira etapa consiste na deslignificacdo com oxigénio. O oxigénio foi o primeiro
reagente ndo clorado utilizado no pré-branqueio das polpas quimicas. O tratamento
com oxigénio apresenta o grande interesse do seu efluente ndo conter clorados e,
por conseguinte, ndo apresentar problemas de corrosdo em relacdo a sua possivel

incorporacao nos circuitos de recuperacao da fabrica.

O oxigénio ndo é um agente de branqueamento seletivo se comparado ao Cl, ou ao
CIO; (ou uma combinagéo de ambos). Estes podem eliminar aproximadamente 90%
da lignina, medida apds a extracdo alcalina. Usualmente o oxigénio s6 pode eliminar

em torno de 50% da lignina antes que a degradacédo de carboidratos seja extensiva.

Segue-se a etapa com diéxido de cloro Do. A grande vantagem da utilizacdo de CIO,
como agente de branqueio € a sua aplicabilidade em quase todos os tipos de polpa,
conseguindo uma elevada alvura, com boa estabilidade e com uma diminuicao
insignificante da resisténcia da polpa. Como desvantagens tem-se que ele é um gas
toxico, corrosivo, necessita de altas temperaturas para sua aplicacdo e deve ser

gerado na planta.

O dioxido de cloro é um agente de branqueamento mais aceitavel ambientalmente
do que o Cl,, além disso, ele tem um potencial oxidativo 2.5 vezes maior, sobre uma
base molar. O dioxido de cloro produz uma quantidade muito menor de
organoclorados. Nas reacdes que ocorrem durante o branqueamento se formam
clorito, clorato e hipoclorito, sendo que as propor¢cdes desses elementos dependem

do pH e da quantidade de lignina na polpa.

Em meio alcalino, o diéxido de cloro é reduzido principalmente a clorito e oxidado a
clorato, que séo inativos a esse pH. Essa reacdo torna-se mais rdpida com o

aumento do pH.
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O clorato € inativo na deslignificacdo com didxido de cloro, logo sua formacao
representa uma perda da capacidade de branqueamento. A alvura Otima € obtida

quando a soma de clorato e clorito € minima (pH acido).

A préxima etapa consiste da extracdo alcalina na presenca de peroxido de
hidrogénio. A extracdo alcalina visa remover os agentes cromoéforos da polpa
parcialmente branqueada, solubilizando-os em alcali apés o tratamento oxidativo.

Eleva-se o grau de branqueio com a remocéao da lignina clorada e oxidada.

O peroxido de hidrogénio atua como um agente de branqueio ndo deslignificante,
melhorando a alvura das polpas com uma perda insignificante do rendimento. Ele
aumenta o grau de alvura final, confere uma maior estabilidade e menor degradacao

da polpa.

O efeito branqueador do peroxido é atribuido a acdo oxidativa do ion perhidroxila,
gue reage com 0s grupos carbonilicos conjugados para produzir aldeidos e acidos

carboxilicos incolores.

Apesar da dissociagcdo aumentar com a temperatura, a concentracdo de perhidroxila
depende sobretudo da alcalinidade da solucao, logo o branqueamento com peréxido
deve ser realizado em condic¢des alcalinas. Por outro lado, o peréxido de hidrogénio
pode se decompor em oxigénio e agua, decomposicdo essa que é catalisada por
certos ions metalicos e tende a aumentar com o incremento da alcalinidade. O
oxigénio liberado, apesar de ter acdo branqueadora, pode resultar prejudicial para os
componentes celuldésicos da polpa e paralelamente, pode formar ou estabilizar
componentes cromoéforos em polpas altamente lignificadas. Sempre que se pretende
assegurar um branqueamento O6timo, deve-se minimizar a decomposicdo do
peroxido de hidrogénio mantendo o pH da solu¢cdo dentro de certos niveis e

estabilizando o ion perhidroxila.

Deve-se minimizar a presenca de ions de metais de transicdo para que nao ocorra a
formacdo de radicais hidroxila, um forte agente deslignificante mais com baixa
seletividade. Para isso, utiliza-se estabilizadores sequestrantes de metais, como sais

de magnésio e/ou silicatos.
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ApoOs a etapa de extracdo alcalina, segue-se mais uma etapa de brangueamento

com dioxido de cloro (D1), similar a etapa Dy ja descrita.

A polpa branqueada pode entdo ser enviada para a maquina de papel ou secadas

para sua comercializagdo em forma de polpa celuldsica.

A Figura 7 a seguir apresenta o fluxograma da etapa de branqueamento com a
sequéncia ODgEpD;,

l, 02 l clo2 lﬁim \l, clo2

Polpa de celulose Polpa - Remogdo de 50% de Polpa - Remogdo de Polpa branqueada

ndo-branqueada lignina 90% de lignina Extragdo alcalina-  [Polpa - maior alvura %
4 Deslignificagdo - 02 g E Deslignificagdo - ClO2 ° g 9:202 P Deslignificagdo - Cl0O2

lignina meio alcalino pH = meioalcalino  (Menor quantidade de
lignina grupos carbonilicos) ignina

Figura 7 — Fluxograma da etapa de branqueamento

2.5 RECUPERACAO DO LICOR NEGRO

No processo Kraft é possivel recuperar economicamente os produtos quimicos do
licor de cozimento, evitando o desperdicio dos agentes de deslignificacdo, tornando
possivel a recuperacdo de energia liberada na queima da matéria organica contida
no licor e reduzindo o efeito poluente de cursos d’agua a que sao lancados os

efluentes da fabrica. (Silva Junior, et al., 2008)

Apés as etapas de cozimento e lavagem é obtido um liquido com aproximadamente
15% de sdlidos totais, rico em compostos de sddio e matéria organica, denominado
licor negro. Parte deste licor retorna ao digestor para completar o volume de

cozimento e parte € encaminhado para a recuperacao.

A recuperagdo inicia-se com a etapa de evaporacdo, etapa necessaria para que 0
licor entre na caldeira de recuperacdo em condicbes que possibilitem sua
combustéo, com o objetivo de concentrar o licor negro. O licor com cerca de 14-16%
€ evaporado em evaporadores de mudltiplo efeito, saindo com um teor de solidos
totais entre 50-60%.
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Apoés a evaporacao, o licor negro concentrado passa para a etapa de queima na

caldeira de recuperacao. Esse processo pode ser dividido em trés estagios:

1° estagio: completa-se a evaporacdo do licor negro até atingir 75% - 80% de

sélidos.

2° estagio: combustao da matéria organica numa fornalha especial, utilizando o calor
produzido para geracdo de vapor. Nessa etapa é adicionado ao licor Na,SO,4 ou
Na,SOj; para complementar as perdas que ocorrem durante o processo de polpagéo.
Durante a queima, ocorre a reducao desses compostos a Na,S. O agente redutor é

0 carbono presente na matéria organica.

O sodio presente no licor se combinard com diversos anions, principalmente
carbonatos e sulfetos, e seus sais permanecem em estado de fusdo na parte inferior

da fornalha.
3° estégio:

Os sais de soédio sao retirados por meio de canaletas localizadas no fundo da
fornalha e a seguir eles sdo dissolvidos em agua, dando origem ao licor verde, cujos

principais componentes sao Na,S e Na,COs.

A fase final da recuperacao visa trasnformar o licor verde em licor branco com uma
determinada concentracao de alcalis. Dos sais que constituem o licor verde, o sulfeto
de sodio é o agente deslignificante enquanto que o carbonato de sédio é
praticamente inativo. Logo, torna-se necessario converter o carbonato de sédio em
NaOH.

Essa converséo é atingida tratando-se o licor verde com Ca(OH),, obtido a partir de
CaO.

O licor produzido nos tanques de decantacdo € enviado aos clarificadores onde
ocorre a decantagcdo do carbonato de calcio juntamente com os sélidos em
suspensao. Ao final é obtido o licor branco e um depdsito de lama de carbonato.
Essa lama, que possui uma concentracdo de solidos de aproximadamente 15%, é
enviada para um filtro a vacuo onde é concentrada para cerca 55%. A seguir ela é

calcinada no forno de cal que regenera o CaO, que retorna ao ciclo:
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CaCO3; — CaO + COZT

O licor branco recuperado contem, além dos agentes deslignificantes NaOH e Na,S
em determinadas concentracfes, também contem Na,COgs, Na,SO, Na,SO; e
Na,S,0s3. Este licor é utilizado para um novo ciclo de cozimento. Adiciona-se NaOH

para compensar as perdas decorrentes do processo, quando necessario.

Apesar do ciclo ser fechado, essas perdas acontecem devido aos seguintes fatores:

o Reagentes quimicos que permanecem combinados com a celulose apés a
lavagem;

o Arraste de gases pela chaminég;

o Funcionamento anormal dos equipamentos;

o Vazamentos.

A Figura 8 a seguir apresenta o fluxograma da etapa de recuperacédo do licor negro:

Aproveitamento do vapor p/ aquecimento fornalha

N A

iNaZSOA l' H20
Y

Na2C03

Licor negro - 14-16% Licor negro - 55-60% Licor negro - 60-65% Na2S
de sdlidos totais de sdlidos totais Caldeirade de sélidos totais Caldeirade 2
Evaporadores de recuperagio recuperagio —_— Dissolugio em dgua
mutilplo efeito ﬁ P 9_ ﬁ P ;~ g ¢
(evaporaggo) (combust&o)
l, €02 Na2c03
Na2s
(Licor verde)
NaOH
CaCo3
i T
Licor anque d~e @ Reator
branco decantagdo

iLama de carbonato -
CaC03

Filtro a vacuo

aC03 - concentrada

icLama de carbonato -

Ca(OH)2

H20

Reator

3

Forno - calcinagdo

I

Ca0

Figura 8 — Fluxograma da etapa de recuperacdo do licor negro
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3 ESCOLHA DO TIPO DE BIORREFINARIA

A lignina corresponde a 30% da massa e 40 % da energia da biomassa
lignocelulésica. A sua estrutura sugere que ela pode ser uma importante matéria-
prima especialmente na producdo de quimicos aromaticos e na area da quimica

supramolecular.

7z

A lignina derivada do processo de polpacdo &acida sulfito € principalmente
empregada na producdo de lignossulfonatos com baixo valor agregado, usados

como dispersantes, ligantes, adesivos, entre outras aplicagdes.

Ja a lignina do processo Kraft é produzida comercialmente e apresenta um potencial
de aumento de producéo devido a novas tecnologias de extracdo desenvolvidas na
Suécia. Além de fonte de energia, ela pode ser usada em aplicacbes com valor

agregado, como mostrado na Figura 9.

Figura 9: Produtos derivados da lignina (Gosselink, 2011)

A producédo de bioetanol a partir de lignocelulose vem sendo estudada e uma planta
piloto j& foi desenvolvida pela antiga companhia canadense “Lignol Energy” em

Burnaby, Canada. Esse estudo pode resultar em novos tipos de lignina de alta
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qualidade, podendo ser utilizada em aplicacdes quimicas. A producédo de quimicos
com alto valor agregado a partir de lignina é vista como uma oportunidade de médio
a longo prazo, dependendo da qualidade e funcionalidade da lignina que podera ser
obtida.

Dentre os precursores citados no capitulo 1 a lignina foi escolhida para o estudo de
integracdo. Dentre as vantagens do uso da lignina em uma biorrefinaria, esta a
grande quantidade desse componente no licor negro e a facilidade de separacao por
meio de precipitacdo acida. Além disso, outro fator de escolha foi a literatura
disponivel nesse assunto, importante para a obtencdo de dados para a biorrefinaria.

A precipitac@o &cida € o método mais comum de extracao de lignina a partir do licor
negro. O reagente mais recomendado na etapa de acidificagdo é o dioxido de
carbono, pois o acido sulfarico causaria um distdrbio maior no balanco quimico da
planta, devido ao excesso de enxofre. A Figura 10 ilustra os processos chave da
precipitacdo acida. Esse processo se inicia com a precipitacdo da lignina do licor
negro num reator de acidificacdo para reducdo do pH de 12-14 para 9 com CO..

(Périn-Levasseur et al., 2011)

To recovery
boiler co, Sulfuric acid Water

'

Weak black
liquor tank

Black .
liquor Filter

Evaporators )—; 7

Carbonator l Spent

Lignin

Filtrates

liquor

:‘-.-.--.-. L

Figura 10: Secéo de recuperacdo de lignina

7

A etapa de acidificacdo é seguida por filtracdo e lavagem da torta formada por
lignina com a utilizagdo de acido sulfurico em meio aquoso. O filtrado livre de lignina

(contendo principalmente inorganicos) retorna ao sistema de recuperagdo quimica
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da planta. A pureza da lignina obtida é de 95% - 98%, com um teor de sélidos de
50% a 70% em massa. O desempenho do processo de precipitacdo acida depende

principalmente do pH e da temperatura. (Périn-Levasseur, et al., 2011)

A integracdo desse processo numa planta Kraft comum oferece inumeras
oportunidades de integracdo, com economia de agua e energia para a biorrefinaria
assim como a captura de CO; do processo (da caldeira de recuperacao e/ou forno
de cal) e recuperacao de acido do gerador de ClO, para ser usado nas etapas de

filtracdo e lavagem.

Nesse contexto, muitos estudos vem mostrando por meio de processos de
integracdo e otimizagdo que o equipamento de uma fabrica comum poderia fornecer
0 vapor e a agua necessarios para uma planta contendo uma biorrefinaria integrada.
Isso aumenta as possibilidades do surgimento de “biorrefinarias florestais integradas
verdes”, que tém como objetivo o consumo zero de combustiveis fésseis e uma
reducdo significante de gases estufa. Portanto, uma melhor eficiéncia energética e
essencial para aumentar a atratividade econ6mica deste tipo de projeto. (Mateos-
Espejel, et al., 2011)

Para melhorar a eficiéncia energética sdo utilizadas diferentes ferramentas de
analise de interacdes. Muitas dessas técnicas incluem o aumento de energia,
incluindo recuperacdo de energia interna, reutilizacdo de &gua, eliminacdo de
misturas diretas ineficientes, recuperacdo de condensado e conversdo de energia.
Novas ferramentas de integracdo de processos sdo utilizadas para identificacdo de
ineficiéncias térmicas e interacdes fortes entre agua e sistemas energéticos sao

levados em conta também. (Mateos-Espejel, et al., 2011)

A Figura 12 a seguir apresenta um esquema simplificado de uma planta contendo

uma biorrefinaria integrada (Mateos-Espejel, et al., 2011):
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Figura 11 — Esquema de integracdo energética em uma planta celulésica Kraft (MATEOS-
ESPEJEL, et al., 2011)
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4 INTEGRACAO DA BIORREFINARIA

A extracao de lignina do licor negro afeta principalmente a etapa de recuperacao dos
reagentes nele contidos. O licor negro é queimado na caldeira de recuperagéo,
recuperando os reagentes na corrente de fundido e gerando uma grande quantidade
de vapor para o0 processo, a partir da queima dos organicos nele contidos. A
oportunidade nessa etapa esta no fato da quantidade de vapor gerado ser maior que
a quantidade necessaria na planta. Assim, parte dos organicos do licor negro, mais
especificamente parte da lignina contida nele, pode ser retirada do processo, no

lugar de ser queimada, e ser utilizada como produto de biorrefinaria.

A extracado da lignina do processo afeta o poder calorifico do licor negro, diminuindo
o calor liberado na combustdo dos organicos, afetando a entalpia disponivel para
gerar vapor para o processo. Logo, existe uma quantidade de lignina maxima que
pode ser retirada como produto de biorrefinaria para que o vapor produzido na
caldeira de recuperacao ainda seja suficiente para suprir a demanda energética da

planta.

A metodologia escolhida para a quantificacdo dos impactos no ciclo de recuperacéo
apos a integracdo da biorrefinaria € baseada em balancos de massa e energia e é
descrita em quatro etapas (Kannangara, et al., 2014):

1. Estimativa inicial da quantidade de lignina a ser extraida;

2. Dimensionamento da planta de extracdo de lignina e integracdo ao ciclo de
recuperacao;

3. Andlise das mudancas nas principais se¢fes de recuperacdo em termos de

vazbes e capacidades: evaporadores e caldeira de recuperacao. Obs: as mudancas
no recaustizador e no forno de cal ndo serdo analisadas;

4. Comparacdo das operagdes modificadas no ciclo de recuperacdo com as
capacidades disponiveis na planta. Se as capacidades ndo corresponderem as
capacidades disponiveis, modificar a extracdo de lignina e repetir os calculos

(retornar a etapa 1).
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Além dessas 4 etapas, uma etapa preliminar foi necesséaria para a adaptacdo do
fluxograma descrito ao caso estudado. Os balangcos de massa e energia na caldeira
de recuperacdo foram refeitos considerando um teor de soélidos de 75% no licor
negro ao invés dos 64,9% descritos no fluxograma original. Esta mudanca é
necessaria pois a alimentacdo da caldeira com um licor negro mais concentrado
reduz a emissdo de gases poluentes e aumenta a eficiéncia e seguranca do
processo. Entretanto, a concentragcdes maiores que 75%, o licor torna-se viscoso e
pegajoso, incrustando-se nas paredes do equipamento. Tal comportamento limita a
operacdo das unidades industriais a faixa de 72 a 75% de sélidos. (Cardoso, et al.,
2000). Essa alteracao de teor de sélidos afeta o poder calorifico e o calor especifico
do licor negro. A etapa 0O, descrita a seguir, apresenta os principais resultados dos
balanco de massa e energia para uma caldeira de recuperacdo com alimentacdo de

licor negro com teor de sélidos de 75%.

4.1 ETAPA 0 — CASO BASE

O foco dessa etapa é a alteracao da corrente de licor negro que entra na caldeira de
recuperacdo. Para isso, sera necessario refazer os balancos de massa e energia
envolvendo todas as correntes de entrada e saida da caldeira. A Figura 12 ilustra as
correntes de entrada e saida da caldeira de recuperacéo e do concentrador de licor

negro:
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Figura 12 — Correntes de entrada e saida da caldeira de recuperacéo

Nessa etapa, o teor de sélidos da corrente 26 (licor concentrado) sera alterado de
64,9% para 75%. Logo, além da corrente 26, as correntes 25, 27, 29, 31 e 32
sofrerdo alteracbes. A Tabela 4 lista as propriedades dessas correntes antes da

alteracao.

Tabela 4: Caracteristicas das correntes envolvendo a caldeira de recuperacdo antes da
alteracéo no teor de sélidos

- Vazao : Temperatura Pressdo Entalpia
Corrente Descricao Total Unidade °C) (MPa) (GJ/d)
25 Condensado 462,5 t/d 130 1211,6
26 Licornegro g4 t/d 120 240,3
cqncentrado
28 Aguapara 595, g td 130 9341
balao
29 Géas 3,2x106 m3/d 200 586,2
31 Vapor 21245 t/d 400 51 6570
32 Fundidos 255,7 t/d 800 300,2
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Para alterar o teor de solidos da corrente de licor negro na entrada da caldeira de
recuperacédo, necessita-se evaporar uma quantidade maior de agua dessa corrente
no concentrador. Evapora-se mais dgua aumentando-se a quantidade de vapor vivo
injetada no concentrador (corrente 23). Considera-se a hipotese de que o
concentrador tenha capacidade suficiente para suportar a evaporacdo dessa
qguantidade adicional de agua do licor negro, além disso, considera-se que o
concentrador conseguird atingir o valor de 75% de teor de solidos sem que seja
adicionado mais vapor. Essa hipétese € valida se considerarmos que a eficiéncia do
concentrador em questdo € comparavel com a eficiéncia dos concentradores atuais.
Para um teor de solidos de 75% a vazao total da corrente 26 se reduz a 724,2

ton/dia.

Todos os balangos de massa e energia da caldeira de recuperagao séao refeitos para
esse novo teor de solidos da corrente de alimentac@o de licor negro. Os célculos
dessa etapa se encontram no item 8.2. A Tabela 5 a seguir apresenta os resultados

principais obtidos a partir desses balancos.

Tabela 5 — Resultados dos balancos de massa e de energia na caldeira para a etapa 0

Variavel Descrigao Valor Unidade Referéncia

Vazao de organicos no licor negro

Morg : 11,09 t/h Calculada
gue entra na caldeira

Minorg Vazéo de inorganicos no licor negro 11,54 th Calculada
gue entra na caldeira

My Vazéo total gases que saem pelo 15551 th Calculada

economizador
M, Vazao total de fundidos que saem 9.33 th Calculada
da caldeira
H Calor dlsponl\ce; rf)oarra geracéo de 1,82x10° MI/h Calculada

4.2 ETAPA 1: ESTIMATIVA INICIAL DA QUANTIDADE DE LIGNINA A SER
EXTRAIDA

A partir dos balancos de massa e energia, obtém-se a quantidade de vapor que sera

gerada na caldeira de recuperacao.
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A estimativa inicial da quantidade de lignina a ser extraida vem do calculo do
excesso de vapor na planta. Para isso, somam-se as demandas de vapor em toda a
planta e compara-se com o vapor disponivel. Do fluxograma no item 8.11, temos
que as correntes de vapor usadas no processo sdo: 14, 17, 23, 54, 66 e 78. A

Tabela 6 apresenta as vaz0es e caracteristicas dessas correntes:

Tabela 6 — Dados da demanda de vapor da planta

Corrente Descricio Vazao Total Temperatura Pressao
& (ton/dia) (°C) (MPa)

14 Vapor excesso 27,6 102,4 0,1
17 Vapor 557,9 135 0,4
23 Vapor 581,6 135 0,4
54 Vapor 638,1 183,2 1

66 Vapor 230,0 135 0,4
78 Vapor 173,0 135 0,4

Demanda = M14 + M17 + M23 + M54 + M66 + M78 = 2208, 2 ton/dla

Inclui-se na demanda uma margem de sobra de 10%, correspondente a 220,8
ton/dia para assegurar o abastecimento de vapor na planta. Assim a demanda

considerada é de 2429 ton/dia de vapor.

Para o calculo da energia produzida na caldeira, utiliza-se a entalpia resultante do
balanco realizado na Etapa 0 para comparacdo com a entalpia necessaria para a
producdo da demanda de vapor. Além disso, a caldeira de biomassa é responsavel
por aproximadamente 30% da demanda de vapor da unidade, que deve ser

considerada nos calculos. O resultado

Para o calculo da quantidade a ser retirada de lignina, leva-se em consideracéo a
gueda do PCI (poder calorifico inferior) do licor negro, maior responsavel pela queda
da entalpia disponivel. O calculo utilizado nessa etapa n&o considerou o balanco

completo da caldeira de recuperagcdo, 0 ajuste desse balanco sera realizado na

48



Etapa 3. Os calculos realizados, assim como as hipoteses assumidas nessa etapa,

encontram-se no item 8.3.

A Tabela 7 a seguir apresenta os valores das variaveis mais importantes obtidas a

partir dos célculos descritos no item 8.3.

Tabela 7 — Resultados obtidos da estimativa da quantidade de organicos retirados do licor
negro para a biorrefinaria

Variavel Descricao Valor Unidade Referéncia
MVeyc Vapor excedente no processo 215,35 t/dia Calculado
Hexc Calor excedente no processo 473,8 GJ/dia Calculado
(Bonomi, et
PCI PCI atual 13120 MJ/t al., 1985)
PCloove Estimativa do n0\|/_o F_’CI apos retirada da 12901 MI/t Calculado
ignina
Morgr Massa de orgénicos retirada 36,72 t/dia Calculado

Um ponto importante ap0s a definicdo da vazdo de organicos a ser extraida é a
escolha do ponto de retirada de licor negro que ird para a secao de precipitacao
acida da lignina. Escolheu-se como ponto de retirada a corrente de licor negro entre
0 segundo e o primeiro efeito dos evaporadores. Essa corrente apresenta um teor de
sélidos de 0,316 t sélidos/t de licor negro. Essa escolha baseia-se na aproximacao
das condi¢des do licor negro para precipitacdo acida conforme descrito na literatura
(Périn-Levasseur, et al., 2011). O teor de sdlidos nessa corrente serd mantido
constante para os balancos de massa e energia da se¢do de evaporagdo no caso
integrado. Na Etapa 3 sera detalhado o balanco para integracdo das correntes de

retirada e entrada de licor negro nos evaporadores.

4.3 ETAPA 2: DIMENSIONAMENTO DA UNIDADE DE EXTRACAO DE LIGNINA E
INTEGRACAO A PLANTA DE CELULOSE

Os parametros para realizacdo dos calculos relacionados a precipitagdo acida da
lignina foram extraidos da literatura (Axegard, 2007); (Kannangara, et al., 2014). Os

dados de Kannangara et al. sdo para extracao de lignina proveniente de softwood.
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Sera adotada a hipotese de que ndo ha diferenca significativa caso o processo de
precipitacdo acida com CO, apresentado seja aplicado a lignina proveniente de

hardwood, como é o caso da unidade utilizada no presente trabalho.

Uma importante hipotese adotada nos célculos da precipitagdo acida € a de que
todo o orgéanico retirado para a integracado é constituido de lignina. Na prética, a
analise dos componentes organicos presentes no licor negro € dada pelas suas
fracbes elementares, entdo torna-se dificil a definicdo exata da composicdo dos
organicos. Verifica-se entdo, um rendimento para o processo de precipitacdo (massa
de organicos obtido pelo processo/ massa de orgéanicos total), o qual corrige de
maneira efetiva essa hipotese adotada. Esse dado também foi obtido pela literatura
(Kannangara, et al., 2014) e é apresentado na Tabela 8, junto dos outros dados

utilizados nos céalculos da precipitacao acida.

Tabela 8 — Dados para precipitacdo acida da lignina

Parametro Descrigao Valor Unidade Referéncias
Consumo de CO, por , (Kannangara, et al.,
Ceoz massa de lignina ge ilte 2014)
Consumo de H,SO, . (Kannangara, et al.,
Chzsos por massa de lignina 0.35 ttig 2014)
Consumo de H,O na
Ch20 lavagem por massa de 2,00 t/tlig (Axegard, 2007)
lignina
v Rendimento do 067 (Kannangara, et al.,
PA processo ' 2014)
Rendimento da Estimado com base
Ycoz L 0,7 no rendimento do
precipitacdo com CO,
processo
Rendimento da Estimado com base
Yav | 0,957 no rendimento do
avagem
processo
Concentracédo de (Périn-Levasseur, et
ScIig 0;7

sdlidos na lignina al., 2011)
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Os calculos relacionados a precipitacdo acida da lignina retirada estdo detalhados
no item 8.4. A seguir é apresentada a Tabela 9 com os principais parametros e

resultados obtidos para a unidade de extracao de lignina.

Tabela 9 — Valores das principais variaveis na se¢éo de Precipitagdo Acida (PA)

Variavel Descrigao Valor Unidade Referéncia

Vazao de licor negro retirada da
M, corrente entre o primeiro e segundo 215,69 t/dia Calculada
efeito dos evaporadores

Miig Vazao de lignina contida em My, 36,72 t/dia Calculada
Mco2 Vaz&o de CO,para PA 8,45 t/dia Calculada
Mi2s04 Vaz&o de H,SO, para lavagem 8,90 t/dia Calculada
Mh20 Vaz&o de agua para lavagem 51,41 t/dia Calculada
Miigs Vaz&o de lignina seca produzida 24,60 t/dia Calculada
My Vazéo do progluto final (lignina + 35.14 t/dia Calculada
agua)
M, Vazéo de flléreagsgfue retorna a se¢ao 240,96 t/dia Calculada
poragao
M Vazéo de organicos no licor que 12 12 t/dia Calculada
el retorna a secdo de evaporacao '
M Vazao de inorgéanicos que retorna a 40 46 t/dia Calculada
mnorgr secdo de evaporacao ’
X Teor de solidos do licor negro que 0.92 sl Calculada
Inr retorna a secao de evaporacao ' negro

Sdo adotadas duas hipoteses na vazdo de filtrado que retorna a secdo de
evaporacao. Primeiro, desconsidera-se a vazao de didxido de carbono na corrente
que retorna, por ela ser pequena e porque, na sec¢dao de evaporagdo, todo o

carbonato seria convertido a CO, e sairia do processo. Desconsidera-se também o
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calor necessario para a reacdo de carbonato para CO,. Segundo, considera-se que
a vazao de acido sulftrico no make-up no tanque de mistura de licor negro antes do
concentrador serd reduzida devido a adicdo de &cido sulflrico na lavagem da PA.
Logo, a diferenca de balancos de sddio e sulfato do licor negro na entrada da
caldeira de recuperacdo serd desconsiderada, pois 0s balancos serdo pouco
afetados, ja que se trabalha com variacdes pequenas de organicos e inorganicos na
precipitacdo acida em comparacdo com as vazGes do processo de producdo de
pasta.

Propde-se que o diéxido de carbono utilizado para a precipitacdo acida seja retirado
da corrente de gases que saem do forno de cal. A vazao de CO, dessa corrente € de
90,02 t/dia, quantidade suficiente para atender a demanda de di6xido de carbono do
processo de PA. Para que esse processo seja possivel, € necessaria a separagao
do CO, dos outros compostos inorganicos, que pode ser obtida utilizando-se um

filtro manga.

4.3 ETAPA 3: ANALISE DAS MUDANCAS NAS PRINCIPAIS SECOES DE
RECUPERACAO EM TERMOS DE VAZOES E CAPACIDADES: EVAPORADORES
E CALDEIRA DE RECUPERACAO

As duas principais areas do ciclo de recuperacdo afetadas com a integracdo da
biorrefinaria sdo a secéo de evaporacéo e a caldeira de recuperacdo. Logo, torna-se

necessario refazer os balancos de massa e energia dessas duas sec¢oes.

4.3.1 Balango de massa para o tanque de mistura antes da se¢do de evaporagao

Para a secao de evaporacédo, adiciona-se um tanque para mistura da corrente de
licor negro que sai da secédo de cozimento e a corrente que retorna da secao de
precipitacdo acida (tanque de mistura pré-evaporacdo). O balanco de massa para

esse novo equipamento esta detalhado no item 8.5.

A Tabela 10 a seguir apresenta as caracteristicas da corrente de licor negro que

entra nos evaporadores considerando a integracéo da biorrefinaria.
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Tabela 10 — Dados da corrente de licor negro que entra na secdo de evaporacdo com a
biorrefinaria integrada

Variavel Descricao Valor Unidade Referéncia

Vazao de licor negro que entra no

Minpe terceiro efeito dos evaporadores T2 i cellpueee
Vazao de organicos na corrente de
Morgpe licor negro pos-tanque de mistura (pre- 11,60 t/h Calculado
evaporagao)
Vazao de inorgénicos na corrente de
Minorgpe licor negro p6s-tanque de mistura pre- 10,62 t/h Calculado
evaporacgao
X Teor de solidos no licor negro na saida 0165 tsélidos/t Calculado
tspe do tanque de mistura pré-evaporagao ’ licor negro

4.3.2 Balan¢o de massa e energia para a se¢do de evaporagao

Como se pretende manter o teor de sélidos constante na corrente de licor negro
entre 0 segundo e o primeiro efeito, admite-se esse parametro constante para os
novos balancos de massa e de energia nos evaporadores. Os célculos para a se¢ao
de evaporacao apos a integracdo estdo detalhados no item 8.6. Tabela 11 a seguir

apresenta os resultados dos balancos para a secéo de evaporacao.

Tabela 11 - Resultados obtidos dos balangos de massa e energia nos evaporadores
considerando com a biorrefinaria integrada

Variavel Descrigao Valor Unidade  Referéncia

Vazéao de vapor vivo que entra no

Mv, el _ 22,03 t/h Calculada
primeiro efeito
MV, Vazéo de vapor que entra no segundo 19,45 t/h Calculada
efeito
MV Vazéo de vapor que entra no terceiro 14,36 t/h Calculada
efeito
MV, Vaz&o de vapor que entra no quarto 1516 t/h Calculada

efeito
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XIn1

XIn2

XIn3

Vazao de vapor que entra no quinto efeito

Vazao de vapor que sai do tanque de
descarga de licor negro

Vazéo de vapor que sai do tanque de
descarga de vapor

Vazao de agua evaporada no altimo
efeito

Vazao de licor negro que sai do segundo
efeito

Vazao de licor negro que entra no
primeiro efeito

Vazao de licor negro que sai entra no
segundo efeito

Vazao de licor negro que entra no terceiro
efeito

Vazao de licor negro que entra no quarto
efeito

Vazao de licor negro que entra no ultimo
efeito

Vazao de licor negro que entra no tanque
de descarga de licor negro

Vaz&ao de licor negro que sai do tanque
de descarga de licor negro

Vazéao de licor negro retirada que vai para
a secdo de precipitacao acida

Porcentagem retirada da corrente de licor
negro que sai do segundo efeito para a
PA

Teor de solidos do licor negro que entra
no primeiro efeito

Teor de solidos do licor negro que entra
no segundo efeito

Teor de solidos do licor negro que entra
no terceiro efeito

16,78

1,33

1,80

18,35

70,28

61,00

84,64

134,93

119,77

102,99

41,55

40,22

9,27

13,20

0,316

0,262

0,165

t/h

t/h

t/h

t/h

t/h

t/h

t/h

t/h

t/h

t/h

t/h

t/h

t/h

%

tsolidos/tli
cor negro

tsolidosttli
cor negro

tsélidos/tli
cor negro

Calculada

Calculada

Calculada

Calculada

Calculada

Calculada

Calculada

Calculada

Calculada

Calculada

Calculada

Calculada

Calculada

Calculada

(Bonomi, et
al., 1985)

Calculada

Calculada
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X Teor de solidos do licor negro que entra tsélidos/tli
In4

no quarto efeito 0,186 COor negro Calculada

Xios Teor de solidos plq licor negro que entra 0216 tsolidos/tli Calculada
no ultimo efeito COr negro

X8 Teor de solidos do licor negro que entra 0.464 tsélidos/tli Calculada
n A no tanque de descarga de licor negro ’ COor negro

.S Teor de solidos do licor negro que sai do 0.480 tsolidos/tli Calculada
in A tanque de descarga de licor negro ' COor negro

MecosB Vazao de condensado 20,23 t/h Calculada

4.3.3 Balan¢o de massa e energia para o concentrador

O licor negro que sai da se¢do de evaporacao tem as seguintes caracteristicas (item
8.6):

Tabela 12 — Caracteristicas do licor negro que sai da se¢do de evaporacdo (com a integracéao)

Variavel Descrigao Valor Unidade Referéncia

Vazéao de licor negro que sai da segdo de

Min®a B 40,22 t/h Calculada
tsélidos/
Xin®a Teor de sélidos no licor negro 0,480 tlicor Calculada
negro
Mlorg Vazéao de orgarg\c;g; ;rg é:grrginte que sai dos 10,07 th Calculada
M’inorg Vazéao de inorganicos na corrente que sai 9.22 t/h Calculada

dos evaporadores

O licor negro que sai do evaporador € encaminhado para o tanque de mistura, no
qgual anteriormente se misturavam as cinzas recuperadas da caldeira de recuperacao
e o0 sulfato para o make-up. Como com a integracdo ocorre a adicdo de acido
sulfarico na etapa de precipitagcdo acida, diminui-se a vazao de make-up (que no

processo original € de 0,55 t/h) para que a vazdo de inorganicos no processo

55



integrado alcance o mesmo valor do processo original. A vazdo de cinzas
proveniente do precipitador eletrostatico € de 2,62 t/h, resultando em uma corrente
de licor negro que entra no concentrador com as caracteristicas apresentadas na
Tabela 13.

Tabela 13 — Caracteristicas da corrente de licor negro que entra no concentrador

Variavel Descricao Valor Unidade Referéncias
Vazao de licor negro que entra no
Min concentrador 43,01 t/h Calculado
Teor de solidos no licor negro que tSé."dOS/
XIn 51,34 tlicor Calculado
entra no concentrador
negro
Morg Vazao de organicos na corrente que 10,07 th Calculado
entra no concentrador
Minorg Vazao de inorganicos na corrente que 12,01 th Calculado

entra no concentrador

E necessario que o licor negro seja concentrado até um teor de sélidos de 75% para
entrar na caldeira de recuperacdo. Para que essa concentracdo seja alcancada, é
necessario fornecer uma vazao de vapor vivo de 22,65 t/h (item 8.7). Considerando
gue para o caso original, consome-se 24,23 t/h ocorre economia de 1,59 t/h de vapor
Vivo para concentrar o licor negro para o teor de sélidos necesséario na caldeira de

recuperacao.

4.3.4 Balan¢o de massa e energia para a caldeira de recuperacgao

Com os valores de vazao de licor negro e teor de sélidos na saida do concentrador /
entrada da caldeira, é possivel refazer os balancos de massa e energia para a
caldeira de recuperacgao integrada, considerando agora o novo PCI correspondente

ao teor de organicos na corrente de licor negro que alimenta a caldeira.

Considera-se que as variaveis afetadas pela inclusdo da integracéo sdo a vazao de
licor negro que entra na caldeira e o valor de PCI para o novo teor de organicos para

o licor. Os calculos sdo mostrados no item 8.8.
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A Tabela 14 a seguir mostra, a partir dos resultados do balanco de massa e energia

na caldeira de recuperacéo, a nova quantidade de calor disponivel para gerar vapor.

Tabela 14 — Quantidade disponivel de calor para gerar vapor apés a integracao da biorrefinaria

Variavel Descrigao Valor Unidade Referéncia

Novo calor diponivel para geracdo de 41251 GJ/dia Calculado

HI"IOVO

vapor

Hperdido Diferenca entre calor original e atual 235,25 GJ/dia Calculado
Myexc' Novo Mvexc 108,42 t/dia Calculado
AM,, Economia de vapor nos evaporadores 18,89 t/dia Calculado
AMv, Economia de vapor vivo no concentrador 38,12 t/dia Calculado
Myexc' NOVO M,ex. ap0Os uso do vapor 165,43 t/dia Calculado

Como pode ser observado pela Tabela 14 mesmo apés a retirada de 24,6 t/dia de
lignina seca do licor negro, ainda h4 uma sobra de vapor de 165,43 t/dia. Parte
desse vapor sera usada para manter o reator de precipitacdo acida da biorrefinaria
na temperatura de processo (80°C).
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5. CONSIDERACOES ECONOMICAS

Neste capitulo sera feita uma avaliacdo do preco de implantacdo da unidade de
biorrefinaria estudada nesse trabalho, além de uma descricdo do potencial

econdmico das aplicagdes da lignina produzida e seus derivados.

5.1. PRECIFICACAO DOS EQUIPAMENTOS DA BIORREFINARIA

Para a implantacdo da unidade de biorrefinaria foi necessario incluir na planta os
seguintes equipamentos: reator para a acidificacao do licor negro, dois filtros prensa
para filtragem do licor negro e da 4gua de lavagem, tanque de lavagem e tanque de

mistura do licor negro que volta para o processo de producéo de polpa celulésica.

A estimativa do preco desses equipamentos foi feita baseada em dados de
equipamentos de outros trabalhos (Aden, et al., 2002). Uma correlacdo empirica foi
utilizada para a correcdo das dimensdes e do ano atual (Turton, 2008). Na Tabela 15
sdo resumidos o0s custos estimados para os equipamentos. Os filtros foram
aproximados para um filtro prensa e o reator de acidificagcéo foi aproximado para um
tanque simples. A estimativa detalhada para cada equipamento € descrita no anexo
8.10.

Tabela 15: Estimativas de custo para os filtros, tanque de mistura, reator e tanque de lavagem.
(Aden, et al., 2002) (Turton, 2008). Calculo detalhado no anexo 8.10

Proporgdo de . . Custo Estimado
. Custo originaldo  Ano
Equipamento Escala tamanho equivamento base na escala atual
(Base/Atual) quip para final 2013
12 Filtro Vazao 0,157 $453.37500 2002  $1.972.670,01
volumétrica
Vazao
Tanque de lavagem L. 9,594 S 547.654,00 2002 $202.345,05
volumétrica
. Vazao
29 Filtro e 0,453 $ 453.375,00 2002 S 1.046.253,65
volumétrica
. Vazao
Tanque de mistura . 0,254 S 547.654,00 2002 $1.790.163,44
volumétrica
Reator de vazdo 3,97 $547.654,00 2002  $343.395,00
acidificagao volumétrica

TOTAL $5.354.827,14
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Essa estimativa inicial confirma um investimento de baixo custo (se comparado ao
porte de uma planta de celulose) para a implantacdo da unidade de extracdo de
lignina. E importante ressaltar que nessa estimativa apenas 0s equipamentos
principais foram estimados, ndo foram levados em conta por exemplo o filtro manga
para purificacdo do CO; que deixa a planta de celulose nem bombas e trocadores de

calor.

5.2. POTENCIAL ECONOMICO DA LIGNINA

A aplicacdo industrial da lignina até entdo vinha sendo limitada, devido a
complicagbes no processo para a recuperacdo da lignina envolvendo multiplos
passos, a presenca de impurezas, uma estrutura heterogénea néo uniforme e a sua
reatividade Unica. Além disso, a estrutura do composto derivado da lignina depende
tanto da fonte de biomassa quanto do processo de isolamento, ndo havendo um tipo

de lignina que se encaixa em todas as aplicagdes industriais. (Gosselink, 2011)

Apesar de muitos métodos terem sido desenvolvidos para superar esses obstaculos,
a viabilidade econbmica nado era justificada no passado. Porém atualmente tem
havido um aumento no interesse académico e das industrias quimicas no
desenvolvimento de novas tecnologias para conversdo de lignina e novas

aplicacoes.
Os usos potenciais para a lignina sdo classificados em diferentes grupos:

o Biocombustiveis, energia e syngas: disponibilidade a curto prazo.

o Macromoléculas: como adesivos fendlicos para madeira (ligantes), fibras
carbdnicas e polimeros como espuma de poliuretano. Estardo disponiveis no
mercado em um horizonte de médio prazo.

o Aromaticos: a molécula de lignina é clivada em mondmeros sem sacrificar 0s
aneéis aromaticos para a producao de building blocks, monémeros aromaticos como
benzeno, tolueno e xileno (BTX), fenol e valinina. Estaréo disponiveis no mercado

em um horizonte de longo prazo.
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Na Figura 13 a seguir as aplicacfes para a lignina séo ilustradas de acordo com o
volume demandado e o seu valor agregado. Nota-se que quanto maior o volume,

menor o valor associado ao produto final.

Figura 13: Aplicac8es para a lignina de acordo com o volume de producao e o valor agregado.
(Gosselink, 2011)

Os precos de venda de lignina normalmente variam de 50 a 750 euros/ton
dependendo da sua qualidade. Um exemplo de lignina de baixa pureza é a lignina
dissolvida no licor negro sem tratamento, atualmente utilizada como fonte de energia
na fabrica de celulose, com valores indo de 250 a 350 euros/ton. J& as ligninas Kraft
(caso estudado nesse trabalho), soda e organossolve podem ser produzidas com
uma pureza significativa e apresentam um valor de 350 a 500 euros/ton. Ligninas
com maior pureza estardo disponiveis no mercado por precos em torno de 750

euros/ton ou mais.

Macromoléculas baseadas em lignina irdo competir com produtos ja existentes no
mercado, como é o caso do adesivo para madeira, que competiria com outras
resinas fendlicas que apresentam um preco atual em torno de 1200 euros/ton com
producdo anual de 1 Mton. O mercado de quimicos finos como vanilina e derivados

de fenol representa um volume bem menor, tipicamente de 10 a 20 kton/ano, com
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altos precos. A escala de precos para os diferentes produtos citados € ilustrada na
Figura 14.
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Figura 14: Estimativa do potencial de preco para diferentes qualidades de lignina e suas
aplicagdes. (Gosselink, 2011)

5.3. GANHOS POTENCIAIS COM O PROCESSO ESTUDADO

Utilizando como referéncia um valor de 350 euros/ton (ou 468,2 USD/ton) para a
lignina produzida no caso estudado e o volume que se conseguiu extrair obtido no
capitulo 4 pode-se estimar os ganhos com 0 processo.

Tabela 16: Ganhos com a venda da lignina produzida

Valor Unidade
Preco da lignina Kraft 468,23 USD/ton
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Dos custos diretos ligados a producdo de lignina, excluem-se 0s custos com
matérias-primas e reagentes, ja que a lignina e o CO; utilizados vém da propria
planta. Além disso, o acido sulfurico utilizado foi descontado do make-up que se
adicionaria na etapa seguinte, sendo um custo ja ligado a planta. Deve-se descontar
dos ganhos os custos com a compra de agua, energia elétrica, mao de obra,
manutencdo, lembrando que serdo bem menores se comparados a uma planta nao

integrada.

A partir da andlise apenas dos custos estimados e do que se ganha com a venda da
lignina, o processo comecaria a dar lucro j& a partir do segundo ano. Porém , nesse
caso, um estudo mais detalhado € necessario, 0 que exigiria uma estimativa mais
detalhada de custos para os equipamentos e uma analise do VPL (valor presente

liquido), o que nao faz parte do escopo do trabalho.
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6. CONCLUSAO E PERSPECTIVAS

A extracdo de lignina do licor negro mostrou-se viavel em termos de demanda de
vapor na planta. Mesmo com a extracdo de parte dela antes da caldeira de
recuperacdo, conseguiu-se ainda assim obter uma quantidade de vapor suficiente

para atender a demanda da planta.

A lignina extraida, apos filtragem e lavagem, pode ser comercializada e aproveitada
para geracdo de energia ou ainda pode ser purificada e utilizada na sintese de
quimicos com alto valor agregado. E importante ressaltar, como citado
anteriormente, que o processo de purificacdo de lignina ainda esta sendo estudado,

e sera uma alternativa interessante num horizonte de meédio a longo prazo.

Um préximo passo interessante nesse estudo seria a avaliagdo da capacidade
liberada na caldeira de recuperacdo apoOs a retirada de lignina. Com isso, mais
celulose poderia ser produzida na planta com a liberacdo de capacidade na caldeira.
Outros estudos de integracdo levam em conta esse aumento na capacidade da
planta, relacionando o aumento no consumo de vapor na planta gerado pelo
aumento de producdo, com a menor producdo de vapor na caldeira (Kannangara, et
al., 2014).

Além disso, um estudo mais detalhado da energia disponivel na planta seria
interessante. Seria possivel combinar uma andlise pinch para a reducdo de
demanda de energia na planta com uma maior extragdo de lignina, por exemplo
(MATEOS-ESPEJEL, et al., 2011).

Apesar do foco desse trabalho ter sido em uma biorrefinaria a partir de lignina, foram
revistos diversos tipos de biorrefinaria e técnicas de obtencdo de matéria-prima em
industrias ja existentes. A escolha do melhor tipo de biorrefinaria a ser implantado
depende do momento econdmico e técnico em que se encontra. Com esse trabalho,
pode-se ter uma visdo das etapas e do interesse da implantacdo de uma

biorrefinaria em uma industria ja existente.
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8. ANEXOS

8.1. GRAFICO PCI LICOR NEGRO EM FUNCAO DO TEOR DE ORGANICOS

Os valores de PCI em funcédo do teor de organicos foram adaptados da literatura
devido a possiveis diferencas na composicdo do licor negro entre a literatura e o

manual. A relagéo da literatura e a adaptada estéo ilustradas na Figura 15.

14000

y = 85.161x+ 10007
2 _
13500 RT=1

13000 # Literatura (PCl x Teor de
/ sslidos)
12500
_ Corrigido para caso de
y=85.16x+9272.4
5 estudo (PCl x Teor de
12000 R2=0.9911

organicos)

PCI (MJ/1)

11500 . . |
30 35 40 45

%

Figura 15: Dados corrigidos da literatura (Adams, 1997) para calculo do PCI do licor negro no

caso de estudo

8.2. BALANCOS DE MASSA E ENERGIA NA CALDEIRA DE RECUPERAGCAO
(CASO ORIGINAL)

Hipoteses simplificadoras adotadas para os balancos de massa e energia na

caldeira de recuperacao:

o caldeira de recuperacao sem injecao de 6leo combustivel,
o sem NaOH, NaC e inertes (dregs) no licor negro;
o sem organicos nos fundidos (queima total);
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o ndo foram consideradas as perdas de calor através de conducado, convecgao

e radiacao;

o assume-se que na bomba calorimétrica, todo o enxofre passa para SO3 para
produzir Na2S04;

Lista de dados utilizados nos balancos:

Tabela 17 — Lista de dados utilizados nos balan¢os da caldeira de recuperacéo para o caso

original

Parametro Descricao Valor Unidade Referéncia
- o o (Bonomi, et

CPar Calor especifico médio de ar a Tar 1,004 MJ/teC al., 1985)
Calor especifico médio do CO, nos o (Bonomi, et

CPcoz gases que saem do economizador 1,107 MJfeC al., 1985)
e : o (Bonomi, et

(of o Calor especifico de cinzas a Tf 1,141 MJ/teC al., 1985)
Calor especifico médio da agua nos o (Bonomi, et

CPrzo gases que saem do economizador 4.187 MJfeeC al., 1985)
Calor especifico do licor negro que o (Bonomi, et

CPun entra na caldeira 2,583 MJ/eC al., 1985)
Calor especifico médio do nitrogénio (Bonomi, et

CPn2 nos gases que saem do 1,086 MJ/teC ’
: al., 1985)
economizador
Calor especifico médio do oxigénio (Bonomi, et
CPoz nos gases que saem do 1,044 MJ/teC ;
: al., 1985)
economizador

Calor especifico médio de p6 nos o (Bonomi, et

CPro gases que saem do economizador 1141 MJfeC al., 1985)
Calor especifico médio da agua nos o (Bonomi, et

CPso2 gases que saem do economizador Spzy e al., 1985)
) . ~ . (Bonomi, et

Ahqysso Entalpia de fusdo das cinzas 276,5 MJ/t al., 1985)
Entalpia de reducdo de Na,SO, para (Bonomi, et

Ahy,os N2,S 12110 MJ/t al., 1985)
Entalpia de reducéo de SO; para (Bonomi, et

Ahgo, S0, 1534 MJ/t al., 1985)

t licor

. negro/t (Bonomi, et

F Fator de carga na caldeira 1,1 licor negro al., 1985)

nominal

= Fator de reducéo 0.95 (Bonomi, et

' NaQS/NaQS+NaQSO4 ’ al., 1985)
Entalpia do vapor vivo para (Bonomi, et

TNERIE sopradores de fuligem Ak LT al., 1985)
. e (Bonomi, et

hvva Entalpia do vapor d'agua 2337 MJ/t al., 1985)
Vazao de licor negro na entrada da (Bonomi, et

Mo caldeira £l i al., 1985)
Msop Vazao de vapor vivo para 4 t/h (Bonomi, et
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sopradores de fuligem al., 1985)
o (Bonomi, et
Tar Temperatura do ar 120 C al., 1985)
Temperatura do fundido que sai da o (Bonomi, et
Ti caldeira 800 c al., 1985)
T Temperatura do gas que sai do 370 oC (Bonomi, et
g economizador al., 1985)
T Temperatura do licor negro na 120 oC _Dado
entrada ajustado
T Temperatura do vapor vivo para 229 oC (Bonomi, et
el sopradores de fuligem al., 1985)
~ . 10000 (Bonomi, et
Var Vazao volumétrica de ar 0 Nm3/h al., 1985)
X, Umidade relatlva~ do ar de 60 % (Bonomi, et
combustao al., 1985)
X Umidade absoluta do ar de 0,011 tagua/tar (Bonomi, et
aa combustéo 85 seco al., 1985)
. tClt (Bonomi, et
Xc Carbono no licor negro seco 0,314 s6lidos al., 1985)
. o , tH2/t (Bonomi, et
Xy Hidrogénio no licor negro seco 0,031 s6lidos al., 1985)
: . : tN2/t (Bonomi, et
XN Nitrogénio no licor negro seco 0,013 s6lidos al., 1985)
. tNa2CO3/t (Bonomi, et
XNa2co3 Teor de Na,CO; sobre solidos secos 0,337 S6lidos al., 1985)
- 0,086 tNa2S/t  (Bonomi, et
XNazs Teor de Na,S sobre soélidos secos 73 s6lidos al., 1985)
X Teor de Na,S,0; sobre soélidos 0 tNa2S203 (Bonomi, et
Na2$203 secos /t solidos  al., 1985)
0 0,107 tNa2SO4/t (Bonomi, et
XNaz2soa Teor de Na,SO, sobre sélidos secos 6 S6lidos al., 1985)
. tS/t (Bonomi, et
Xs Enxofre no licor negro seco 0,063 sélidos al., 1985)
Xis Teor de solidos na entrada 0,75 t SOI'dcﬂS/ ! ‘Dado
solucao ajustado

Lista de variaveis a serem calculadas pelos balancos

Tabela 18 — Variaveis a serem obtidas pelos balancos na caldeira de recuperagdo (caso

original)

Variavel Descrigao Unidade Referéncia
(EXC) Excesso de ar para combustéo % Calculado
(Na)i Vazao molar de sc;](igrgcomo Na,) no licor Mmol/h Calculado
(OX)in Vazéao molar do elir:(;rgo oxigénio no licor Mmol/h Calculado

(OX); Vazao morlegr de oxigénio tegrlco Mmol/h Calculado
necessario para combustédo
(PC)ss Calor liberado na queima do licor negro MJ/h Calculado
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(PC)In

(S)at

(S)n

(SO,)

(V)gs

HLN
Hsop
MfNaZCO3

Minazs
Minazsos
Mz
Mgco2
Mgh20

MgNaZCO3
MgNaZSO4
Mgs
MgSOZ

Mgt

MNaZCO3
MNaZS
MNaZSZO3

MNaZSO4

Morg

MrH2O

MSS

Poder calorifico inferior do licor negro

Porcentagem molar de enxofre
(Porcentagem do enxofre que entra com o
licor negro e que sai pela chaminé na
forma de composto de enxofre)

Vazao molar de enxofre no licor negro

Porcentagem molar de SO, (Porcentagem
do enxofre que entra com o licor negro e
gue sai pela chaminé como SO2)

Vazao volumétrica de gas seco
Calor disponivel para geragéo de vapor
Entalpia sensivel do ar
Bomba calorimétrica para Na,S
Bomba calorimétrica para SO,
Entalpia dos fundidos
Entalpia dos gases
Entalpia sensivel do licor negro
Entalpia do vapor para sopragem

Vazao de Na,COj; nos fundidos

Vazao de Na,S nos fundidos que saem da
caldeira

Vazao de Na,SO, nos fundidos

Vazéo total de fundidos que saem da
caldeira

Vazao de CO,

Vazéao de vapor de agua que sai da
caldeira

Vazao de Na,CO3z como pé
Vazao de Na,SO,
Vazao de gases secos

Vazao de SO,

Vazao total gases que saem pelo
economizador

Vazao de carbonato de sodio
Vazao de sulfeto de so6dio
Vazao de tiossulfato de sodio

Vazao de sulfato de sodio

Vazao de organicos totais presente no
licor negro na Etapa O

Vazao de H,O gerada na combustédo

Vazao de soélidos secos

MJ/t

%(molar)

Mmol/h
%(molar)

Nm3/h
MJ/h
MJ/h

MJ/h
MJ/h
MJ/h
MJ/h
MJ/h
MJ/h
t/h

t/h
t/h
t/h
t/h
t/h

t/h
t/h
t/h
t/h

t/h

tNa,COs/h
tNa,S/h

tNa,S,03/h

tNa,SO,/h

t/dia

t/h

t solidos
secos/h

(Adams,
1997)

Calculado

Calculado
Calculado

Calculado
Calculado
Calculado

Calculado
Calculado
Calculado
Calculado
Calculado
Calculado

Calculado
Calculado
Calculado
Calculado
Calculado
Calculado

Calculado
Calculado
Calculado

Calculado
Calculado

Calculado
Calculado
Calculado

Calculado
Calculado
Calculado

Calculado
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Xo Oxigénio no licor negro seco tO/tsolidos Calculado

Morg Vazao de organicos no licor negro t/h Calculado
~ . t organicos/t
Xorg Teor de organicos no licor negro org Calculado
licor negro

Balancos de massa:

o Licor negro
o Vazéo de solidos secos:
Mgy = My Xis
o Vazdao de sulfato de sadio:
Mpyazs04 = Mss. Xnazsoa
o Vazao de sulfeto de sadio:
Myazs = Mss. Xnazs
o Vazao de tiossulfato de sodio:
Mya2s203 = Mss- Xnazs203
o Vazao de carbonato de sédio:
Myazco3 = Mss- Xnazco3
o Vazao molar de enxofre:
($)in = Mss. Xs/32
o Vazao molar de sédio (como Nay):

XNaZSO4 XNaZS XNaZSOZOS XNa2C03
Na?2 =M ( + )
(Na2)iw = Mss\ =47 78 158 106
o Balanco de enxofre na caldeira:
o Porcentagem molar de enxofre (Porcentagem do enxofre que entra com o

licor negro e que sai pela chaminé na forma de composto de enxofre) (Borg, et al.,
1974).
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41,4.(S)n
Sy = (— 15,4).F
()ge (Na2),y "
o Porcentagem molar de SO, (Porcentagem do enxofre que entra com o licor

negro e que sai pela chaminé como SO,) (Borg, et al., 1974)

44,4.(S) N
=|—————-96.X 4 .F
(502) ( (NCLZ)LN 6 ts + 6,6)
X Se (S0O,) for negativo:
o Vazao de Na,CO3z como po:
106
MgNaZCO3 = (50,). (S)LN-W
(50,) =0 : paraequacOes subsequentes

<> Se (SOy) for positivo ou nulo:
o Vazao de Na,CO3; como p6

MgNa2C03 =0

o Vazao de SO,

MgSOZ = (8- (502)-m
o Vazao de Na,SO,
142
Mynazsos = (S)in- (()ge — (505)).——
100
o Vazao de Na,S nos fundidos que saem da caldeira

) gt
Mfnazs = (S)w- <1 ( )g >-78-Fr

100
o) Vazado de Na,SO, nos fundidos
)
M¢nazsos = (S)in- <1 - 10?; 142.(1-F)
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Balanco de sédio na caldeira

Vazao de Na,CO3; nos fundidos

Mgnazsos  Mgnazcos  Mgnazs  Mpnazsos

142 106 78 142
Balanco de carbono na caldeira
Vazao de CO,

M¢nazco3 = ((Naz)LN - ).106

Mg

_ (XC-MSS _ Mgnazco3 _ MfNa2C03) 44
“0z7\ 12 106 106 /°

Balango de hidrogénio na caldeira
Vazao de H,0O gerada na combustao

MTHZO = XH Mss. 18
Vazao de vapor de agua que sai da caldeira

Xo0 (V) or- 28,9
aa ( )ar + Msop
(1+ X,,).22400

Mgrz0 = Mypzo + (1 — Xes). My +

Balanco de oxigénio na caldeira

Oxigénio no licor negro seco

Na; y
X0:1_ XC+XH+XN+XS+ 46
MSS

Vazao molar do elemento oxigénio no licor negro

16

(Ox)y =

Vazao molar de oxigénio tedrico necessario para combustao

(0x) =05 (Z-MgCOZ 4'-1\'/IgNaZSO4» 2-1\4‘9502 3-IWQN¢12CO3 1-]WrHZO 3'1‘/IfNa2CO3
Lo 44 142 64 106 18 106
4. MgNaZSO4

142 ) = (0%



Excesso de ar (EXC)

0,21. (V) )

EXC) = 100.
(EXC) =100 (22400.(0x)t—1

Vazéo volumétrica de gas seco

_ (0%), (EXC). 22400

Mycoz- 22400 | Mysoz 22400

Vaz&o de gases secos
(V)r-0,79.28  (0x),(EXC).32
Mgs =400 T 100 + Mgcoz + Mgsoz

Vazao total gases que saem pelo economizador
My: = Mgs + Mypz0 + Mgnazsos + Mgnazcos
Vazao total de fundidos que saem da caldeira
Mse = Mgnazcos + Menazs + Menazsoa

Organicos totais presentes no licor negro
Morg = Mypzo + MgCOZ —-32- (Ox)t

Teor de organicos:

Balancos de Energia:

Entalpias associadas aos fluxos de entrada
Sensivel do licor negro:

Hyy = Mpy .cpy - (Toy — 25)
Sensivel do ar de combustéo:

_ (V)ar-28,9

ar — 22400 -CPqr - (Tar - 25)
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o De vapor para sopragem:
Hsop = Msop hy

o Correcao sobre bomba calorimétrica para Na,S (Hcnazs) € para SO, (Heso2)

o Bomba calorimétrica para Na,S
Henazs = Menazs - AHR s
o Bomba calorimétrica para SO,
Hesor = MSgOZ' AH.sI‘?oz

o Calor liberado na queima do licor negro:
PCSS = MSS 'PCILN

o Entalpias associadas aos fluxos de saida

o Fundido:
Hp = Mg .cpp . (Tr — 25) + AHpyss0)

o) Gases:

0,79 EXC
HG = MgHZO . hU + (V)arm 28.CpN. (TG - 25) + (OX)t. BZ'W'CPOZ' (TG - 25)

+ Mcoz-CPcoz- (Tg — 25) + Mgp,. cpsoz- (T — 25)

+ (Mynazs0a + Mgnazcos)- Ppo(Te — 25)

o Calor disponivel para geracdo de vapor:

Hyap = Hyy + Hgyr + Hgop + PCss — Hygzs — Hso2 — Hp — Hg

A Tabela 19 a seguir apresenta os resultados dos balancos na caldeira de

recuperacao:
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Tabela 19 - Resultados obtidos pelos balancos na caldeira de recuperacao (caso original)

Variaveis Descricao Valor Unidade Referéncias
(PCDIn Poder calorifico inferior do licor negro 131270’26 MJ/t (Ai%%r;)s,
(EXC) Excesso de ar para combustéo 22,329 % Calculado
(Nay)n Vazao molar Ic_mlc—:‘ sodio (como Nay) no 0.114 Mmol/h Calculado
icor negro
(OX)in Vazao molar (Ij_o elemento oxigénio no 0.490 Mmol/h Calculado
icor negro
(O%). Rzl i SO Stlico s 0,766  Mmolh  Calculado
necessario para combustao
(PC)ee Calor liberado na queima do licor 296911,6 MI/h Calculado
negro 4
Porcentagem molar de enxofre
(Porcentagem do enxofre que entra
(S)gt com o licor negro e que sai pela 34,698  %(molar) Calculado
chaminé na forma de composto de
enxofre)
(S)in Vazao molar de enxofre no licor negro 0,0446 Mmol/h Calculado
Porcentagem molar de SO,
(SO,) (Porcenta}gem do enxofre que entra 0 %(molar)  Calculado
com o licor negro e que sai pela
chaminé como SO,)
(V)gs Vazao volumétrica de gas seco 945?%5’94 Nm3/h Calculado
H Calor disponivel para geragéo de 181680,5 MI/h Calculado
vapor
Har Entalpia sensivel do ar 123%5’72 MJ/h Calculado
Henazs Bomba calorimétrica para Na,S 26107,56 MJ/h Calculado
Hcsoz Bomba calorimétrica para SO, 0 MJ/h Calculado
Hs Entalpia dos fundidos 10831 MJ/h Calculado
Hyg Entalpia dos gases 108798 MJ/h Calculado
Hin Entalpia sensivel do licor negro 7404 MJ/h Calculado
Hsop Entalpia vapor para sopragem 10796 MJ/h Calculado
Mtnazcos Vazao de Na2CO3 nos fundidos 6,969 t/h Calculado
Minazs Vazao de Na2S nos fur_mdldos que 2.156 th Calculado
saem da caldeira
Minazsoa Vazéo de Na2S0O4 nos fundidos 0,207 t/h Calculado
M Vazao total de fundu_jos que saem da 9.331 th Calculado
caldeira
Mgco2 Vazéo de CO, 22,988 t/h Calculado
Mgizo Vazao de vapor de agua que sali da 25 682 th Calculado
caldeira
Mgnazcos Vazéo de Na,CO3;como po 0 t/h Calculado
Mgnazsoa Vazao de Na,SO, 2,195 t/h Calculado
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Mgs Vazao de gases secos 127,214 t/h Calculado
Mgso2 Vazéo de SO, 0 t/h Calculado
My~ Vezotomlgasesquesaempeld  yog);  gn Caleulado
Mnazcos Vazado de carbonato de sédio 7,626 tNaﬁ? 03 Calculado
Mna2s203 Vazdao de tiossulfato de sodio 0 tNa?’Z/ﬁZO Calculado
Mnazs Vazéao de sulfeto de sodio 1,963 tNa2S/h Calculado
Mna2s04 Vazao de sulfato de sodio 2,435 tNa?hS o Calculado
Mt20 Vazao de H,O gerada na combustéo 12,628 ton/h Calculado
Mss Vazéo de solidos secos 22,63 gzgi(js?ﬁ Calculado
Xo Oxigénio no licor negro seco 0,3467 tO/ésSéIid Calculado
My, V2280 de organicos lolals presente  pg6 187 tonitia  Calculado
t
Xorg Teor de organicos no licor negro 0.366 Osr/ﬁzigf Calculado
negro

8.3. ETAPA 1-CALCULO DA QUANTIDADE DE LIGNINA A SER EXTRAIDA

Tabela 20 - Lista de variaveis utilizadas nos do item 8.3:

Parametro Descricao Valor Unidade Referéncias

e . P o (Bonomi, et
cpL Calor especifico da &gua liquida 4,2 MJ/ton°C al., 1985)
H Entalpia dlspomve! para geragéo de 4360332 MJ/dia Calculado

vapor na caldeira na Etapa 0
Entalpia da 4gua saturada liquida a (Spirax-
Hlzs, 152°C e 5 bar e kkg sarco,2014)
Entalpia do vapor de 4gua saturado a (Spirax-

HV1s2 152°C e 5 bar 2748,1 klkg Sarco, 2014)

Morg Vazao de_: organicos totais presente 266.2 ton/dia Calculado
no licor negro na Etapa 0
Mss Vazéo de sélidos secos 226  'S0MDOS  calculado
secos/h

Vapor gerado pela caldeira de , (Bonomi, et
Mucs biomassa lonAle B al., 1985)
PC Poder calorifico inferior do licor negro 13120,3 MJ/tss Calculado

na Etapa O

T Temperatura de entrada da agua para 130 oC (Bonomi, et
L geracéo de vapor al., 1985)
T, Temperatura do vapor saturado 152 °C Calculado
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produzido a partir do calor da caldeira

t
0,75 solidos/t Calculado
solucao

Teor de solidos na entrada da
caldeira de recuperacao

Demanda de vapor vivo na planta
Mvt = MU14 + Mv17 + Mv23 + Mv54, + M’D66 + MU78 = 2208, 2 ton/dla

Margem de seguran¢a — demanda de vapor vivo
M, = My, * 1,1 = 2429,02 ton/dia

Calor disponivel para geracao de vapor (calculado no item 8.2)
H = 4360332 MJj /dia
Vapor disponivel
My, = i =
cp,(Ty — T,) + (hvysy — hlys;)

B 4360332,06
~ 4,2(152 — 130) + (2748,7 — 640,14)

= 1981,91 t/dia

Vapor excedente no processo
Mvexc = M‘U31 - M;t + M‘UCB = 215,35 ton/dla

Massa de organicos retirados - Essa € uma aproximacéo para uma estimativa

da quantidade de organicos a ser retirada, levando em conta que o PCI é o que mais

afeta a entalpia disponivel para geracdo de vapor. O valor final de vazdo de

organicos retirada é obtido a partir de célculo iterativo: substitui-se o novo valor de

PCI encontrado a cada iteragéo para calculo do Mo, até que o teor de organicos se

torne constante.

exc ton

Massa total de orgéanicos nova

Mgrg = Morg — Myrgr = 229,46 ton/dia
Nova vazéo de solidos

Mgs™ = Mgs — Myygr = 506,40 ton/dia
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o Nova vazao de licor negro

*

* MSS .
My = = 675,20 ton/dia
Xts
o Novo teor de organicos
* Morg A .
Xorg = = 33,98 ton organicos/ton licor negro
MLN

o Valores de PCI do licor negro (obtido do gréafico de PCI x Teor de orgéanicos —
item 8.1)

o Novo PCI (teor de organicos Xorg* = 0,34 torganicos/t licor negro) - obtido por

processo iterativo

Mj

PCI* =12901,17 ——
t licor negro

Tabela 21 — Resultados dos calculos do item 8.3

Variaveis Descrigao Valor Unidade Referéncias

Nova vazao de licor negro na corrente

* .

Min de entrada da caldeira 675,20 ton/dia Calculado

Morg* Nova vazéo de organicos totais 229 46 ton/dia Calculado

presente no licor negro

Morg: Vazéo de organ;\c;;rgetlrados do licor 36,72 ton/dia Calculado

M_* Nova vazéao d_e sélidos presentes no 506,40 ton/dia Calculado
licor negro

Myay Vazao de vapor disponivel na caldeira 1981,91 ton/dia Calculado
na Etapa O

Myexc Vazdo de vapor excedente no 215,35 ton/dia Calculado
processo

M,¢* SErgET Bl seguranca — CEmEneR B 2429,02 ton/dia Estimado
vapor vivo

PCI* Novo poder cal?]relzfgi(c)) inferior do licor 1290117  MJltss Calculado

Xorg* Novo teor de organicos totais 0.34 torg/tin Calculado

presentes no licor negro

8.4. ETAPA 2 — PRECIPITACAO ACIDA (PA) DA LIGNINA (INTEGRACAO DA
BIORREFINARIA)

Hipoteses adotadas:
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o Todo o organico retirado para a etapa de precipitacdo &cida constitui-se de

lignina;

o A vazao de CO, necesséria para a acidificagdo do licor negro € desprezada,

pois esta é pequena. Considera-se que o acido carbbnico gerado para a acidificacéo

sera decomposto a agua e CO, novamente nos evaporadores, sendo que o calor de

reacao necessario para essa decomposicao também é desprezado;

o A vazdo de acido sulfurico adicionada na lavagem sera contrabalanceada

com a vazao de make-up no tanque de mistura de licor antes do concentrador.

Tabela 22 — Dados para balangos da se¢ao de precipitacdo acida

Parametro Descricao Valor Unidade Referéncias
Vazao de organicos
Morgr gue vai para a segao 36,72 t/dia Calculado
de PA
Teor de solidos
Teor de solidos do . . do ponto de
- tsolidos/tlicor ; .
Xis licor negro que entra 0,316 nearo retirada de licor
na secao de PA 9 negro nos
evaporadores
Vazao de organicos
Morg,: prdese_nte na correr]te 11,091 t/h Calculado
e licor negro pré
tanque de mistura
Teor de solidos no - , ,
Xts licor pré-tanque de 0.16 tsolidos/t licor (Bonomi, et al.,
. negro 1985)
mistura
Vazao de licor negro (Bonomi, et al
Min na corrente pré- 124,6 t/h . o
. 1985)
tanque de mistura
Consumo de CO, por . (Kannangara, et
Ceoz massa de lignina 0.23 ttlig al., 2014)
Consumo de H,SO, . (Kannangara, et
Chasos por massa de lignina U B al., 2014)
Consumo de H,O na (Kannangara, et
Ch20 lavagem por massa 2,00 t/tlig gara,
L al., 2014)
de lignina
vy Rendimento do 0.67 (Kannangara, et
PA processo : al., 2014)
Rendimento da Estimado com
Y precipitacdo com 0,7 bgse no
coz ’ rendimento do
CO;
processo
Estimado com
Rendimento da base no
Yiav lavagem ks rendimento do
processo
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Concentracao de (Périn-Levasseur,

Selig sélidos na lignina 0.7 et al., 2011)

o Precipitacdo acida da lignina
o Vazéao de CO. utilizada:

Mcoz = Morgr - Ceoz = 36,72+ 0,23 = 8,45 t/dia
o Vazao de lignina precipitada apés PA com COx:

Miig1 = Morgr * Yooz = 36,72 0,7 = 25,71 t/dia
o Vazéao de H,SO, para lavagem:

Myzs0a = Myigr * Cuzsoa = 25,71+ 0,35 = 9,00 t/dia
o Vazdao de agua para lavagem:
Muzo = Mgy * Cuao = 25,712 = 51,41 t/dia

o Vazdao de lignina seca produzida:

Miigs = Myjg1 * Yigy = 25,710,957 = 24,60 t/dia
o Vazao do produto final (lignina imida) da biorrefinaria:

lig = 1;161_;?; = % = 35,14 t/dia
o Vazdao de lignina (organicos) que retorna a secéo de evaporacao:
Morgret = Morgr — Myjgs = 36,72 — 24,60 = 12,12 t/dia

o Vazéao de organicos na corrente de licor negro pés-tanque de mistura (pré-
evaporacao)

)

Morgpe = Morgpe + Morgrer = 11,09 + =11,60t/h
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o Fracdo do licor negro que deve ser desviada para a secdo de PA no ponto de

retirada dos evaporadores:

Morgr  36,72/24

R = =
Morgpe 11,60

= 0,132

o Vazao de inorganicos na corrente pré-tanque de mistura:
Minorgpe = Minpt * Xespe — Morgpe = 124,6 0,16 — 11,09 = 8,84 t/h

o Vazao de inorganicos na corrente de licor negro que entra na seg¢ao PA

(célculo iterativo até que se atinja um valor constante):

Mp2s04
24

(Minorgr)i+1 =R- [Minorgpt + (Minorgr)i + ]; (Minorgr)o =0
Minorgr =1,40t/h

o Vazao de inorgéanicos que retorna a se¢ao de evaporagao:

Mp2504 9,00
Minorgret = Minorgr + 24 =1,40 + 24 =1,78t/h

o Vazdao de inorganicos na corrente de licor negro pés-tanque de mistura (pré-

evaporacao)

Minorgpe = Minorgpt + Minorgret =8,84+1,78 =10,62t/h

o Vazéao de licor negro que entra na secéo de PA
(Morgpe + Minorgpe) (11,60 + 10,62) t t
Ml =R =0,132- =9,27—-=222,55—
"tp4 X, 0,316 h dia
o Vazao de filtrado/licor negro que retorna a se¢éo de evaporagao:

t
Mret = MlnpA + MHZSO4 + MHZO - Mlig = 222,55 + 9,00 + 51,4‘1 - 35,14‘ = 24‘7,82%

o Teor de solidos do licor que retorna a se¢éo de evaporacao:
Xts,., = Morgree + Minorgree _ 1212 +1,78 24 _ 0,22 .tsélidos
M, et 247,82 tlicor negro
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Tabela 23 — Resultados dos balancos para a secao de precipitacédo acida

Variavel Descricao Valor Unidade Referencias
Mco2 Vazao de CO2 para PA 8,45 t/dia Calculado
Migs Vazao de lignina precipitada apos PA 2571 tdia Calculado

com CO2

Mu2s04 Vazao de H2S0O4 utilizado para lavagem 9,00 t/dia Calculado
Muzo Vazao de agua para lavagem 51,41 t/dia Calculado
Miigs Vazao de lignina seca produzida 24,60 t/dia Calculado
Miig Vazéao do produto final da biorrefinaria 35,14 t/dia Calculado
Morgre Vazao da lignina que ret~orna a secédo de 12,12 tdia Calculado

evaporacao

Vazao de orgéanicos na corrente de licor

Morgpe negro pos-tanque de mistura (pré- 11,60 t/h Calculado

evaporacgao)

Fracéo do licor negro que deve ser
R desviada para a sec¢ao de PA no ponto 0,132 Calculado
de retirada dos evaporadores
Minorgot Vazao de inorganicos ha corrente pre- 8.84 th Calculado
tanque de mistura
Minorgr Vazéao de inorganicos ha corrente preé- 1,40 th Calculado
tanque de mistura
Minorgret Vazao de inorganicos que ~retorna a 1,78 th Calculado
sec¢do de evaporacao
Vazao de inorgéanicos na corrente de

Minorgpe licor negro pds-tanque de mistura pré- 10,62 t/h Calculado

evaporacao
My o Vazao de licor neg;opq:e entra na se¢ao 222 55 vdia Calculado
M. Vazao dg flltra~do/I|cor negro que retorna 247,82 th Calculado

a secao de evaporagao
Teor de solidos do licor que retorna tsolidos/ts
Xisret evaporacdo secdo de evaporacao 0,22 olucao Dado

8.5. [ETAPA 3 - TANQUE DE MISTURA PRE-EVAPORACAO

Tabela 24 — Dados para balan¢go de massa no tanque de mistura pré-evaporador

Parametro Descrigao Unidade Referéncias
Vazdao de licor negro :
Miet vindo da segdo de PA el ceplel
Teor de §olldos do Ilgor tsélidos/tlicor
XtS et negro vindo da secdo nearo Calculado
de PA 9
s er ﬂgfgﬂdaz no tsolidos/t licor  (Bonomi, et al.,
Pt pre-tanq negro 1985)
mistura
Min Vazéo de licor negro th (Bonomi, et al.,
ot na corrente pré-tanque 1985)
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de mistura que vem do

cozimento
o Célculo da vazéo e teor de sdlidos na saida do tanque de mistura/entrada dos
evaporadores
o Vazao de licor negro na saida do tanque/ pré-evaporacao
247,82
Minpe = Mye + Mippe = — 72—+ 124,6 = 134,93 t/h
o Teor de sélidos do licor negro na saida do tanque/pré-evaporagao
247,82
% _ Myer * Xtsrer + Mlnpt 'thpt __24 +0,22 +124,6- 0,16 — 0165

tspe Minpt 134,93 ’
8.6. ETAPA 3 - SECAO DE EVAPORACAO INTEGRADA
Hipbteses adotadas:
o O teor de sodlidos no licor negro que sai do segundo efeito e vai para o
primeiro efeito € igual ao teor de sélidos para o caso original;
o Assume-se que os efeitos da se¢cédo de evaporacéo tem capacidade de troca

térmica necessaria para evaporar a hova vazao de licor negro que sai do tanque de
mistura;

o N&o séo consideradas as varia¢des na elevacao do ponto de ebuli¢cdo do licor
negro devido as variacGes de teor de soélidos comparada a configuracdo original,
pois a variacao de teor de sélidos no licor negro para cada efeito é pequena.

o O licor negro que sai do tanque de mistura entra no terceiro efeito

Tabela 25 — Dados da sec¢do de evaporacdo para o caso integrado

Parametro Descricéo Valor Unidade Referencias
Presséo do vapor condensante no (Bonomi, et

Pvi efeito 1 Ueiz ks al., 1985)
Presséo do vapor condensante no (Bonomi, et

Pv2 efeito 2 0,198 MPa al., 1985)
Presséo do vapor condensante no {Beme, €

S efeito 3 Bttt LS al., 1985)
Pva Presséo do vapor condensante no 0,0598 MPa (Bonomi, et

efeito 4
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Pv5

Tvl

Tv2

Tv3

Tv4a

Tv5

MIn3

TIn1

TIn2

TIn3

TIn4

TIn5

XIn3

Pvc

Tvc

TIneA

TInsA

TvB

Presséo do vapor condensante no
efeito 5

Temperatura do vapor condensante
no efeito 1

Temperatura do vapor condensante
no efeito 2

Temperatura do vapor condensante
no efeito 3

Temperatura do vapor condensante
no efeito 4

Temperatura do vapor condensante
no efeito 5

Vazao de entrada de licor negro no
efeito 3

Temperatura do licor negro na
entrada do efeito 1

Temperatura do licor negro na
entrada do efeito 2

Temperatura do licor negro na
entrada do efeito 3

Temperatura do licor negro na
entrada do efeito 4

Temperatura do licor negro na
entrada do efeito 5
Teor de sdlidos do licor na entrada
do efeito 3

Presséo na cabeca do ultimo efeito

Temperatura na cabeca do ultimo
efeito

Temperatura de entrada no tanque
de descarga de licor negro

Temperatura de saida no tanque de
descarga de licor negro

Temperatura no tanque de
descarga de vapor

0,0402

143

120

99

86

76

134,93

102

66

76

87

77,5

0,165

0.02353

64

124

99

99

MPa

°C

°C

°C

°C

°C

°C

°C

°C

°C

°C

tsolidos/tsol

ucéo

MPa

°C

°C

°C

°C

al., 1985)
(Bonomi, et
al., 1985)
(Bonomi, et
al., 1985)
(Bonomi, et
al., 1985)
(Bonomi, et
al., 1985)
(Bonomi, et
al., 1985)
(Bonomi, et
al., 1985)

Calculado

(Bonomi, et
al., 1985)
(Bonomi, et
al., 1985)
(Bonomi, et
al., 1985)
(Bonomi, et
al., 1985)
(Bonomi, et
al., 1985)

Calculado

(Bonomi, et
al., 1985)
(Bonomi, et
al., 1985)
(Bonomi, et
al., 1985)
(Bonomi, et
al., 1985)
(Bonomi, et
al., 1985)
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Variagéo de temperatura no

(Bonomi, et

drac condensador 20 °C al., 1985)
MveC Vazao de vapor do ejetor no 29 th (Bonomi, et

condensador : al., 1985)
(Bonomi, et

dhv1l Entalpia de vaporizagéo no efeito 1 2134 MJ/t al., 1985)
(Bonomi, et

dhv2 Entalpia de vaporizacéo no efeito 2 2201 MJ/t al., 1985)
(Bonomi, et

dhv3 Entalpia de vaporizacdo no efeito 3 2259 MJ/t al., 1985)
(Bonomi, et

dhv4 Entalpia de vaporizacdo no efeito 4 2293 MJ/t al., 1985)
(Bonomi, et

dhv5 Entalpia de vaporizacdo no efeito 5 2319 MJ/t al., 1985)
Entalpia de condensacao no ultimo (Bonomi, et

dhvC efeito 2348 MJit al., 1985)
Entalpia de vaporiza¢éo no tanque {Bemen, &

e de descarga de licor negro P AL al., 1985)
Entalpia de vaporiza¢édo no tanque (Bonomi, et

dhvB de descarga de vapor 2259 MJA al., 1985)
(Bonomi, et

Cpa Calor especifico da agua 4,187 MJ/t°C al., 1985)
Xinl Teor de soélidos no Iic_or negro que 0316 tSé“IL%?S/t (Bonomi, et

entra no efeito 1 ’ negro al., 1985)

Fracao do licor negro entre os
R efeitos 2 e 1 que é desviada para a 0,132 Calculado
secao de PA
Vazao de licor na entrada dos efeitos:
Min, = Ms Xlns g 4
Xlny
Min, = Mins - Xin, 9.2)
Xln,
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Ming = ——> (93)
Mln3 " Xln3
Mln3 " Xln3

Ming =—2—= (95)

o Balanco de massa nos efeitos:

Mlnj = Min,4 + Mv, (9.8)

Mlnz = MlTLl + MU3 (99)

MlTL3 = Mln4, + MV4 (910)

Mlin, = Ming + Mvs (9.11)

MlIng = Min, + Mv, (9.12)

o Balanco de energia nos efeitos desprezando perdas por conveccdo e

radiagao:

(Mv3 + Mvg, + Mvgg) - dhv3 = MIn3 - cpln3 - (Tin4 — Tin3) + Mv4 - dhv4(9.13)

Mv4 - dhv4d = Min4 - cpln4 - (TIn5 — Tin4) + Mv5 - dhv5 (9.14)
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Mv5 - dhv5 = MIn5 - cpIn5 - (TIn2 — TIn5) + MvC - dhv( (9.15)

Mv2 - dhv2 = Min2 - cpln2 - (Tinl — Tin2) + (MIn2 — MIn1) - dhv3(9.16)

Mv1l-dhvl = Minl' - cplnl - (TlneA — Tlnl) + Mv2 - dhv2(9.17)

o Balanco de massa no tanque de descarga de licor negro

MlineA = MinsA + MvsA (9.18)
o Balanco de energia no tanque de descarga de licor negro

MvsA - dhvA = MineA - cplnA - (TlneA — TlnsA) (9.19)

o Teor de sdlidos no licor que sai do tanque de descarga de licor negro
X1 _ Ming - Xiny 9.20
nSA - MlnSA ( . )
o Balanco de massa no tanque de descarga do vapor

Mv1 = McosB + MvsB (9.21)

o Balanco de energia no tanque de descarga de vapor

MvsB - dhvB = Mv1 - cpa - (Tvl — TvB)(9.22)

o Balango de energia no condensador
MvC - dhvC = MaC - cpa - dTaC (9.23)
o Célculo dos novos cpi
CPimi = 1,46 - XIni + 4,19 - (1 — XIni)(9.24)

Metodologia de resolucéo:
1. Estimar um valor inicial para os calores especificos dos licores, cpin;;
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2. Estimar uma vazéo de vapor vivo Mv1;

3. Calcular a vazao de licor negro que sai do segundo efeito MInl pela equacao
(9.1);
4. Calcular vazéo de licor negro que vai para o primeiro efeito apds retirada para

PA MIn1’ pela equagao (9.6)

5. Calcular vazéo de vapor que entra no efeito 2 Mv2 pela equacéao (9.17);

6. Calcular vazéo de licor que entra no tanque de descarga de licor MIneA pela
equacao (9.6);

7. Calcular teor de sdlidos do licor que entra no tanque de descarga de licor
XlneA pela equacéo (9.7);

8. Calcular vazéo de vapor que sai do tanque de descarga de licor negro MvsA
pela equacao (9.19);

9. Calcular a vazao de licor negro que sai do tanque de descarga de licor negro
MInsA pela equacéo (9.18)

10. Calcular o teor de sélidos na corrente de licor que sai do tanque de descarga
de licor negro XInsA pela equacéao (9.20);

11. Calcular a vazao de vapor gque sai do tanque de descarga de vapor MvsB pela
equacao (9.22);

12. Calcular a vazdo de condensado que sai do tanque de descarga de vapor
McosB pela equacéo (9.21);

13. Calcular a vazédo de licor negro que entra no efeito 2 MIn2 pela equacéo
(9.16);

14.  Calcular a vazao de vapor que entra no efeito 3 Mv3 pela equagéo (9.10);

15. Calcular o teor de sdlidos da corrente de licor que entra no efeito 2 XIn2 pela
equacao (9.2);

16. Calcular a vazao de vapor que entra no efeito 4 Mv4 pela equagéo (9.13);

17. Calcular a vazao de licor negro que entra no efeito 4 MIn4 pela equacao
(9.10);

18.  Calcular o teor de solidos da corrente que entra no efeito 4 XIn4 pela equagéo
(9.4);

19. Calcular a vazao de vapor que entra no efeito 5 Mv5 pela equagéo (9.14);

20. Calcular a vazao de licor negro que entra no efeito 5 MIn5 pela equagéo
(9.11);
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21. Calcular o teor de solidos no licor que entra no efeito 5 XIn5 pela equacgéo
(9.5);

22. Calcular a vazédo de vapor que entra no condensador MvC pela equacao
(9.12);

23. Calcular uma outra vazao de vapor que entra no efeito 5 Mv5 pela equacao
(9.15);

24.  Se avazdo Mv5 calculada na etapa 22 for menor que a vazao em 18:

a. Recalcular os valores de cpini com os valores obtidos de Xlni pela equacgao
(9.24);
b. Aumentar o valor estimado de Mv1 e recalcular a partir da etapa 3 (se o valor

de Mv5 da etapa 22 for maior, estimar um valor menor para Mv1l).

Tabela 26 — Resultados dos balan¢os de massa e energia nha se¢cdo de evaporacéao

Variavel Descrigao Valor Unidade  Referencias

Vazao de licor negro que sai do

Min1l : 70,28 t/h Calculado
segundo efeito
Min1’ Vazao de I|c_or negro que entra no 61,00 th Calculado
primeiro efeito
Min2 Vazao de licor negro que entra no 84.64 th Calculado
segundo efeito
Min3 Vazao de licor hegro que entra no 134.03 th Calculado
terceiro efeito
Min4 Vazao de licor negro que entra no 119,77 th Calculado
quarto efeito
MIn5 Vazdao de Ilco_r negro que entra no 102,99 th Calculado
quinto efeito
MineA Vazdao de licor negro que entra no 41,55 th Calculado
tanque de descarga de licor negro
MINsA Vazao de licor negro que sai do tanque 40,22 th Calculado
de descarga de licor negro
Vazao de vapor vivo que entra no
Mv1 primeiro efeito 22,03 t/h Calculado
My2 Vazéao de vapor g;;ee;tgntra no segundo 19.45 th Calculado
Mv3 Vazéao de vapor Egczﬁoentra no terceiro 14,36 th Calculado
My4 Vazéao de vapore?euiteoentra no quarto 15.16 th Calculado
MV5 Vazéao de vapo;?etfgentra no quinto 16,78 th Calculado
MvsB Vazao de vapor que sai do tanque de 1,80 th Calculado
descarga de vapor
MVC Vazéao de vapor que entra no 18.35 th Calculado
condensador
McosB Vazao de condensado que sai do 20,23 t/h Calculado
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tanque de descarga de vapor

Xinl Teor de solidqs dp licor na entrada do 0316 tsolido~s/ts Dado
primeiro efeito olucéo
Teor de solidos do licor na entrada do tsolidos/ts
XIn2 segundo efeito 0,262 olucio Calculado
XIn3 Teor de solidos d_o I|cor_na entrada do 0.165 tsolldo~s/ts Calculado
terceiro efeito olucéo
Xin4 Teor de solidos do I|cor_ na entrada do 0.186 tsolldo~s/ts Calculado
guarto efeito olucéo
XIn5 Teor de solldos_do I|cor na entrada do 0.216 tsolldo~s/ts Calculado
quinto efeito olucao
XineA Teor de soélidos do licor na entrada do 0,464 tsolldo~s/tsolu Calculado
tanque de descarga de licor céo
XINSA Teor de sdlidos do licor na s_auda do 0,480 tsoI|d0~s/ts Calculado
tanque de descarga de licor olucao
8.7. ETAPA 3 - BALANCOS DO TANQUE DE MISTURA PRE-
CONCENTRADOR E DO CONCENTRADOR
Hipotese:
o A vazdo de H2SO4 adicionada na secao de precipitacdo 4acida

contrabalanceia a vazao de Make-Up de H2SO4 necessaria para a planta

Tabela 27 — Dados para balanco de massa no tanque de mistura pré-concentrador

Parametro Descrigao Valor Unidade Referéncia
Vazao de orgéanicos no licor negro pre-
Morgpe evaporacio 11,60 t/h Calculado
Minorgpe Vazao de inorgéanicos no licor negro pré- 10,62 t/h Calculado
evaporagao
MInS, Vazao de licor negro na s~a|da da secédo 40.22 th Calculado
de evaporacgéao
R Fracao d,o |ICOI‘. negro entre osNefeltos 2 0.132 Calculado
e 1 que é desviada para a secéo de PA
Mc Vazao de cinzas que entra no tanque de 2615 th (Bonomi, et
mistura al., 1985)
) - (Bonomi, et
Mmu Make-up de H,SO,4no caso original 0,55 t/h al., 1985)
Muz2so4 Vazao de H2SO4 utilizado para lavagem 9,00 t/dia Calculado
o Tanqgue de mistura pré-concentrador
o Calculo da vazao de organicos que sai da secdo de evaporacdo
Myrg = (1 —=R) - Myrgpe = (1 -10,132) - 11,60 = 10,07 t/h
o Célculo da vazéo de inorganicos que sai da se¢ao de evaporacao
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Minorg =1-R)- Minorgpe =(1-0,132)-10,62 = 9,22 t/h
o Vazdao de licor negro na saida do tanque de mistura pré-concentrador

9,00
Min' = Ming, + M + (Maw, = Myasos) = 40,22 + 2,615 + (0,55 — ) = 43,01 t/h

o Vazéo de inorganicos na saida do tanque de mistura pré-concentrador
/ 9,00
Minorg = Minorg + Mc + (Mmy — Myos04) = 9,22 + 2,615 + (0,55 — 7) =12,01t/h
o Teor de sélidos na saida do tanque de mistura pré-concentrador
M., + M; 10,07 + 12,01
thl — org ,anT'g — — 0’51
Min 43,01
o Concentrador
Tabela 28 — Dados para balanc¢o para balan¢cos no concentrador
Parametro Descrigao Valor Unidade Referéncia
Xecor Teor de solidos no licor negro na 075 _tsolldos/t Dado
entrada da caldeira de recupergéo licor negro
~ . (Bonomi, et
Mvap Vazao de agua evaporada_ no 1453 th
concentrador no caso original ' al., 1985)
~ , . (Bonomi, et
Vazao de vapor necessario para
Mv . 24,23 t/h
evaporar Mvap no caso original al., 1985)
o Vazéao de licor negro na entrada da caldeira de recuperagéo
Morg + Minorg 10,07 4+ 12,01
My = = =29,43t/h
LN Xeser 0,75 A3t/
o Vazao de agua a ser evaporada no concentrador
M; + M,
M'vap = (1 — Xts') - MIn' — (1 — Xtscr) - ( Torg org)
Xtscr
(12,01 + 10,07)
=(1-0,51)-43,01 — (1 —0,75) - =13,57t/h

0,75

o Vazao de vapor necessario para evaporagao:
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M'vap - Mv _ 13,57-24,23

Muvc = —
Y= T Mvap 14,53

= 22,65 t/dia
o Economia de vapor no concentrador com a integracéo:

t
AMv, = Mv, — Mv = 24,23 — 22,65 = 1,59E = 38,12 t/dia

8.8. ETAPA 3 - CALDEIRA INTEGRADA

Utilizando os balancos do item 8.2 pode-se recalcular a quantidade de energia
gerada apoOs a integracdo. Como a quantidade de organicos apés a integracao
diminuiu, o PCI foi alterado.

Hipoteses adotadas:

o As fracbes de carbono, hidrogénio, nitrogénio, Na,COs, Na,S, NayS;0s3,
Na,SO, se mantém as mesmas mesmo apos a integracdo. Mesmo com 0 uso de
CO; e H,SO4 na integracdo assume-se que 0 aumento no teor desses componentes
€ desprezivel.

Dados:

Tabela 29 — Dados para recalcular os balancos na caldeira de recuperacgéo

Parametro Descrigao Valor Unidade Referéncias
Moy, Nova vazao de organicos apos a 10,07 vdia Calculada
integragdo
Mo Nova vazdao de licor negro na entrada 29.43 tdia Calculada
LN da caldeira de recuperacio ’
o Novo teor de organicos (Xorg'):
M,.,” 10,07
Xy = ——2- = = 34,209
°9 M,y 29,43 %
o Novo PCI (PCI’): obtido por consulta ao grafico do anexo 8.1 para o teor de

organicos (Xorg' = 34,20%): 12919,3 MJ/t
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o Nova entalpia disponivel para geracéo de vapor (calculada pelos balangos do

item 8.2):

H' = 4125081,4 M]/dia

Valores atualizados para a caldeira:

Tabela 30 — Resultados dos balancos na caldeira de recuperagédo integrada

Variavel Descricao Valor Unidade
(EXC) Excesso de ar para combustéo 25,40 %
(Na)u Vazao molar de sioggrgcomo Nay) no licor 0,104 Mmol/h
(OX)in Vazao molar do elirggrr;to oxigénio no licor 0.48 Mmol/h

o9, VeromomdsoigEnoledic o075 wmo
(PC)ss Calor liberado na queima do licor negro 285209,3 MJ/h
(PCDhIn Poder calorifico inferior do licor negro 12919,3 MJ/t
Porcentagem molar de enxofre
O Ppeensgenioenoiee a0 3410 ko)
forma de composto de enxofre)
(S)in Vazao molar de enxofre no licor negro 0,04 Mmol/h
Porcentagem molar de SO, (Porcentagem
(SOy) do enxofre que entra com o licor negro e 0 %(molar)
gue sai pela chaminé como SO2)
(V)gs Vazao volumétrica de gas seco 94669,7 Nm3/h
e Novo calor disponivel para geragéo de 171878,4 MI/h
vapor
Har Entalpia sensivel do ar 12305,72 MJ/h
Henazs Bomba calorimétrica para Na,S 25468,7 MJ/h
Hesoz Bomba calorimétrica para SO, 0 MJ/h
H; Entalpia dos fundidos 10566,1 MJ/h
Hyg Entalpia dos gases 107620,8 MJ/h
Hin Entalpia sensivel do licor negro 7222,89 MJ/h
Hsop Entalpia do vapor para sopragem 10796 MJ/h
Minazcos Vazéo de Na,CO;3; nos fundidos 0 t/h
Miass Vazao de Na,S ngzlgéri]rd;dos gue saem da 2.10 th
Mtnaz2so4 Vazédo de Na,SO, nos fundidos 0,20 t/h
M, Vazao total de fundidos que saem da 9.10 th

caldeira
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Mgco2
Mgh20

MgNa2C03

Mgnazso4

MNa2C03

MNaZS
MNa25203

IVINa2804

|\/IrHZO

Vazéao de CO,

Vazao de vapor de agua que sai da

caldeira

Vazao de Na,CO3; como po6

Vazao de Na,SO,
Vazao de gases secos

Vazéo de SO,

Vazao total gases que saem pelo

economizador

Vazao de carbonato de sédio

Vazao de sulfeto de sddio

Vazao de tiossulfato de sodio

Vazao de sulfato de sddio

Vazao de H,O gerada na combustéo

Vazao de soélidos secos

Oxigénio no licor negro seco

Novo teor de organicos no licor negro

22,43
25,19

6,80
2,14
127,25

154,99

7,44
1,91

2,38
12,32

22,08

0,35

0,342

t/h
t/h

t/h
t/h
t/h
t/h

t/h

tN32CO3/h

tNazs/h

tNa,S,04/
h

tNaQSO4/h

t/h

t sélidos
secos/h
tO/tsoélido
S
torganico/
t licor
negro

8.9. [ETAPA 4 - VERIFICACAO DO VAPOR NECESSARIO NA PLANTA

Dados:

Tabela 31 — Dados para os balancos para verificagdo do vapor necessario na planta apos

integracéo
Parametro Descrigao Valor Unidade Referéncias
H’ Entalpia disponivel para geracao 4155087 Mydia  Calculado
de vapor apos a integragao
Mvt Demanda de vapor da planta 2429,02 t/dia Calculado
Vapor produzido na caldeira de , (Bonomi, et
Mvcs biomassa SERAE i al., 1985)
Entalpia da 4gua saturada liquida (Spirax-
hlsso a 152°C e 5 bar 640.4 KIkg  sarco, 2014)
Entalpia do vapor de agua (Spirax-
hVis, saturado a 152°C e 5 bar AEE g Sarco, 2014)
(Bonomi, et
cpL Calor especifico da agua liquida 4,2 MJ/ton°C al., 1985)
M., Vazao de vapor vivo adicionado 2281 t/h (Bonomi, et

ao primeiro efeito dos
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evaporadores no caso original al., 1985)

Vazao de vapor vivo adicionado

M, ao primeiro efeito dos 22,03 t/h Calculado

evaporadores no caso integrado
Economia de vapor no

AM,¢ . ~ 38,12 t/h Calculado
concentrador com a Integracao
o Nova vazao de vapor produzida na caldeira de recuperacao
Mvy, = i = 1874,98

V31 T p, (152 — 130) + hvyey — hlygy o
o Novo vapor de excesso (MVexc ):

Mv,y. = MV'3; + Mvcg — My, = 108,42 t/dia
o Economia de vapor nos evaporadores (AM,,;):

AM,, = M,, — M., = 18,89 t/dia

o Vapor de excesso final:

Mo = Mbeye + AM,; + AMv, = 165,43 t/d
Resultados:

Tabela 32 — Resultados obtidos para a verificagdo no vapor

Parametro Descricao Valor Unidade
Myexc’ Novo vapor de excesso 108,42 t/dia
AM Economia de vapor nos evaporadores 18,89 t/dia
Myexc Vapor de excesso final 165,43 t/dia

8.10. ESTIMATIVAS DE PRECO COM EQUIPAMENTOS

A estimativa foi feita baseada no procedimento geral descrito em (Analysis, 2008).
Para isso, dois fatores foram levados em consideracéo: o efeito da capacidade e o

efeito do tempo. Os dados utilizados (Aden, et al., 2002) foram com base no ano de
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2002. As seguintes equacdes foram utilizadas para a correcdo do custo (Analysis,
2008):

n
Catual _ ( Aatual )
Coriginal Aoriginal

_ Iatual
Catual - Coriginal

Ioriginal

Em que C representa o custo, A representa as capacidades e | o fator anual. On é o
fator exponencial de custo, e vale geralmente 0,6 para diferentes equipamentos. Na
Tabela 33 séo listados os dados obtidos de (Aden, et al., 2002) para filtros e

tanques:

Tabela 33: Custos de equipamentos similares e suas respectivas capacidades

Equinamento Referéncia (ano Vazio (L/h) Fator anual | Fator anual |
quip base 2002) (2002) (2013)
Filtro prensa $ 453.375,00 1261,24 395,60 567,60
Tanque $ 165.800,00 31840,58 395,60 567,60
{Clsistez) E&\Cgr;sgfiilg
., 2002 ., 2002 Engi i .
Fonte (Aden, et al., 2002) (Aden, et al., 2002) ngineering o @

copyright, 2011) 2014 , 2014)

Dos equipamentos da planta projetada, os dois filtros serdo aproximados para o filtro
prensa da literatura e o reator e os tanques de lavagem e mistura serdo aproximados

para o tanque da literatura.

Para a comparacdo de capacidades, utilizou-se a vazdo volumétrica em cada
equipamento como fator de comparacédo. Essa € uma boa aproximacdo no caso de
tanques, ja para os filtros essa aproximacgao serve apenas para se obter uma ideia
geral do custo. Para a obtengdo da vazao volumétrica foi necessario o céalculo da
densidade em cada etapa da biorrefinaria, esta foi aproximada pela densidade do
licor negro em funcédo do teor de sélidos (Xts, em %) e da temperatura (T, em °C),

mesmo nos casos em que havia apenas agua e lignina.

Célculo da densidade do licor negro:
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piy = 0,734.1072. X — 0,185.10*. T. X7s + 0,972

A Tabela 34 a seguir apresenta os dados de vazdo massica e densidade estimada

para cada corrente.

Tabela 34: Calculo da vazao volumétrica para a estimativa de custo dos equipamentos

Corrente Vazao Massica Teor de sélidos Densidade Vazao volumeétrica
(t/h) (X1s) (%) (t/m3) (m3/h)
Entrada do reator 9,27 31,6 1,16 8,013
Entrada do 19 filtro 9,27 31,6 1,16 8,013
V°'“'|':;;2r°r"”e g8 4,05 36,0 1,22 3,319
Entrada do 29 filtro 4,05 36,0 1,22 3,319
Misturador 134,90 17,2 1,07 125,598

A partir dos dados calculados e da literatura obtém-se uma estimativa geral dos

custos com equipamentos, dada na Tabela 35 a seguir.

Tabela 35: Resultados da estimativa de custo dos equipamentos

Proporgao de - Custo Estimado
. Custo originaldo  Ano
Equipamento Escala tamanho equivamento base na escala atual
(Base/Atual) quip para final 2013
1¢ Filtro vazao 0,157 $45337500 2002  $1.972.670,01
volumétrica
Vazao
Tanque de lavagem L. 9,594 S 547.654,00 2002 $202.345,05
volumétrica
20 Filtro vazdao 0,453 $45337500 2002  $1.046.253,65
volumétrica
] Vazao
Tanque de mistura L. 0,254 S 547.654,00 2002 $1.790.163,44
volumétrica
Reator de vazao 3,97 $547.654,00 2002  $343.395,00
acidificagao volumétrica

TOTAL $5.354.827,14
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8.11. FLUXOGRAMA DO PROCESSO E DESCRICAO DAS CORRENTES PARA
PLANTA ORIGINAL E PLANTA INTEGRADA

8.11.1 Detalhamento das correntes — Planta original

Tabela 36: Correntes planta original

Teor de
Vazao . Temperatur | Pressao solidos
Corrente Corrente Total Unidade ap(n Q) (MPa) dissolvido
s (%)
1 Cavacos 1328,8 t/d 25
2 Licor branco 1113,7 t/d 70 16,8
3 Licor negro fraco 894,3 t/d 82,4 16
4 Pasta 3336,7 t/d 179,6
5 Pasta 20000,0 t/d 85
6 Licor negro fraco 17044,3 t/d 82,4 16
7 Vapor 381,0 t/d 102,4 0,1
8 Pasta 19990,0 t/d 85
9 Pasta 3015,4 t/d 76,2
10 Agua 3953,4 t/d 80
11 Licor negro fraco 20929,0 t/d 82,4 16
12 Rejeito 10,0 t/d 85
13 Agua 3600,0 t/d 25
14 Vapor excesso 27,6 t/d 102,4 0,1
15 Licor negro fraco 3884,7 t/d 76 16
16 Licor negro fraco 2990,4 t/d 76 16
17 Vapor 547,5 t/d 143 0,4
18 Licor negro forte 996,8 t/d 99 48
19 Condensado limpo 502,8 t/d 99
20 Vapor + cc?ndensado 2038.3 t/d 70
sujos
21 Licor negro forte 1072,8 t/d 71,6 52
22 P6 (cinzas recuperadas) 62,8 t/d 200
23 Vapor 581,6 t/d 135 0,4
24 Condensado 581,6 t/d 135
25 Condensado 348,6 t/d 130
26 Licor negro 724,2 t/d 130 75
concentrado
27 Ar de combust3o 2600000,0 m3/d 25
28 Agua 1981,9 t/d 130
29 Gas 2268862,7 m3/d 200
30 Gas limpo 2268862,7 m3/d 200
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31 Vapor 1981,9 t/d 152 51

32 Fundidos 223,9 t/d 800

33 Vapor 18,7 t/d 100 0,1

34 Licor verde 1569,3 t/d 102

35 Licor branco fraco 1361,1 t/d 74 3,6
36 Dregs 3,1 t/d 80

37 Condensado secundario 72,0 t/d 70

38 Dregs 53,0 t/d 60

39 Licor verde fraco 22,3 t/d 60 2,2
40 Licor verde clarificado 1565,0 t/d 90 19,4
41 Cal (make-up) 8,4 t/d 25

42 Cal 103,3 t/d 25

43 Licor branco 1668,5 t/d 95

44 Rejeito 8,2 t/d 80

45 Licor branco forte 1186,9 t/d 80 16,7
46 Lama de cal 481,6 t/d 80

47 Lama de cal 479,6 t/d 75

48 Licor branco fraco 1340,7 t/d 75

49 Lama de cal 271,5 t/d 60 3,7
50 Solugdo do lavador 591,6 t/d 77

51 Solugdo do filtro 474,1 t/d 72,7 1,8
52 Condensado secundario 612,0 t/d 70

53 Gas limpo 450000,0 m3/d 77

54 Vapor 638,1 t/d 183,2 1

55 Condensado 638,1 t/d 183,2

56 Agua 1,0 t/d 25

57 Sulfato (make-up) 13,2 t/d 25

58 Condensado secundario 266,0 t/d 70

59 Gas 410000,0 m3/d 200

60 Oleo Combustivel 16,2 t/d 25

61 Condensado secundario 273,0 t/d 70

62 Cal regenerada 103,3 t/d 200

63 Ar de combustao 230000,0 m3/d 25

64 Agua branca 2877,9 t/d 60

65 Agua 3906,7 t/d 60

66 Vapor 230,0 t/d 135 0,4

67 Agua 6295,0 t/d 60

68 Cloro 8,7 t/d 25

69 Leite de cal 62,4 t/d 25

70 Hipoclorito 268,9 t/d 25

71 Didxido de cloro 390,0 t/d 25

72 Diéxido de enxofre 1881,6 t/d 25

73 Pasta branqueada 3750,0 t/d 68
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74 Efluentes 15186,6 t/d 50

75 Agua branca 21186,7 t/d 60

76 Agua branca 18308,8 t/d 60

77 Pasta Umida 872,1 t/d 44

78 Vapor 173,0 t/d 135 0,4

79 Condensado 173,0 t/d 135

80 Pasta 735,3 t/d 70

81 Agua evaporada 136,8 t/d 95

82 Licor negro 2603,9 t/dia 87 18,4
83 Licor negro 2260,6 t/dia 77,5 21,2
84 Licor negro 1882,2 t/dia 66 25,4
85 Licor negro 1513,4 t/dia 102 31,6
86 Licor negro 1029,9 t/dia 124 46,5
87 Vapor 483,6 t/dia 120

88 Vapor 368,8 t/dia 99

89 Vapor 386,5 t/dia 86

90 Vapor 343,3 t/dia 76

91 Vapor 378,4 t/dia 64

92 Condensado limpo 547,5 t/dia 143

93 Condensado sujo 483,6 t/dia 120

94 Condensado sujo 446,5 t/dia 99

95 Condensado sujo 386,5 t/dia 86

926 Condensado sujo 343,3 t/dia 76

97 Condensado sujo 378,4 t/dia 64

98 Condensado sujo 33,1 t/dia 99

99 Condensado limpo 44,6 t/dia 99

100 Agua 10609,2 t/dia 10

101 Agua 10609,2 t/dia 30
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8.11.2 Detalhamento das correntes — Planta integrada

Tabela 37: Correntes planta integrada

Teor de
Vazao . Temperatur | Pressao sdlidos
Corrente Corrente Total Unidade ap(n Q) (MPa) dissolvidos
(%)

1 Cavacos 1328,8 t/d 25

2 Licor branco 1113,7 t/d 70 16,8

3 Licor negro fraco 894,3 t/d 82,4 16

4 Pasta 3336,7 t/d 179,6

5 Pasta 20000,0 t/d 85

6 Licor negro fraco 17044,3 t/d 82,4 16

7 Vapor 381,0 t/d 102,4 0,1

8 Pasta 19990,0 t/d 85

9 Pasta 3015,4 t/d 76,2

10 Agua 3953,4 t/d 80

11 Licor negro fraco 20929,0 t/d 82,4 16

12 Rejeito 10,0 t/d 85

13 Agua 3600,0 t/d 25

14 Vapor excesso 27,6 t/d 102,4 0,1

15 Licor negro fraco 3884,7 t/d 76 16

16 Licor negro fraco 2990,4 t/d 76 16

17 Vapor 528,6 t/d 143 0,4

18 Licor negro forte 965,3 t/d 99 47'95718340

19 Condensado limpo 502,8 t/d 99

20 Vapor+c9ndensado 20935 t/d 70

sujos
21 Licor negro forte 1032,2 t/d 71,6 51'32986001
22 PG (cinzas 62,8 t/d 200
recuperadas)

23 Vapor 543,5 t/d 135 0,4

24 Condensado 543,5 t/d 135

25 Condensado 325,8 t/d 130

26 Licor negro 706,4 t/d 130 75

concentrado

27 Ar de combustao 2600000,0 m3/d 25

28 Agua 1875,0 t/d 130

29 Gas 2268862,7 m3/d 200

30 Gas limpo 2268862,7 m3/d 200

31 Vapor 1875,0 t/d 152 51
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32 Fundidos 223,9 t/d 800
33 Vapor 18,7 t/d 100 0,1
34 Licor verde 1569,3 t/d 102
35 Licor branco fraco 1361,1 t/d 74 3,6
36 Dregs 3,1 t/d 80
37 Condensado 72,0 t/d 70
secunddrio
38 Dregs 53,0 t/d 60
39 Licor verde fraco 22,3 t/d 60 2,2
40 Licor verde clarificado 1565,0 t/d 90 19,4
41 Cal (make-up) 8,4 t/d 25
42 Cal 103,3 t/d 25
43 Licor branco 1668,5 t/d 95
44 Rejeito 8,2 t/d 80
45 Licor branco forte 1186,9 t/d 80 16,7
46 Lama de cal 481,6 t/d 80
47 Lama de cal 479,6 t/d 75
48 Licor branco fraco 1340,7 t/d 75
49 Lama de cal 271,5 t/d 60 3,7
50 Solugdo do lavador 591,6 t/d 77
51 Solugdo do filtro 4741 t/d 72,7 1,8
52 Condensado 612,0 t/d 70
secunddrio
53 Gas limpo 450000,0 m3/d 77
54 Vapor 638,1 t/d 183,2 1
55 Condensado 638,1 t/d 183,2
56 Agua 1,0 t/d 25
57 Sulfato (make-up) 4,2 t/d 25
58 Condensado 266,0 t/d 70
secunddrio
59 Gas 410000,0 m3/d 200
60 Oleo Combustivel 16,2 t/d 25
61 Condensado 273,0 t/d 70
secunddrio
62 Cal regenerada 103,3 t/d 200
63 Ar de combustao 230000,0 m3/d 25
64 Agua branca 2877,9 t/d 60
65 Agua 3906,7 t/d 60
66 Vapor 230,0 t/d 135 0,4
67 Agua 6295,0 t/d 60
68 Cloro 8,7 t/d 25
69 Leite de cal 62,4 t/d 25
70 Hipoclorito 268,9 t/d 25
71 Didxido de cloro 390,0 t/d 25
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72 Diéxido de enxofre 1881,6 t/d 25

73 Pasta branqueada 3750,0 t/d 68

74 Efluentes 15186,6 t/d 50

75 Agua branca 21186,7 t/d 60

76 Agua branca 18308,8 t/d 60

77 Pasta Umida 872,1 t/d 44

78 Vapor 173,0 t/d 135 0,4

79 Condensado 173,0 t/d 135

80 Pasta 735,3 t/d 70

81 Agua evaporada 136,8 t/d 95

82 Licor negro 2874,4 t/dia 87 18,6
83 Licor negro 2471,7 t/dia 77,5 21,6
84 Licor negro 2031,3 t/dia 66 26,2
85 Licor negro 1686,6 t/dia 102 31,6
86 Licor negro 997,3 t/dia 124 46,4
87 Vapor 466,8 t/dia 120

88 Vapor 344,7 t/dia 99

89 Vapor 363,8 86

90 Vapor 402,6 76

91 Vapor 440,4 64

92 Condensado limpo 528,6 t/dia 143

93 Condensado sujo 466,8 t/dia 120

94 Condensado sujo 419,9 t/dia 99

95 Condensado sujo 363,8 t/dia 86

926 Condensado sujo 402,6 t/dia 76

97 Condensado sujo 440,4 t/dia 64

98 Condensado sujo 32,0 t/dia 99

99 Condensado limpo 43,1 t/dia 99

100 Agua 12348,3 t/dia 10

101 Agua 12348,3 t/dia 30

102 Licor negro PA 222,6 t/dia 102

103 COo2 8,4 t/dia 80

104 Licor negro + lignina 222,6 t/dia 80

105 Lignina 36,8 t/dia 80

106 Filtrado 185,8 t/dia 80

107 Acido Sulftrico 9,0 t/dia 25

108 Agua 51,4 t/dia 25

109 Lignina 97,2 t/dia 25

110 Lignina final 35,1 t/dia 25 70,0
111 Filtrado 62,1 t/dia 25

112 Licor negro PA 247,8 t/dia 80 22,1
113 Licor negro 3238,2 t/dia 76 16,5
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8.11.3 Fluxogramas da planta original e integrada
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