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RESUMO

No processo Kraft de producéo de celulose forma-se como subproduto o licor negro,
fluido rico em sais inorgénicos e compostos organicos, majoritariamente a lignina.
Visando a recuperagcdo dos produtos quimicos e geracdo de energia, o licor negro
segue para 0 processo de recuperacdo dos reagentes quimicos que consiste
basicamente em concentrar esse fluido em evaporadores seguido pela sua queima em
uma caldeira de recuperacdo e a calcinagdo dos sais recuperados. Nesse trabalho foi
desenvolvida uma modelagem matemética fenomenolégica de um sistema de
evaporacdo de licor negro de mdltiplos efeitos o qual opera com seis efeitos de
evaporacdo. O primeiro efeito € composto de quatro corpos evaporadores visando a
manutencdo e lavagem desses equipamentos que sofrem com a intensa incrustacéo de
sOlidos em suas paredes devido a elevada concentragéo do licor negro que passa por
eles. Com essa configuracdo, enquanto trés equipamentos operam com a evaporacao
do licor negro, o outro opera no modo lavagem com licor diluido. Essa modelagem
baseou-se no balanco de massa e energia dos evaporadores e em relacdes empiricas
para quantificacdo das propriedades fisicas. O sistema de evaporagdo considerado
nesse estudo estd em operacdo em uma unidade de fabricacdo de papel e celulose do
Brasil. O primeiro objetivo foi desenvolver um algoritmo de célculo para modelar o
sistema de evaporacdo atual. Nessa modelagem, visando reduzir a complexidade dos
célculos, ndo foram considerados os equipamentos intermediarios entre evaporadores,
como vasos de pré-flash, trocadores de calor, tanques de cinzas, 0s quais auxiliam 0s
efeitos de evaporacdo, além de ndo considerar o aproveitamento energético dos
condensados produzidos nos cascos dos evaporadores. Sabendo disso, para obter uma
concentracdo de saida do licor negro de 68,4% TS, igual a planta de evaporacédo de
referéncia, foi necessario aumentar a vazao de vapor vivo para suprir a quantidade de
energia que é aproveitada pelos equipamentos auxiliares existentes na evaporacdo de
referéncia os quais nao foram considerados na presente modelagem. O foco principal
do trabalho foi modificar a exclusiva operacdo de lavagem de um corpo evaporador do
primeiro efeito por um processo concomitante de lavagem e evaporacgéo do licor negro,
sem afetar a eficiéncia da limpeza do equipamento. Essa modificacdo visou aumentar a
capacidade produtiva de licor negro na planta existente de evaporacdo apenas
aproveitando toda a area de troca térmica disponivel no sistema, sem necessidade de
alteracdes mecanicas. O licor negro usado para desenvolver essas fun¢des foi derivado

da linha que conecta os evaporadores #4 e #3. Foi constatado que, com essa
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modificagdo proposta, a capacidade produtiva da planta de evaporagdo existente
aumenta em 13%, mantendo-se a economia de vapor em aproximadamente 5 ton de
vapor produzido por tonelada de vapor vivo inserido e a capacidade especifica de 800
kg de vapor gerado para cada 1 ton de licor negro alimentado na unidade. No processo
atual, segundo a modelagem proposta, gera-se 947 ton/h de vapor e 292,1 ton/h de licor
negro forte a 68,7 % TS, inserindo na planta 1184 ton/h de licor negro diluido a 15,7%
TS e 187,4 ton/h de vapor vivo a 145°C; enquanto que com as modificacbes propostas
no processo de lavagem, obteve-se 306,1 ton/h de licor negro forte a 68,7% TS e uma
evaporagao total de 1080 ton/h, inserindo na planta 1340 ton/h de licor negro diluido a
15,7% TS e 217,4 ton/h de vapor vivo a 145°C. Portanto, com a modificacdo do
processo de lavagem, determinou-se a capacidade maxima produtiva que a planta de
evaporacgao do licor negro existente pode operar.

Palavras-chave: Modelagem. Otimizacéo. Licor negro. Evaporadores.
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1. INTRODUCAO

O setor de papel e celulose € um dos que mais cresce no Brasil e no Mundo. O
Brasil é 4° maior produtor de celulose e o 10° produtor de papel no mundo (BRACELPA,
2012). O crescimento médio anual de producao de papel e de celulose no Brasil esta
em torno de 5,5 e 7,2%, respectivamente.

Segundo QUINTILIANO (2008), aproximadamente 91% da producdo de pastas
celulésicas produzidas no Brasil ocorre através de processos quimicos e semi-quimicos
alcalinos, sendo que 80 % desses utiliza o processo Kraft.

O processo Kraft usa hidréxido de sédio e sulfeto de sédio como reagentes quimicos
para o cozimento da madeira. A mistura complexa que contém grandes quantidades de
substancias organicas, componentes inorganicos, reagentes ndo convertidos no
processo Kraft e agua é chamada de licor negro.

O licor negro diluido, proveniente da lavagem da pasta celulésica, é concentrado em
evaporadores para ser, posteriormente, queimado na caldeira de recuperagcdo. Na
caldeira de recuperagdo, obtém-se energia térmica proveniente da queima da matéria
organica e ocorre a regeneracdo dos produtos quimicos de cozimento, aumentando a
viabilidade econémica do processo. (SENAI-CETCEP,2007). Para que o processo de
polpagdo tenha viabilidade econdmica, a soda que reagiu com as fibras celulésicas,
deve ser recuperada. A inexisténcia de um sistema de recuperagao neste processo, e a
consequente descarga do licor negro em rios significaria desperdicar combustiveis e
reagentes, além de causar poluicdo ao meio ambiente.

No processo de recuperacao, o propoésito principal da evaporagédo do licor negro é
concentrar uma solucéo diluida, proveniente da lavagem da polpa, a um teor adequado
de sélidos para a queima na caldeira de recuperacao.

O uso de um sistema de evaporacdo em mdltiplos efeitos permite reduzir o consumo
de vapor usando o vapor gerado no primeiro evaporador como fonte de aquecimento
para o segundo evaporador e assim sucessivamente.

Durante o processamento do licor no sistema de evaporacdo, o limite de
solubilidade dos sais inorganicos geralmente € atingido, levando a precipitacdo de sais
e a formacdo de deposi¢Bes e incrustacdes. Essa incrustacdo causa a reducdo do
coeficiente global de transferéncia de calor (U) em um corpo de evaporagdo, o que
significa que a troca de calor entre o vapor vivo e o licor negro € prejudicada e a

eficiéncia do processo é comprometida (CARDOSO et al., 2009a).



Os corpos do primeiro efeito de uma unidade de evaporagéo recebem o licor mais
concentrado, portanto sofrem mais com as deposi¢des e incrustacdes, o que diminui o
coeficiente global de transferéncia de calor destes equipamentos ao longo do tempo e
se faz necessaria sua lavagem periodica.

Assim, uma metodologia pode ser proposta no sentido de fornecer as inddstrias
interessadas ferramentas adequadas e modificacBes no processo para que as mesmas
possam mais facilmente estabelecer, a qualquer momento, as melhores condi¢bes de
operagdo nos equipamentos envolvidos, bem como outras situagfes que prevejam a
concentracdo maxima do licor, o consumo minimo de energia e a maximizagdo da
capacidade produtiva.

O presente trabalho propde a modelagem de uma unidade de evaporacédo do licor
negro do processo Kraft visando aumentar a capacidade produtiva da planta de
evaporacao através da modificacdo do processo de exclusiva lavagem por um processo
de concomitante lavagem e evaporagao.

Nesse trabalho € apresentado um estudo de um sistema de evaporadores de
multiplos efeitos, usado na etapa de recuperacdo do licor negro proveniente da
producao de celulose pelo processo Kraft.

Para isto, foram considerados, como referéncia, os evaporadores existentes em
uma industria de PAPEL E CELULOSE do BRASIL.



2. REVISAO BIBLIOGRAFICA

2.1. Industria de Papel e Celulose

2.1.1. Obtencéao da Celulose

A obtencdo da celulose pode ser feita teoricamente a partir de qualquer material
lignoceluldsico. Define-se material lignocelulésico como qualquer material fibroso, que
forma matrizes complexas de celulose, hemicelulose, pectina e outras gomas,
impregnadas em uma estrutura de lignina. (CARREIRO, 2009).

Atualmente, as fibras de maior valor econémico utilizadas largamente pela industria
de papel e celulose sdo as de madeira, conhecidas como folhosas porosas duras
(também chamadas de “hardwood”) ou resinosas (ndo porosas moles, ou “softwood”)
(CARREIRO, 2009). Os teores de celulose destes materiais foram investigados por

CARRIER, e encontram-se na tabela abaixo:

Tabela 2.1: Teores de celulose das principais fibras comerciais. (Fonte:
CARRIER, 2011)

MATERIAL TEOR DE
CELULOSE

“Softwood” 45-50%

“Hardwood” 40-55%

2.1.2. A Extracao da Celulose

Para extracdo da fibra celulésica, usualmente chamada na industria de papel e
celulose como “pasta” ou “polpa” de celulose, € necessario algum tipo de tratamento na
madeira para remocao, solubilizacdo ou degradacdo da lignina. O tipo de tratamento
utilizado pode ser de carater mecanico, fisico, quimico ou biolégico, e depende da
espécie da madeira e da finalidade proposta ao produto final.

Os tratamentos quimicos sdo os mais utilizados na indastria de papel e celulose, e
baseiam-se no emprego de uma espécie quimica para o cozimento do material

lignoceluldsico. Séo classificados conforme o pH de operacdo ou pela substancia



quimica utilizada. (ANDREUCCETTI, 2010). Atualmente, emprega-se pela maior parte

da industria de papel e celulose a polpac¢éo quimica alcalina.

2.1.3. Polpacgado Quimica Alcalina

O termo polpacéo alcalina inclui todos os métodos de producédo de pasta celulésica,
nos quais os vegetais, contendo fibras de celulose, séo tratados com solucdes alcalinas
aquosas (GRACE e MALCOLM, 1983).

Os dois principais processos alcalinos na producdo de pastas quimicas sao: o
processo soda e processo kraft ou sulfato. No processo soda, o principal reagente é o
hidréxido de sédio, enquanto no processo sulfato usa-se, além do hidréxido de sédio, o
sulfeto de sodio. Os dois processos sdo similares, porém atualmente quase toda a
pasta celuldsica € preparada a partir da madeira por meio do processo Kraft ou sulfato,
representando, no ano 2000, aproximadamente 99,6% da pasta celuldsica produzida no
Brasil e 94,7% da produzida no mundo (BITTENCOURT 2004).

A grande vantagem na utilizacdo do processo Kraft esta na alta recuperacdo dos
insumos quimicos utilizados — em torno de 97% (ANDREUCCETTI, 2010).

Neste trabalho, a planta industrial em estudo também utiliza o processo Kraft no
preparo da celulose. Desta forma este processo foi estudado com maior énfase e

receberd um tratamento mais detalhado abaixo.
2.1.4. O Processo “Kraft”

O processo Kraft data do final do século XIX e foi desenvolvido pelo quimico alemao
C.F. Dahl.

Inicia-se o processo com o0 descascamento e corte dos troncos, 0s quais Sao
reduzidos a cavacos e armazenados em silos, de onde sao levados até os digestores,
gue sdo grandes vasos de pressdo onde os cavacos de madeira sdo tratados com licor
de cozimento a uma temperatura de 170°C durante aproximadamente duas horas
(CHAKAR, 2004). O licor de cozimento € uma solucdo aquosa constituida
principalmente de hidréxido de sédio e sulfeto de sédio (RIBEIRO, 2007). A razdo entre
madeira e licor, bem como a concentragdo do licor, umidade dos cavacos e outras

variaveis de processo sédo cuidadosamente controladas (SHREVE, et al., 1980).

O licor de cozimento € feito a partir de dois outros licores, chamados de branco e

negro. O licor branco € onde se encontra a principal parcela dos reagentes ativos. Sua



constituicdo é basicamente de hidroxido de sodio, sulfeto de sédio e outros sais de
sédio em pequenas quantidades. J& o licor negro é oriundo do cozimento anterior,
contendo constituintes de madeira dissolvidos ao lado de reagentes de cozimento néo
consumidos. O licor negro é utilizado como diluente para garantir uma boa circulacédo de

carga, sem a introducdo de uma quantidade extra de agua (CLAYTON et al., 1983).

O processo de digestdo pode ser feito tanto de forma continua como em batelada.
No processo em batelada, o digestor é carregado com 0s cavacos e o licor branco, e
em seguida o aquecimento é feito, conforme um programa pré-determinado, no qual a
temperatura é gradualmente elevada até seu ponto ideal (geralmente préximo de
170°C). O tempo de aquecimento dura de 50 a 90 minutos. Atingida essa temperatura, o
cozimento se mantém por mais 90 minutos, onde por fim uma valvula no fundo do vaso
€ aberta e a pressdo empurra 0s cavacos cozidos para um tanque. No processo
continuo, o digestor é alimentado pelo topo a uma taxa constante pelos cavacos e pelo
licor de cozimento e atravessam zonas de temperatura crescentes, até atingir a zona de
cozimento, onde a temperatura é mantida constante. O periodo é determinado pelo
tempo que os cavacos atravessam a zona até serem descarregados, continuamente, do

digestor para o tanque de descarga.

No tanque de descarga tem-se a polpa e o licor negro constituido de reativos
remanescentes do cozimento, lignina e outros sélidos extraidos da madeira. A polpa e o
licor negro séo, entéo, diluidos com agua de lavagem contendo pequena porcentagem
de licor negro, proveniente dos lavadores de polpa, sendo posteriormente enviados aos

desfibradores e ao sistema de lavagem, onde a polpa é separada do licor.

A polpa lavada é enviada aos depuradores, nos quais é retirado o material ndo

desintegrado, sendo em seguida encaminhada aos tanques de branqueamento.

Parte do licor negro dos lavadores € utilizado como diluente do licor concentrado
proveniente do cozimento e, na fase de suspensdo da polpa, nas primeiras etapas de

lavagem. O restante € enviado a unidade de recuperacao de produtos quimicos.

2.1.5. Sistema de Recuperacédo de Calor e dos Inorganicos

O processo Kraft utiliza hidroxido de sodio e sulfeto de sodio como reagentes
guimicos na digestdo. Ao final desta etapa, os efluentes quimicos (organicos e
inorganicos) formam uma solucdo aquosa denominada licor negro. O sistema de

recuperacdo processa o licor negro fraco regenerando os reagentes quimicos. E



considerada a unidade mais importante na fabricacdo de celulose, estando diretamente

relacionada com a viabilidade econémica de todo o processo (SHREVE, et. al., 1980).

Segundo PHILIPP e D’ALMEIDA (1988) O sistema de recuperagdo possui trés
funcdes:
e Recuperacdo e reutilizagédo de inorganicos, evitando desperdicios de reagentes
qguimicos e poluicdo do meio ambiente;
¢ Remocao e posterior venda de compostos orgéanicos de valor agregado;
e Degradacdo da matéria organica remanescente, acompanhada da recuperagéo

de sua energia liberada, através da geragéo de vapor.

2.1.6. Descricdo do Processo de Recuperacéao

2.1.6.1. Evaporacéo

O licor negro fraco oriundo do processo de lavagem normalmente contém um teor
de soélidos de 13 a 17%. Esta concentracdo deve ser elevada a 80% antes do licor ser
gueimado na caldeira de recuperacao. Para este propésito € utilizado um sistema de
evaporacdo em multiplos efeitos. Uma vez que esta parte do processo é o objeto de
estudo deste trabalho, um tratamento mais aprofundado sobre evaporadores e o
processo de evaporacdo sera apresentado adiante. O licor negro efluente dos
evaporadores possui uma concentracéo de sélidos bem elevada e passa a ser chamado

de licor negro forte.

2.1.6.2. Combustdo

O licor negro forte é transferido para a caldeira de recuperacdo, onde passara por
um processo de combustdo. O objetivo ndo é apenas queimar a matéria organica

contida, mas também recuperar o sédio e o enxofre presente.

Porém este licor ndo apresenta todos os componentes inorganicos originais do licor
branco (licor adicionado ao digestor no inicio do cozimento) devido as perdas
mecénicas e a impossibilidade de se retirar todos os ions inorganicos na lavagem.
Portanto, ha necessidade de se compensar a perda pela adicdo de produtos quimicos.
Geralmente, antes da caldeira, o sulfato de sédio é adicionado em quantidade

equivalente a perdida.



Na caldeira, a lignina e outros constituintes da madeira presentes no licor negro
concentrado mantém a combustdo, enquanto os compostos de enxofre passam por
uma série de reacles. A reacdo global do processo de combustdo do licor negro é

mostrada abaixo:
Licor Negro + Na,SO, + O, — Na,CO; + Na,S + Gases de Combustédo + Calor

As caldeiras de recuperacao sdo também grandes geradoras de vapor, utilizando o
licor negro como combustivel. Este vapor gerado é utilizado ndo somente no proprio
processo de fabricagcdo de papel e celulose, mas também na geracdo de energia
elétrica para a prépria unidade.

2.1.6.3. Producéo de Licor Verde e Caustificagdo

Os inorgénicos fundidos, efluentes da caldeira de recuperacéo sdo dissolvidos em
agua para produzir uma solucao denominada licor verde. Os principais componentes do
licor verde sdo Na,S e Na,COs;. Ha também a presenca de pequenas quantidades de

sulfeto de ferro que conferem a coloracéo verde da solucéo.

A seguir, o licor verde é tratado com uma suspensao concentrada de hidréxido de
calcio para caustificar o carbonato de sédio em hidroxido de sédio, produzindo o licor

branco a ser usado no cozimento.
O célcio se precipita na forma de carbonato de célcio. Esta reacao é dada por:
Ca(OH), + Na,CO; — CaCO; ¥ + 2 NaOH

O sulfeto de sédio ndo é modificado nesta etapa. Tem-se, portanto, nesta etapa o
licor branco fortemente alcalino, que é enviado aos digestores, e o carbonato de calcio

precipitado, também chamado de lodo de cal.

2.1.6.4. Calcinagéao
O carbonato de calcio precipitado € lavado e posteriormente queimado em um forno

rotativo para regenerar 6xido de calcio:

CaCO; —» CaO + CO,



O oxido de célcio (cal virgem) assim formado € extinto com &gua, fornecendo o

hidroxido de calcio usado em seguida na caustificacéo do licor verde.

A Figura 2.1 representa uma industria de papel e celulose com suas principais
etapas:

Dgeatoy @ Secadora de

Continuo
Branqueamento Celulose |

- Méqulna de
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Turbo Gerador Calc_i(_airas
Energia Elétrica Auxiliares

Figura 2.1: Principais etapas de uma industria de producao de celulose. (Fonte:
ALMEIDA, 20009).

2.2. Licor negro

2.2.1. Composic¢ao quimica e propriedades

O liquido que deixa o digestor com o0s cavacos cozidos no processo Kraft é de
coloracdo bem escura, por isso € chamado de “licor negro”. Sua constituicao € bastante
complexa, uma vez que ela depende das caracteristicas do licor branco empregado, do
tipo de processo de cozimento e também da espécie da madeira. Pode-se dizer que
nele coexistem matéria inorganica residual oriunda das reacdes quimicas que ocorrem
dentro do digestor, a maior parte na forma de sais sollveis, e também matéria orgéanica,
removida da madeira durante o cozimento (lignina, polissacarideos e material resinoso
de baixa massa molecular) (CARDOSO, 2009). A parte preponderante do alcali no licor
negro encontra-se presente na forma de carbonato de sédio ou compostos organicos,
estes com caracteristicas quimicas muito similares as do carbonato. A maior parte das
substancias organicas de carater ndo-celulésico contidas na madeira reagem com o

hidréxido de sodio formando A&lcali-ligninas, sabdes de resina e sais de acidos
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organicos. No processo Kraft estdo presentes quantidades aprecidveis de compostos
organicos contendo enxofre, afora de algumas mercaptanas responsaveis pelo odor
caracteristico do licor negro. O restante do alcali presente no licor encontra-se na forma
de hidréoxido de sdédio livre nos licores de soda, ou na forma de hidroxido e sulfeto de
sédio nos licores de sulfato. Estdo presentes, também, quantidades menores de sulfato
de sédio e silica (SiO,), alcoois e quantidades minimas de outras substéncias como

Oxido de ferro, alumina, cloreto de sédio e hidroxido de potassio.

Cozimentos em condigbes normais médias, usando digestores com aquecimento
direto por vapor e dependendo do numero de estagios de lavagem, fornecem, aos
evaporadores, um licor negro com teor de sélidos totais entre 15 e 18%. A medida que o
namero de estagios na lavagem da pasta aumenta, a quantidade de agua de diluicdo
diminui. No caso de cozimento usando digestores com aguecimento indireto e lavagem
de pasta em 5 ou 6 estagios, a concentracdo do licor negro enviado aos evaporadores

pode apresentar um teor de sélidos totais da ordem de 22%.

A temperatura do licor negro fica entre 70 e 95°C, dependendo do numero de
estagios de lavagem e da temperatura da agua quente utilizada em tal operacdo. No
caso de digestores continuos, o licor negro mandado para os evaporadores possui uma
concentracdo de sdlidos totais em torno de 18% e sua temperatura esta entre 85 e
95°C. Seu pH é em torno de 11,5 - 12,5. A Tabela 2.2 apresenta a composicao tipica de

um licor negro:

Tabela 2.2: Composicao tipica de um licor negro (Fonte: GRACE e MALCOLM, 1983)

Composto %m/m de solidos secos
Lignina 29 -40
Hemicelulose e agucares 0,1-15
Acidos organicos 1-14
Alcodis <1
Compostos orgéanicos desconhecidos 10-30
Compostos inorganicos <2
desconhecidos
Sais Inorganicos 18 - 30
Organicos combinados com Na 8-10




A fracdo inorgénica do licor esta em sua maior parte na forma de sais de s6dio como
Na,COs;, Na,SO4 Na,S,0;, Na,S, NaOH e NaCl, e em menor quantidade sais de
potassio, magnésio, silicio e ferro (ANDREUCCETTI et. al., 2011). Destacam-se destes
0 Na,CO3; e o Na,SO, (por terem uma tendéncia a precipitar), o Na,S (pelo forte odor

liberado caracteristico de indastrias que utilizam o processo Kraft) e o NaOH.
A Tabela 2.3 apresenta a composicao elementar tipica de um licor negro:

Tabela 2.3: Composicéo elementar tipica de um licor negro (CARDOSO, 2009)

Composicao elementar (% m/m de solidos secos)

C H N Na K S Cl Si

30-39 | 33-45)|001-1 88-218|18-31|08-57|03-45]|01-38

2.2.2. Propriedades fisicas

Tal qual a composi¢cdo quimica, as propriedades fisicas do licor também sdo de
natureza complexa devido a sua reologia elaborada, sendo elas diretamente
dependentes do tipo de madeira e maneira de cozimento utilizado. O conhecimento
delas é fundamental para futuros célculos de processo (THOMPSON et.al., 2007). Para
isso diversos modelos empiricos encontrados na literatura foram utilizados neste

trabalho:
2.2.2.1. Teor de sélidos secos

Segundo TORNIAINEN (2007), define-se o teor de sélidos secos (TS) do licor como
sendo a razdo das massas da amostra depois e antes de submeté-la a uma secagem

em estufa a 105°C em um determinado periodo de tempo.
2.2.2.2. Viscosidade

A viscosidade do licor negro € importante no célculo do coeficiente global de troca
térmica (U) nos efeitos de evaporacdo, pois influencia no coeficiente de pelicula que é a
resisténcia a troca de calor por convecg¢do no licor. O coeficiente U envolve as
resisténcias convectivas e condutivas envolvidas na troca térmica. Em geral, a
viscosidade se eleva com o aumento do teor de solidos sollveis e com a diminui¢cdo da

temperatura. A viscosidade do licor negro varia significativamente com a espécie da
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madeira utilizada, da moagem, das condi¢cdes de cozimento no digestor e do tratamento
térmico (OLSSON e BERTSSON, 2007).

THOMPSON et. al. (2007) realizaram estudos a respeito da influéncia do teor de
sOlidos secos e da temperatura no licor obtido em dois processos de extracdo de
celulose: o primeiro pelo processo Kraft e o segundo pelo cozimento dos cavacos com
uma mistura de polissulfeto (PS) e antraquinona (AQ). Os resultados podem ser
avaliados nos graficos abaixo:
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Figura 2.2: Viscosidade relativa (cinematica) vs. % de sélidos de licor negro de pinho
Kraft e PSAQ a 100°C (Thompson et. al., 2007)

Verifica-se neste grafico que a viscosidade aumentou exponencialmente conforme
houve aumento do teor de soélidos.

400

"5 300 -
3
7 | Kraft-AQ
7] | rart
Q L""“*-\ PS-AQ
@00 o -

ﬂ T T T T

105 110 115 120 125 130

Temperatura (°C)

23



o,
\

R
_MGE

3 u
,{ﬁ&
i

T

F}\‘E’

Figura 2.3: Viscosidade absoluta (dindmica) vs. temperatura de licor negro de pinho
Kraft e PSAQ com 70% de soélidos (Thompson et. al., 2007)

A determinacdo da viscosidade do licor negro é dificultada devido a sua reologia
complexa. E um fluido Newtoniano quando o teor de solidos esta abaixo de 50%,
porém, se torna ndo Newtoniano a teores de sélidos maiores (GREEN e HOUGH,
1992).

Em GULLICHSEN e FOGELHOLM (2000), é encontrada a seguinte equacao para

uma estimativa da viscosidade cinemética do licor negro:

Ing = A + B . (Equagéo 2.1)

LN,i

Onde
A =-2,473 + a..S; + a,.S7% + a3.S°
Bi = 6,1347.10" + b,.S; + b,.S? + b3.S?

As constantes a, a,, as, by, b, e b; dependem das espécies da madeira utilizada na

producéo de celulose e se encontram tabeladas na Tabela 2.4:

Tabela 2.4: Coeficientes para equagao da viscosidade para “hardwood”,
“softwood” e madeira tropical. Fonte: GULLICHSEN e FOGELHOLM (2000).

“Softwood” “Hardwood” Tropical

ar 9,1578 3,3532 10,482
as 56,723 3,7654 -54,046
as 72,666 -2,4907 61,933
b, 420E+08  544E+07  -4,02E+08
bs 3,35E+09  2,19E+08  3,01E+09
bs 349E+09  1,70E+08  -2,66E+09

2.2.2.3. Massa Especifica

A densidade do licor negro afeta as caracteristicas de seu escoamento. A um teor de
solidos baixo, a densidade € proxima a densidade da agua, numa mesma temperatura.
Um licor com uma concentragdo de 16% de solidos secos teria uma densidade de 1,05
t/m®. A 70% de sélidos secos, a densidade é de 1,43 t/m® (GULLICHSEN e
FOGELHOLM, 2000).



Com concentracdes de solidos mais altos, a densidade depende dos materiais
inorganicos e organicos que constituem os sélidos. Uma boa aproximacdo para a
densidade pode ser calculada por correlacdo proposta em GULLICHSEN e
FOGELHOLM (2000), onde a densidade esta em funcéo da concentracdo de sélidos

secos e da temperatura do licor, segundo mostra a Equacéo 2.2:

O = 1 008 _ 0 237|: (TLN,i - 273116)i| _ |: (TLN,i - 273,16

) 2
1000 1000 } (997 +649.5, ) Equacéo 2.2

Onde S; é o teor de sdlidos (m/m %) e T,y; € a temperatura do licor negro(°C).

Uma outra relacdo usada para o calculo da massa especifica foi estudado por
FREDERICK (1997). Essa relagdo, mostrada na equacdo 2.3, também é fungédo da

concentracao de sélidos secos e da temperatura (°C) do licor negro.

p. = (1,007 +0,006.S, —0,000495T,,).10 (Equagéo 2.3)

2.2.2.4. Calor especifico

A capacidade calorifica é o calor necessario para elevar em um grau a temperatura
de uma unidade de massa de um material, que neste caso € o licor negro. Uma
correlacdo usada para a estimativa da capacidade calorifica do licor negro é encontrado
em GREEN e HOUGH (1992), mostrada na Equagéo 2.4:

Cpi (cal/g.°C) =1 - (1 - Cps).S; (Equacéo 2.4)
Onde S; € o teor de sdlidos e Cps € o calor especifico médio dos sélidos contidos
no licor negro que pode variar entre 0,3 a 0,5. Uma simplificacdo bastante aceita é

considerar Cps igual a 0,5.

Esta propriedade é de fundamental importancia para a modelagem dos balancos
energéticos na evaporacao.

Outra correlagdo empirica para o célculo da capacidade calorifica especifica do licor
negro é apresentada por MASSE etal (1987) apud MARTINELLI (2000) que
desenvolveu um modelo termodindmico relacionando a temperatura com a

concentracao de sélidos secos no licor para determinacao da capacidade calorifica.
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Onde C,, € o calor especifico do licor do licor em kJ/kg.°C e as constantes ajustadas

}.(1— S.).8.* (Equagho 2.5)

estdo na Tabela 2.5.

Tabela 2.5: Valores das constantes da equacao 4 ajustados por MASSE et al., 1987.
Fonte: GULLICHSEN e FOGELHOLM (2000).

Definido por
Constantes MASSE et al.
(1987)
as 4,216
as 1,675
as 3,310
as 4,870
as 20,0
as 3,00

2.2.2.5. Condutividade Térmica

A condutividade térmica do licor varia em funcdo da concentracdo e da temperatura
do licor negro. GRACE e MALCOLM (1983) propde um modelo para o calculo da

condutividade, como sendo:

Ko (3 /MK) =k y, +{0,21-338.10*[18/(T,,, —27315)+32]}s, (Equacéo 2.6)

Onde ko € a condutividade térmica da &gua pura (0,61 W/m/K), Ty € a

temperatura do licor negro em Kelvin e S; o teor de solidos.

2.2.2.6. Coeficiente de Conveccéao do Licor Negro
Uma expressdo tradicional para o calculo da transferéncia de calor, em
escoamentos turbulentos plenamente desenvolvidos em tubos lisos foi estudada por

Dittus e Boelter, como sendo:

Nu = 0,023.Re®® .Pr" (Equacéo 2.7)



As propriedades utilizadas nesta equacdo sdo as obtidas para o valor médio da
temperatura do fluido (INCROPERA E WITT, 1992). O expoente n assume os valores:

n=0,4 para aquecimento do fluido
n=0,3 para arrefecimento do fluido

A Equacéo 6 é valida para escoamentos turbulentos plenamente desenvolvidos em
tubos lisos.
Nu, numero de Nusselt, € o coeficiente adimensional de transferéncia de calor por

conveccao e é definido como:

h.D
Nu = o (Equacéo 2.8)
Onde h é o coeficiente de convecgédo e D, o diametro do tubo.
Pr, O niumero de Prandtl, representa uma relacdo entre a difusividade do momento,
sobre a difusividade da energia. Para os liquidos o numero de Prandtl pode variar desde
valores proximos de 0.01, para os gases, Pr assume valores préximos da unidade,

Pr =1. Pr é definido como:

gases

C,.u
k

Onde Cp é o calor especifico, Y, a viscosidade dinamica e k, condutividade térmica.

Pr=

(Equacao 2.9)

Re, numero de Reynolds, € uma relagdo adimensional que determina o regime do
escoamento e é definido como:

_ D.pV
u

Onde D é o diametro do tubo, p, a massa especifica do fluido, V, a velocidade do

Re (Equacéo 2.10)

fluido e |, a viscosidade dindmica do fluido.

2.2.2.7. Aumento do Ponto de Ebulicdo (BPR)

Uma solucdo aquosa contendo soélidos dissolvidos apresenta um ponto de ebuli¢cdo
maior que o da 4gua pura, na mesma pressao. A diferenga entre o ponto de ebulicdo da
solucdo e o da agua pura é chamado de BPR (do inglés, Boling Point Rising). Essa
propriedade € importante no desenvolvimento do balanco de massa e energia dos

evaporadores. No licor negro, o BPR é significante e aumenta com o teor de sélidos.
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Nas plantas de evaporacédo, o BPR geralmente aumenta de 1°C para 20-25°C quando o
teor de sélidos aumenta de 20 a 80% (GULLICHSEN e FOGELHOLM,1999).

Na Figura 2.4 abaixo é possivel observar a correlagdo entre o teor de solidos
dissolvidos e o0 aumento do ponto de ebuli¢do:
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Figura 2.4: Elevacdo da Temperatura de Ebulicdo em fung¢éo da concentracédo de
sélidos no licor negro (VENKATESH e NGUYEN, 1992)

Uma consequéncia do BPR é que a diferengca de temperatura total avaliada na
planta de evaporagdo diminui com a soma do BPR nos corpos evaporadores. ISso
significa que a &rea de troca térmica do evaporador para uma solu¢cdo com alto BPR
tem que ser maior do que para uma solucdo com baixo BPR (GULLICHSEN e
FOGELHOLM,1999).

GULLICHSEN e FOGELHOLM, 1999, propuseram o0 seguinte modelo para o

calculo do aumento do ponto de ebulicao:
BPR, = (6,173.5, —7,48.5,"° +32,747.5,%) [L+0,006.(T, » —37316)]  (Equacdo 2.11)

Onde:

Si = concentragéo de soélidos secos;
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Tsat,p = Temperatura de saturacdo do vapor (°C)

CAMPOS (2009) apud FREDERICK (1997) cita que a elevagédo da temperatura de
ebulicdo quando o teor de sélidos € superior a 50% pode ser aproximada para a

correlagao:
BPR,,.S.
BPR, = sts' (Equacéo 2.12)

Na qual S; e BPRsg séo, respectivamente, o teor de sélidos secos no licor e o

aumento do ponto de ebulicdo quando o teor de sélidos for de 50%.

COSTA (2000), utilizando dados experimentais de outros trabalhos, montou a

equacao 2.13 abaixo em que Si representa a concentracdo do licor negro:

BPR, =1,009914.e%%49%% (Equacio 2.13)

2.3. Evaporacéao

O proposito principal da planta de evaporacdo é aumentar a concentracdo de
sélidos secos do licor negro fraco pela evaporacdo da agua até alcangcar uma
concentracdo que se possa queimar este licor na caldeira de recuperacdo. Esta
concentracdo normalmente estd na faixa de 65%-75% de solidos secos
(ANDREUCCETTI et. al., 2011). Muitas instala¢cdes modernas operam a um nivel acima
de 80% sdlidos secos (GULLICHSEN e FOGELHOLM, 2000).

O processo basico de operagcdo de uma evaporacdo € a transferéncia de calor do
vapor, provocando sua condensacdo, para o licor negro circulante elevando sua
temperatura até o ponto de ebulicao (calor sensivel), seguido de transferéncia de calor
do vapor para o licor causando sua ebulicdo parcial, assim passando da fase liquida
para a fase vapor (calor latente).

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

Se apenas um evaporador for usado para concentrar qualquer solucdo, este é
chamado de evaporador de Unico efeito e se mais do que um evaporador for usado,

este € chamado de um sistema de evaporadores de multiplos efeitos.



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

No sistema de evaporacdo de multiplo-efeito com 3 estagios, o vapor gerado no 1°
estagio, € o meio de aquecimento do 2° estagio, e o vapor do 2° estagio é o meio de
agquecimento do 3° estagio, logo o consumo de vapor vivo sera por volta de 1/3 do
consumo de uma planta de evaporacdo de apenas 1 estagio (GULLICHSEN e
FOGELHOLM,1999). Segundo Boniface (1992), o evaporado gerado em cada efeito é
condensado no efeito seguinte através da troca de calor com o licor alimentado naquele
efeito. O vapor gerado no ultimo efeito é condensado fora do sistema de evaporacao de
multiplo efeito.

A sequéncia de fluxo de vapor numa planta de multiplos efeitos é sempre do 1° para
o ultimo. Porém os arranjos de fluxo para o liquido podem ser tanto concorrentes como
contracorrentes ao vapor (CAMPOS 2009 apud JOYE 1987):

e Concorrentes: o vapor vivo e o liquido entram no mesmo efeito, ou seja, ambos
no primeiro efeito. Este tipo de arranjo apresenta como principal vantagem a néo
necessidade de bombas para transporte do licor de um evaporador para o outro,
pois o fluido é transportado naturalmente devido ao gradiente de presséo entre
um vaso e outro. Porém, como desvantagem, este tipo de arranjo necessita
efetivar 0 aquecimento da solugdo logo no primeiro efeito. Com isso, a
guantidade de vapor gerado nesse estdgio € menor, acarretando baixa
economia de vapor em todo o sistema (CAMPOS 2009 apud JOYE 1987).

e Contracorrentes: neste arranjo o vapor vivo entra no primeiro efeito engquanto
gue o liquido entra pelo ultimo efeito, sendo bombeado subsequentemente aos
efeitos anteriores. Este arranjo é mais eficiente do que o arranjo concorrente, e
possui uma maior economia de vapor. A desvantagem esta na necessidade de
bombas entre os vasos de evaporacdo ja que o licor escoa no sentido de
acréscimo de pressao (AVELAR et. al, 2007).

A Figura 2.5 esquematiza o funcionamento destes dois arranjos:
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Figura 2.5: Arranjos de sistemas de evaporacdo em multiplo efeito. A) concorrente. B)
contra-corrente (Fonte: CAMPQOS, 2009).

A Figura 2.6 mostra uma tipica planta de evaporacao aplicada na industria de papel e

celulose:

Figura 2.6: Planta tipica do processo de evaporacao de licor negro em multiplo efeito
(Fonte: GULLICHSEN e FOGELHOLM, 2000).

Portanto, resumidamente, o processo de evaporacdo tem como funcdo remover

agua do licor negro, resultando em um produto mais concentrado.



2.3.1. Aplicacédo dos Evaporadores

A evaporacdo € parte integrante de uma série de industrias de processamento,
como: papel e celulose, cloro e alcalis, aclUcar, produtos farmacéuticos, alimentos entre
outras (PERRY e CHILTON, 2008). Os evaporadores sdo utilizados para aumentar a
durabilidade de certos produtos na industria de bebidas e alimentos, na secagem de
substancias em laboratérios, na recuperacédo de solventes com alto valor agregado ou
na concentracdo de produtos, como: xarope de acUcar, sucos, licor negro e tratamento
de aguas residuais (JAISHREE, 2010).

O sistema de multiplos efeitos de evaporadores no presente trabalho destina-se a
concentracdo do licor negro proveniente do processo de digestdo da madeira. A
concentracao do licor negro é fundamental para aumentar o poder calorifico do licor que
serd queimado nas Caldeiras de Recuperacdo gerando calor e recuperando 0s
inorganicos que retornam como reagentes no processo de digestdo da madeira
(MILTON, 1987).

2.3.2. Tipo de Evaporadores

Perry e Chilton (2008) afirmam que os evaporadores sdo classificados de acordo
com as seguintes caracteristicas:

1. Evaporador em que o meio de aquecimento é separado do liquido a evaporar
por uma superficie de aquecimento tubular.

2. Evaporadores em que o meio de aquecimento esta confinado em serpentinas,
jaquetas ou paredes duplas.

3. Evaporadores em que o meio de aquecimento € colocado em contato direto com
o liquido a evaporar.

4. Evaporadores em que o aquecimento € feito com radiacdo solar.

Evaporadores com superficie de aquecimento tubular sdo as mais comuns nos
projetos de evaporadores. Nessa categoria, a circulagdo do liquido é realizada por
circulacdo natural (ebulicdo) ou por circulagédo forcada (métodos mecénicos) (MILTON,
1987).

A operacao nos evaporadores pode ser por passagem Unica ou por recirculagéo.

e Por passagem unica, a solugdo alimentada no equipamento passa através dos

tubos uma Unica vez, sofrendo aquecimento, formando vapor e, por fim, deixa o

evaporador com maior concentragao.



e Por recirculacdo, forma-se uma piscina da solucdo dentro do evaporador. A
solucédo, alimentada nessa piscina, circula pelos tubos do elemento aquecedor
no minimo uma vez, garantindo que a concentracdo da solucdo acumulada no
evaporador seja igual a concentracdo de saida, uma vez que a vazdo de
transferéncia é menor que a vazao de circulagéo.

Os tipos diferentes de evaporadores séo:

o Evaporadores de tubos horizontais;

e Evaporadores de curtos tubos verticais;

e Evaporadores de longos tubos verticais.

Os evaporadores de longos tubos verticais é o sistema mais versatil e econémico

gue 0s outros tipos.

A escolha entre um tipo de evaporador ou outro € governada pelas caracteristicas
do produto tais como capacidade de incrustacdo, a corrosdo e a formacédo de espuma
(PERRY e CHILTON, 2008). Depésitos de solidos nos evaporadores ocorrem,
pronunciadamente, nos primeiros efeitos e sdo responsaveis pela diminuicdo do
desempenho de uma planta de evaporagdo. Praticas operacionais de limpeza sao
adotadas de forma a prevenir grandes perdas devido a estas incrusta¢des (BONIFACE,
1992).

Nas unidades de producéo de papel e celulose, existem basicamente dois tipos de
evaporadores de tubos longos verticais atualmente em operagcdo nas unidades de
evaporacgao do licor negro, que séo: O Evaporador de Fluxo Ascendente e o Evaporador
de Fluxo Descendente (do inglés, RF - Rising Film e FF - Falling Film,

respectivamente).

2.3.2.1. Evaporadores de Filme Ascendente (Rising Film)

O projeto desse tipo de evaporador, também chamado de LTV (Long Tube Vertical),
dominou a Induastria por décadas, porém, estdo atualmente operando apenas nas
antigas fabricas de evaporacédo (GULLICHSEN e FOGELHOLM, 2000).

O elemento aquecedor é formado por um sistema de casco e tubos longos de troca
térmica. O licor é alimentado na camara inferior e, em seguida, entra nos tubos. Dentro
dos tubos, em fluxo ascendente, o licor é aquecido com a condensacao do vapor que
flui externamente aos tubos. A porcéao inferior do comprimento do tubo é usada para
pré-aguecer o licor até seu ponto de ebulicdo onde atinge uma pressao suficiente para

iniciar a evaporacao.



Conforme o licor negro sobe pelos tubos, o vapor gerado aumenta a velocidade da
mistura atingindo o maximo na saida dos tubos. A mistura encontra uma placa defletora,
instalada acima da saida dos tubos, separando o licor do vapor produzido. O licor
também é separado do vapor por gravidade no corpo de vapor. Um separador de
arraste ainda é instalado no topo do corpo de vapor para evitar a saida de tracos de
licor com o vapor. O licor concentrado é descarregado do evaporador por um canal
inferior ao corpo de vapor.

A taxa de transferéncia de calor na secdo de pré-aguecimento € baixa devido ao
movimento lento do licor, mas aumenta na se¢do de ebulicdo devido a turbuléncia
causada por existir duas fases, das quais uma delas é vapor.

A Figura 2.7 mostra o evaporador tipo filme ascendente:
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Figura 2.7: Evaporador tipo filme ascendente (rising film). (Fonte: ASIRI, 2007)

2.3.2.2. Evaporadores de Filme Descendente (Falling Film)

Sao evaporadores de tubos longos para fluxo descendente. A solucdo € alimentada
no topo do evaporador, escorrendo internamente aos tubos em forma de filme pela acéo
da gravidade.

Esse tipo de equipamento requer automacao e sdo mais sensiveis a variacoes de

carga e operam com circulacdo forcada, através de bombas. A limpeza pode ser
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realizada pela diluicdo do incrustado com agua pura ou com o préprio licor diluido. As
principais vantagens desse tipo de evaporador sdo que ele pode operar com liquidos
viscosos, causa baixa perda de carga, tem elevado coeficiente de troca térmica, a
incrustacdo e o tempo de residéncia sdo menores (LEITE et al., 2008). O principal
problema associado a esses evaporadores € que a solucdo tem que ser igualmente
distribuida em todos os tubos, ou seja, todos os tubos devem ser molhados de maneira
uniforme (PERRY e CHILTON, 2008).

Esse evaporador acumula certo volume de licor negro em seu interior. Esse volume
(piscina) é continuamente circulado para o topo do elemento aquecedor. A velocidade
de circulagdo € maior que a velocidade de transferéncia garantindo, portanto, que a
concentracao e outras propriedades do licor sejam iguais a corrente de saida.

O dispositivo de distribuicdo, normalmente uma bandeja perfurada (como mostrado
na Figura 2.8) ou spray, distribui o fluxo de solu¢gdo em filme uniformemente aos tubos.
Apoés estabilizar a espessura do filme da solugéo, a evaporagao ocorre conforme o fluxo
desce pelos tubos e a espessura do filme diminui.

bandeja de
distribuigdo

suporte

Figura 2.8: Bandeja responséavel pela distribuicdo do filme de licor pelos tubos do
evaporador. (Fonte: MORKFIENSKI, 2005)

D

A Figura 2.9 mostra o evaporador tipo falling film tubular. Esse equipamento
composto por um elemento aquecedor e um corpo de vapor. A forma de aquecimento
similar ao evaporador tipo rising film. Apds os passes de tubos, a mistura da solugéo

vapor evaporado segue para o corpo de vapor na base do evaporador onde o vapor

@ D D D

separado da solucdo. Um separador de gotas limpa o vapor, que tende a arrastar

solucéo, antes de sua saida.
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Figura 2.9: Evaporador tipo filme descendente (falling film). (Fonte: GULLICHSEN e
FOGELHOLM, 2000).

Devido as vantagens abordadas acima, os evaporadores de filme descendente tém
sido escolhidos para a maioria das instalagées novas nos ultimos anos (GULLICHSEN e
FOGELHOLM, 2000).

2.3.3. Calculos relacionados a evaporacéao

A forma mais comum de se descrever estes equipamentos € a que trata estes
equipamentos por meios de balangos mateméaticos baseados em balancos de massa e
energia (COSTA e LIMA, 2003 apud CAMPOS, 2009).

2.3.3.1. Modelagem e Simulacéo de Evaporadores
GRANFORS e NILSSON (1997) desenvolveram um modelo matematico de uma

evaporacdo em regime permanente em um Unico efeito e posterior simulacdo em

MATLAB, incluindo o célculo das propriedades fisicas do licor negro.

MARTINELLI (2000) desenvolveu um simulador para o Sistema de Evaporacgéo
Multiplo-Efeito de Licor Negro da Klabin Parana Papéis, através de um modelo

fenomenoldgico em estado estacionario, utilizando balangcos materiais e energéticos e
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correlagbes termodinamicas para as propriedades do licor negro, validando o modelo

com os dados operacionais da planta.

BHARGAVA et al. (2008) estudou um modelo matematico ndo-linear para a
aplicacdo em um sistema evaporativo de multiplo efeito de licor negro. Este modelo foi
capaz de simular o processo de evaporacdo através de correlagdes para o calculo da
elevacdo do ponto de ebulicdo (BPR — Boiling Point Rising) e para o calculo das
propriedades fisicas do licor negro. Os dados obtidos com o modelo foram validados
com dados obtidos de uma planta de evaporacdo de uma fabrica de celulose e papel.

BREMFORD e MULLER (1994) simularam, em regime permanente, o sistema de
evaporagao de licor negro da “New Zealand Forest Products Kinleith Pulp and Paper”
(NZFP) a fim de analisar o desempenho de dois arranjos de sistemas de evaporacao.
Os sistemas consistiam de evaporadores multiplo-efeito de seis e sete estagios com
alimentac&o mista e contracorrente, respectivamente. Os modelos implementados foram
baseados em balangos de massa e energia, para os evaporadores e tanques de “flash”.
Os resultados da simulacao foram razoavelmente satisfatérios quando comparados com

os dados da planta.

2.3.3.2. Célculo da Transferéncia de Calor nos Evaporadores
A troca de calor nos evaporadores existe pela diferenca de temperatura entre o
vapor e a solucdo. A quantidade de calor global, em cada evaporador, que flui do vapor

(externo aos tubos) para a solugéo (interno as tubos) esté ilustrada na Equacéo 2.14:
Q=U.A AT (Equacéo 2.14)

A érea total, Ar, é dada pela soma das areas dos n tubos utilizados no elemento

aquecedor, com didmetro di e comprimento L, sendo:
A=Y Al (Equagcao 2.15)
i=1
Se as areas dos tubos sao iguais, tem-se:
A =nzd, L (Equacao 2.16)

O conceito utilizado para o célculo da distribuicdo de diferenca de temperatura

efetiva entre os efeitos segue abaixo:
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A variagdo de temperatura total na evaporacdo é dada pela diferenca entre a
temperatura de saturacdo do vapor vivo que alimenta o primeiro efeito e a temperatura
do condensado do condensador de superficie do vapor evaporado do Ultimo efeito.

A variacdo da temperatura total € a soma das diferencas de temperatura efetiva em

cada efeito de evaporacao:
ATiora = D AT (Equagdo 2.17)

A diferenca motriz total de temperatura envolvida em cada evaporador é calculada
conforme a Equacéo 2.18:
AT.
At = —T9TAL (Equacio 2.18)
n

Onde n é o numero de efeitos de evaporacéo.

Portanto, a diferenca de temperatura efetiva € igual a diferenca motriz total de
temperatura menos BPR menos as quedas de temperatura devido as perdas de
pressdo envolvidas no escoamento nos dutos de transferéncia e no proprio elemento

aquecedor.
ATer = At — BPR - ATperdas (Equagéo 219)

Considera-se, por efeito facilitador dos calculos, AT.eqas desprezivel, pois os
evaporadores sao revestidos com isolantes térmicos, com minimas trocas de calor com

o0 ambiente.

2.3.3.3. Calculo do Coeficiente Global de Troca Térmica

O conhecimento do coeficiente global de transferéncia de calor (U) é importante,
pois fornece informacdo de como esta ocorrendo a absor¢cdo do calor fornecido ao
equipamento.

Com o valor de U é possivel avaliar a eficiéncia térmica do processo. O coeficiente
U pode ser estimado, segundo VENKATESH e NGUYEN (1992), através do estudo da
resisténcia global (R) a troca de calor presente no evaporador, que corresponde ao
inverso do coeficiente global de transferéncia de calor, conforme apresenta a Equacao
2.20:

Ui: Rc+Rm+Ri+R, (Equacéo 2.20)
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Onde

R. é resisténcia do filme de condensado formado nas paredes externas dos tubos do
elemento aquecedor;

R, € a resisténcia a conducéao de calor do material dos tubos;

R; é a resisténcia provocada pela incrustacao interna dos tubos,

R.n € a resisténcia a conveccao do licor negro.

A resisténcia térmica provocada pela incrustacdo de solidos na superficie dos tubos

€ predominante quando a sua espessura se eleva.

Para esse trabalho, o melhor modelo encontrado na literatura para o célculo do
coeficiente global de troca térmica foi desenvolvido por SCHNABEL (1984), conforme a
Equacdo 2.21. Nesta equacado, Ri foi desconsiderada, pois ndo € possivel prever e
acompanhar a taxa de incrustacdo. No entanto, sabendo que existe incrustacao,

corrige-se essa aproximacao usando uma margem de seguranca nos calculos.

-1

+ Do dn =24 4 (Equacéo 2.21)
2'kpi dint hCLNi

U- — dext

bold A

int*“*condensac®

Onde hcy € 0 coeficiente de convecgdo do licor negro, calculado conforme

apresentado na secao 2.2.2.6.

2.3.3.4. Balanc¢o de massa e energia

O modelo de um sistema de evaporagdo de mudltiplos efeitos, considerando em
regime permanente, € desenvolvido utilizando balangos de massa e energia para cada
evaporador (i° efeito). A Figura 2.10 ilustra os fluxos que entram e saem do volume de

controle do iésimo efeito.
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Figura 2.10: Evaporador do i-ésimo efeito e suas variaveis de entrada e saida.

Os balangos para um sistema de evaporagcdo de licor negro podem ser
desenvolvidos tomando por base as seguintes consideracbes (CAMPOS, 2009):
Licor:

e Entra no evaporador i com a mesma entalpia de saida do licor do evaporador
i+1;
Vapor gerado:

e O vapor i gerado sai na mesma temperatura do evaporador i;

Vapor vivo:
e O vapor vivo entra superaquecido no evaporador, onde se condensa, fornecendo

calor latente para o licor em ebulic&o;

Faz-se necessério também considerar que:

¢ Admite-se equilibrio termodindmico entre a mistura liquida em evaporacdo e o
vapor gerado;
e A concentragdo do licor no interior dos evaporadores € uniforme e igual ao valor

de saida.
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Balanco de massa geral no volume de controle do iésimo efeito:

Livs + Via =Li+ Vi + Cj;

Sendo C; = V,, tem-se:

L =L +V,

Balanco de massa parcial por componente (licor negro):

Li+1.Si+1 = Li.Si = Le.Se = LS.SS

Balanco de energia

Quantidade de calor fornecida pelo fluido de aquecimento

Qi = Vit A
A = Hii— h,i—l

Onde Q; é a quantidade de calor fornecida pelo fluido de aquecimento, A;; é o calor
latente de vaporizacdo na temperatura T;; e presséo P;, H;., é a entalpia do vapor (i-1)
de aquecimento e h;; é a entalpia do vapor condensado na temperatura T;; € pressao
Pi.i.

O calor trocado através da superficie de aquecimento é:

Qi = Ui Ai(Tin — Tuny)

Onde T;; € a temperatura do vapor de aquecimento e Ty; € a temperatura de

ebulicéo do licor no evaporador.

Portanto, Ui-Ai-(Ti—l - TLN,i) - Vi—l-ALi =0

Sendo
TLN,i =T, + BPR;
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Onde Ti é a temperatura de saturacdo do vapor gerado.

Entalpia do licor negro de saida pode ser aproximada.

hini = Cpi. Tuni

Balanco geral de energia para o i-ésimo evaporador em regime permanente:

Calor no vapor (i-1) + Calor no licor (i+1) = Calor no licor(i) + Calor no vapor(i) + Calor

no condensado(i)
Vit.Hia + Liss.hin = Lihewi + ViHi + Ci.he

2.3.4. Eficacia do sistema de evaporacéao

Segundo ASSIS (2001), trés grandezas sao importantes quando se trata de
sistemas de evaporacao:
Capacidade Evaporativa (C): E definido como a quantidade, em quilogramas, de vapor

produzido por hora, ou seja:
6
>V,
C — i=1
At

Economia de vapor (g): definido como a quantidade, em quilogramas, de vapor

produzido de solvente por quilograma de vapor vivo alimentado na evaporagéo, ou seja:

Consumo de Vapor (CV): definido como:

CcVv =E
£
Em qualquer operacdo evaporativa, 0 custo principal do processo € o do vapor de
agua consumido. Por isso, os métodos de reducdo do consumo de vapor (ou o de
aumento da economia) serdo avaliados e comparados com O processo existente,

fixando a alimentag&o de licor diluido na planta.



3. PROCESSO DE REFERENCIA - INDUSTRIA DE PAPEL E CELULOSE
DO BRASIL

A planta de estudo para este projeto opera com o fluxo de licor negro em

contracorrente com o fluxo de vapor.

O primeiro efeito, composto por quatro evaporadores (#1A, #1B, #1C, e #1D) é
operado em série e alimentado com vapor vivo. O somatério do vapor gerado por estes
evaporadores € igualmente dividido e se torna a fonte de aquecimento para o segundo
efeito (#2A e #2B), operado em série, ou seja, o licor negro é bombeado primeiramente
para um dos vasos do efeito #2, aquecido com metade da vazdo de vapor produzida no
efeito #1, e em seguida designado ao outro evaporador do segundo efeito, onde sera
recebera calor oriundo da segunda metade da vazdo do vapor produzido no primeiro
efeito. O vapor total gerado pelos dois vasos do segundo efeito € a fonte de
aquecimento para o terceiro efeito, que por sua vez produzira o vapor de aguecimento
para o quarto efeito e, assim, sucessivamente, até a chegada ao efeito de niumero seis

na qual o vapor gerado sera desighado ao Condensador de Superficie.

O licor fraco, proveniente da digestdo da madeira e lavagem da celulose, alimenta
um tanque flash na concentracdo de 15% TS (teor de sélidos). Esse processo de
destilacdo aumenta a concentracdo de soélidos secos para 15,7% TS e iguala a
temperatura da corrente de alimentacdo com a temperatura do corpo de vapor do
evaporador (90°C). O efluente do tanque flash é bombeado para o corpo de vapor do
efeito #6 onde é concentrado de 15,7% para 18,6% TS. Do efeito #6 o licor € bombeado
para o efeito #5, saindo deste evaporador na concentragdo de 21,7%. O licor a 21,7% é
bombeado para o efeito #4, atingindo uma concentracdo de 25,7% de solidos secos. A
jusante do efeito #4 o licor € bombeado para o efeito #3 onde atinge uma concentragéo
de 31,9% TS e, em seguida, bombeado para o vaso evaporador do efeito #2B que
concentra o licor a 36,4% TS e segue para o0 evaporador #2A. Nesse efeito, a
concentracao eleva-se para 42,2% TS. Apos o efeito #2A de evaporagéo, a corrente de
licor segue para o efeito #1C a uma concentracdo de 42,2%. A corrente de licor
direcionada para os primeiros efeitos (#1A, #1B, #1C e #1D) é desviada para coletar
cinzas do Tanque de Mistura da Caldeira de Recuperacdo. Essa introducdo de cinzas
no licor apés o efeito #2 é benéfica a evaporacdo no sentido de criar nicleos para a
cristalizacédo e diminuir a supersaturacdo. Os solidos cristalizados ficam suspensos no
licor e diminuem a taxa de incrustacdo nos efeitos #1 e, consequentemente, a

frequéncia de lavagens.
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3.1. O Primeiro Efeito e o0 Sistema de Lavagens

O licor proveniente do efeito #2A j4 possui uma concentragdo de solidos secos
significativamente elevada. Isso torna o sistema, em especial o efeito #1, altamente
susceptivel a incrustacfes ou entupimento dos tubos trocadores de calor, reduzindo a
eficiéncia do processo e podendo causar danos ao equipamento. Para isso ser evitado,
faz-se necessario um programa regular de lavagens das serpentinas. Visando isso, 0
primeiro efeito é projetado de forma que a bomba que transfere o licor para o efeito #1 é
conectada a 4 vasos evaporadores, #1A, #1B, #1C e #1D. Normalmente, 3 efeitos estdo
em operagdo enquanto um esta em lavagem. O licor com cinzas € alimentado no efeito
#1 mais diluido, segue para o efeito #1 de concentragdo intermediaria atingindo a
concentracdo de 64,3% e € bombeado para o Ultimo evaporador do efeito #1, que nao
esta em lavagem, de concentragdo mais alta, onde o licor alcanga aproximadamente
68,4% de solidos secos. O quarto evaporador do efeito #1 estd em regime de lavagem.
Por fim, o licor € bombeado para o tanque de estocagem de licor a 68,4% pressurizado

antes de ser enviado para as Caldeiras de Recuperacéao.

A lavagem dos evaporadores do efeito #1 € um processo interrupto, pois respeita
um ciclo operacional com quatro modulos: Concentracdo mais baixa, intermediaria,
mais alta e lavagem. O efeito #1A opera somente com lavagem e concentracdo mais
alta. O efeito #1B opera apenas com lavagem, concentragdo mais alta e intermediaria.
O efeito #1C opera com lavagem, concentra¢cdo mais baixa ou intermediaria e o efeito
#1D opera somente com lavagem e concentracdo mais baixa. O chaveamento do efeito
#1 tem quatro sequéncias principais e estd ilustrado na Tabela 3.1 (ver Anexo 6:
Modulos Operacionais do primeiro efeito com um dos vasos operando com lavagem —

dilui¢cdo dos solidos incrustrados).

Tabela 3.1: Sequencias operacionais no efeito #1

Concentracéao Concentracéao Concentracéo Lavagem
mais baixa intermediaria mais alta
1C 1B 1A 1D
1D 1B 1A 1C
1D 1C 1A 1B
1D 1C 1B 1A

Essa rotacdo é controlada automaticamente de forma que todos os vasos possam

passar por uma lavagem e assim, previna-se a formacdo de incrustacdo e,
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posteriormente, entupimento dos tubos. O tempo de duracéo de cada passo de lavagem
€ ajustado por um operador através do set point. Nesse processo, o fluido de lavagem é

o0 proprio licor negro (mais diluido), oriundo do quarto efeito.

Enquanto a operacgéo de lavagem esté& sendo realizada, o vapor vivo é impedido de
entrar no equipamento através de um sistema automatico de valvulas. Portanto, % da
area do primeiro efeito fica inutilizada, pois sem a passagem de vapor ndo ocorre troca
térmica, mas somente a diluicdo dos sélidos incrustados e consequente lavagem dos
tubos. Porém como a vazao de licor negro utilizado para lavagem é muito alta em
relacéo a quantidade de solidos adquiridos durante a lavagem, considera-se que ndo ha

alteracdo na concentracao de soélidos secos.

Esta corrente desviada do efeito #4 retorna entdo ao seu curso normal, com mesma

concentracao e destino ao préximo efeito.

A eficacia da lavagem é determinada pela concentracdo do licor utilizado neste
procedimento. Por experiéncia operacional, considera-se que uma lavagem ¢é eficiente

guando o teor de sélidos secos no fluido de lavagem néo ultrapassa a casa de 35% TS.
3.2. Paradmetros conhecidos do processo

Algumas caracteristicas conhecidas sobre a planta de estudo se fazem necessarias

para a posterior modelagem do processo. Essas caracteristicas se apresentam abaixo:

e Vazdo de alimentagéo do licor negro, L,=1184 ton/h;
e Temperatura de entrada do licor negro, T y=90°C;
e Concentracdes do licor ao longo do processo, conforme Tabela 3.2:

Tabela 3.2: Concentragéo de solidos do licor negro na saida de cada efeito de

_ evaporacao.
LOCALIZACAO TEOR DE SOLIDOS SECOS (% m/m)

Entrada do evaporador 15,7
Saida do efeito #6 18,6
Saida do efeito #5 21,7
Saida do efeito #4 25,7
Saida do efeito #3 31,9
Saida do efeito #2 42,1
Saida do evaporador 68,4
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e Vazdo total de vapor vivo, Vy = 179,4 ton/h;

e Diametro interno dos tubos de troca térmica, di = 50,8 mm;

e Diametro externo dos tubos de troca térmica, de = 53,28 mm;

e Coeficiente de condutividade térmica dos tubos de aco inox de troca térmica, k =

16,2 W/m.K;

e Pressao e temperatura de entrada do vapor vivo:

A pressao, vazado e temperatura do vapor vivo sdo reguladas através de uma
valvula de controle que se encontra na tubulacdo que leva o vapor vivo ao casco
dos evaporadores do primeiro efeito. As condi¢cdes de pressao e temperatura desse
vapor podem ser reguladas na entrada, sabendo que a pressao do header de vapor
vivo € 440 kPa.abs e a temperatura, 155°C.

Para o evaporador do efeito #1 operando na menor concentragao:
Pyvv=298,7 kPa.abs e Ty,=133,4°C.
Para o evaporador do efeito #1 operando com concentragdo
intermediaria:
Pyvv=297,8 kPa.abs e Ty,=133,3°C.
Para o evaporador do efeito #1 operando na maior concentracao:
Py =286 kPa.abs e T, =131,9°C.
¢ Numero de efeitos, n=6,

e Area dos evaporadores (Tabela 3.3):

Tabela 3.3: Area dos evaporadores da indistria atual de Papel e Celulose

Efeito Area (m?) Efeito Area (m?)
#1A 5017 #2B 5017
#1B 5017 #3 7153
#1C 5017 #4 7153
#1D 5017 #5 7525
#2A 5017 #6 8175




4. OBJETIVOS DO TRABALHO

4.1. Objetivo Geral

Estudar a viabilidade técnico-econémica de mudancgas na operagdo de evaporacao
do licor negro em industrias de papel e celulose, para aumentar a capacidade produtiva
e evaporativa da unidade.

4.2. Objetivos Especificos
- Estudar um sistema de evaporadores tipo falling film com seis efeitos para a
concentracao do licor negro nas industrias de Papel e Celulose.

- Desenvolver um algoritmo para simular os efeitos da unidade atual de evaporagéo.

- Avaliar o comportamento das propriedades fisicas do licor negro em cada

equipamento evaporador.

- Avaliar a possibilidade de substituicdo do processo de lavagem dos evaporadores do
primeiro efeito por um processo simultdneo de lavagem e evaporacdo, nao

interrompendo o fluxo de vapor vivo no equipamento durante essa operagao.

- Avaliar a possibilidade de otimizar a operacdo mantendo constante o Layout da planta
de evaporacgédo, assim como o tamanho (area) dos equipamentos, concentracdo do licor
negro fraco (proveniente do digestor) e concentracdo do licor negro forte (afluente das
Caldeiras de Recuperacdo); mantendo o licor diluido, efluente do quarto efeito com
concentracdo de S,, como agente de lavagem. A linha de licor negro para lavagem-

evaporagao sera derivada da tubulagcdo que conecta o quarto e o terceiro efeito.

- Desenvolver um algoritmo para simular e otimizar os efeitos de evaporacao devido as

modificagBes no processo de lavagem propostas.

- Estudar a melhor vazéo de licor negro direcionada para a operacdo de lavagem e

evaporacao.

- Avaliar a evaporacéo total da planta e a capacidade de processamento do licor no

processo modificado, mantendo constante a economia de vapor.

- Determinar o limite de capacidade da planta de evaporacdo a ser obtido a partir das
modificagBes que serdo sugeridas, que se resume em tornar toda area disponivel para

troca térmica na atual instalagdo como sendo area de troca térmica Gtil para o processo.

- Avaliar a capacidade dos efeitos #3 a #6 de condensar o vapor adicional recebido.



5. JUSTIFICATIVA

A operagdo da planta de evaporacdo depende do processo de cozimento da
madeira que ocorre no digestor. Em casos de elevada produtividade do digestor, o
processo de recuperacao limita-se a capacidade da planta de evaporacao do licor, ndo
atendendo a demanda de licor diluido. Consequentemente, o tempo de espera (tempo
morto) do licor diluido em tanques de armazenamento € maior. Com a otimizagao
através do uso da area de troca térmica disponivel, a capacidade da evaporacao sera
maximizada e, portanto, o tempo de armazenamento do licor diluido sera minimizado,

mantendo os custos devido ao mesmo consumo especifico de vapor.

A modificacdo proposta resume-se em ndo interromper o fluxo de vapor no
evaporador durante a operacdo de lavagem, ocorrendo simultanea evaporacao do licor
diluido. Assim, o evaporador que estiver sofrendo lavagem também estara evaporando,

resultando em um aproveitamento de toda &rea de troca térmica disponivel.

O licor efluente do processo lavagem/evaporagcdo dos primeiros efeitos retorna na
linha de escoamento normal do licor diluido, com uma maior concentracdo de solidos
secos na alimentacdo do evaporador posterior. A economia de vapor mantem-se a
mesma, pois mesmo aumentando a vazdo de vapor vivo inserido na planta, a
evaporacdo total também. Com isso, fica evidente com a utilizacdo da area de troca
térmica disponivel no primeiro efeito a capacidade produtiva e a evaporacao total da

unidade aumenta.

Frente as oportunidade de otimizacdo da planta discutidas acima, a proposta de
modificar 0 processo para aumentar a capacidade da planta de evaporacédo é valida

para ser estudada.

Anexos de referéncia:

Processo atual simplificado apenas com efeitos de evaporacéo;
o Processo modificado simplificado apenas com efeitos de evaporacao;

o Processo atual simplificado apenas com efeitos de evaporacdo — Efeito #1D

operando no modo lavagem;

¢ Processo maodificado simplificado apenas com efeitos de evaporacao — Efeito

#1D sofrendo processo simultdneo de lavagem e evaporacao;



6. METODOS

6.1. Modelagem do Processo Atual
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O primeiro passo para a realizagdo do projeto foi a modelagem em planilha Excel do

processo atual de evaporacdo do licor negro. Esta modelagem é fundamental para

posterior avaliagdo das modificacdes propostas, uma vez que o modelo modificado é

apenas uma adaptacdo ao modelo do processo atual. A confiabilidade deste modelo foi

feita por comparacéo entre os paradmetros obtidos e os parametros reais de processo.

Para isso seguiu-se uma sequéncia de etapas através de balancos de massa e

energia dos evaporadores, com o auxilio de equagbes empiricas para estimativas das

propriedades fisicas do licor negro e de parametros de entrada conhecidos. A

modelagem foi iniciada de tras para frente, comecando pelo lado que é alimentado com

licor negro, o sexto efeito:

EFEITO #6:

Volume de controle:

VVs R
Pvs "
Tvs
Us
BPRg
Cs — —
hCG
Le
Se
TLN6
hLN6
Onde:

Vvs = Vazao de vapor de aquecimento, oriundo do efeito #5 (ton/h);
Pvs = Pressao do vapor de aquecimento (kPa);
Tvs = Temperatura do vapor de aguecimento (°C);

Hvs = Entalpia do vapor de aquecimento (kJ/kg);

v

VVe
Pvs
Tvs
Hve

Le
Se
TLNe

hLNe



Le = Vazé&o de entrada do licor negro, oriundo do vaso de flash (ton/h);

Se = Teor de sdlidos secos no licor de entrada (adimensional);

Tine = Temperatura do licor negro de entrada (°C)

h.ne = Entalpia do licor negro de entrada (kJ/kg);

Ve = Vazao de vapor produzido pela evaporacao do licor negro (ton/h)

Pvs = Pressao de saturacdo do vapor produzido pela evaporacéo do licor negro (ton/h)
Tvs = Temperatura de saturacado do vapor produzido pela evaporacéo do licor negro (°C)
Hvs = Entalpia do vapor produzido pela evaporagéo do licor negro (kJ/kg)

Ls = Vazao de licor negro concentrado, para o efeito #5 (ton/h);

Se = Teor de solidos secos no licor concentrado (adimensional);

Tine = Temperatura do licor concentrado (°C);

h.ns = Entalpia do licor concentrado (kJ/kg);

Cs = Vazao de condensado (ton/h);

Hcs = Entalpia do condensado (kJ/kg);

As = Area de troca térmica dos tubos (m?);

Ue = Coeficiente global de transferéncia de calor (W/m2.K);

BPRs = Elevacéo na temperatura de ebulicdo (°C).

Parametros Conhecidos:

Tabela 6.1: Parametros de processo conhecidos para efeito #6 da evaporagéo

PARAMETRO VARIAVEL | UNIDADE | VALOR
Vazao de alimentacao de licor negro Le ton/h 1184
Teor de solidos secos no licor negro de
. N Se - 0,157
alimentacédo
Temperatura do licor negro de entrada Tine °C 90,000
Area de troca térmica do evaporador As m2 8175
Diametro interno dos tubos de troca térmica Dintg mm 50,800
Diametro externo dos tubos de troca térmica Dextg mm 53,280
Vazao de recirculacéo QCs GPM/tubo 2,000
Coeficiente de condutividade térmica dos
_ Ktubo W/m.K 16,20
tubos de troca térmica
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Balanco de Massa:

i) Vapor:

Todo o vapor que o sistema recebe do efeito #5 cede seu calor latente para o licor e
se condensa, portanto seu balanco pode ser descrito como:
Vvs = Ce (Equacao 6.1)

i) Licor negro:

O licor negro, oriundo do vaso de flash, recebe calor do vapor oriundo do efeito #5 e
entra em ebulicdo. Portanto, parte deste licor sair4 do volume de controle na forma de
vapor produzido enquanto que a outra parte saird na forma de solucdo mais

concentrada, destinada ao préximo efeito. O equacionamento deste sistema é mostrado

abaixo:
Le = Le + Vvg (Equacéo 6.2)
Isolando-se Lg, tem-se a seguinte expressao:
Le= Le - Vv (Equacéo 6.3)
i) Solidos:
O balango de massa para os solidos solubilizados no licor negro pode ser descrito
como:
Le.Se = L6.S¢ (Equacéo 6.4)

Rearranjando os termos, tem-se:

(Equacéo 6.5)
Balanco de Energia:

Conforme explicado na secéo 2.3.3.4, o calor fornecido pelo fluido de aquecimento

para o sistema segue o seguinte modelo:
Qe = VVs.(Hvs — hcy) (Equacéo 6.6)

Onde Qg € o calor fornecido pela condensacéo do vapor por unidade de tempo (kJ /
h), Hvs e hcg s@o as entalpias do vapor de aquecimento e do condensado gerado, em
kJ/ ton.

O calor trocado no volume de controle € modelado abaixo:

Qe = Us.As.[TVs — Tine] (Equacéo 6.7)
Sendo que:

Tine= TVe +BPRg (Equacéo 6.8)
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Nestas equacdes, Qe € o calor fornecido pelo vapor ao licor negro, em kJ/h, Ug é 0o
coeficiente global de transferéncia de calor (W/m2.K), As é a area de troca térmica do
sexto efeito (conhecida), Tvs é a temperatura em °C do vapor gerado no quinto efeito,
Tvs a temperatura do vapor evaporado no sexto efeito e BPRg a elevacdo da

temperatura de ebulicdo do licor.

Através de uma substituicdo da Equacdo 6.8 na Equacédo 6.7, tem-se a Equagéo
6.9, que pode ser igualada com a Equacéo 6.6, como demonstrado abaixo:

QG = UG.AG.[TV5 - (TV6 +BPR6)] (Equa(;éo 69)
VVs.(HVs — hce) = Ug. As.[TVs — (TVg +BPRg)] (Equagéo 6.10)

Rearranjando, hd uma expressao para o calculo da temperatura do vapor produzido

pelo aquecimento do licor negro, destinado ao condensador de superficie:

va-(Hvs - hl:]E-:}I
Ag- Ug (Equacéo 6.11)

Tve = TVE - BPRG -

O balango energético geral do volume de controle correspondente ao efeito #6 é

apresentado abaixo:

Energia(entra) = Energia(sai)

Calor no vapor (5) + Calor no licor (e) = Calor no licor(6) + Calor no vapor(6) + Calor no

condensado(6)

VWs.Hvs + Le.hne = Ls.hing + VVs.Hvg + Ce.hcg (Equagéo 6.12)
Substituindo as Equacbes 6.1 e 6.3 nesta sentenca, e reorganizando os termos

pode-se encontrar uma forma de calculo da vazéo de vapor produzida (Vve):

. — Vv (Hvg — hee) + Le. (hyye — hyye)
=

Hve — hiwe (Equacao 6.13)

Na qual Hvs, hcg e Hvg sdo propriedades da agua (vapor e condensado) que foram
extraidas de tabelas termodinamicas; h.ne € hine podem ser calculados seguindo a
relacéo termodindmica mostrada na secéo 2.3.3.4:

Nine = CpPe-Tine (Equacgéo 6.14)
hine= Cps. Tine (Equagéo 6.15)



EFEITO #5:

Volume de controle:

Vv, -~ -~
PV4 i v
Tv,
Us
BPRs
Cs +— «——
hes
Ls
Ss
Tins
hins
Onde:

Vv, = Vazéao de vapor de aquecimento, oriundo do efeito #4 (ton/h);
Pv, = Pressao do vapor de aquecimento (kPa);

Tv, = Temperatura do vapor de aguecimento (°C);

Hv, = Entalpia do vapor de aquecimento (kJ/kg);

Ls = Vazéo de entrada do licor negro, oriundo do efeito #6 (ton/h);
Se = Teor de sélidos secos no licor de entrada (adimensional);

Tine = Temperatura do licor negro de entrada (°C)

h.ns = Entalpia do licor negro de entrada (kJ/kg);

Vvs = Vazéao de vapor produzido pela evaporagéo do licor negro (ton/h)

VVs
Pvs
Tvs
Hvs

Pvs = Presséo de saturacéo do vapor produzido pela evaporacéo do licor negro (ton/h)

Tvs = Temperatura de saturagéo do vapor produzido pela evaporacéo do licor negro (°C)

Hvs = Entalpia do vapor produzido pela evaporacao do licor negro (kJ/kg)

Ls = Vazao de licor negro concentrado, para o efeito #4 (ton/h);
Ss = Teor de sdlidos secos no licor concentrado (adimensional);
Tins = Temperatura do licor concentrado (°C);

h.ns = Entalpia do licor concentrado (kJ/kg);

Cs = Vazao de condensado (ton/h);

hcs = Entalpia do condensado (kJ/kg);

As = Area de troca térmica dos tubos (m2);
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Us = Coeficiente global de transferéncia de calor (W/m2.K);

BPRs = Elevacédo na temperatura de ebulicdo (°C).

Parametros Conhecidos:

Tabela 6.2: Pardmetros de processo conhecidos para efeito #5 da evaporacao

PARAMETRO VARIAVEL UNIDADE VALOR

Area de troca térmica do evaporador As m2 5017
Diametro interno dos tubos de troca térmica Dints mm 50,800
Diametro externo dos tubos de troca térmica Dexts mm 53,280

Vazao de recirculacéo QGCs GPM/tubo 4,500

Coeficiente de condutividade térmica dos
_ Ktubo W/m.K 16,20
tubos de troca térmica

Balanco de Massa:

i) Vapor:

Todo o vapor que o sistema recebe do efeito #4 cede seu calor latente para o licor e
se condensa, portanto seu balanco pode ser descrito como:
Vv =Cs (Equacéo 6.16)

ii) Licor negro:

O licor negro, oriundo do efeito #6, recebe calor do vapor oriundo do efeito #4 e
entra em ebulicdo. Portanto, parte deste licor saira do volume de controle na forma de
vapor produzido enquanto que a outra parte saira na forma de solucdo mais

concentrada, destinada ao proximo efeito. O equacionamento deste sistema é mostrado

abaixo:

Le = Ls + Vvs (Equacéo 6.17)
Isolando-se Ls, tem-se a seguinte expressao:

Ls=Le - Vvs (Equacéo 6.18)
i) Solidos:

O balanco de massa para os sélidos solubilizados no licor negro pode ser descrito

como:

Le.S6 = Ls.Ss (Equacao 6.19)
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Rearranjando os termos, tem-se:
L. S¢

Ls (Equacéo 6.20)

55=

Balango de Energia:

Seguindo o que foi feito no efeito #6, o calor fornecido pelo fluido de aquecimento
para o sistema segue o seguinte modelo:

Qs = VV4.(Hv, — hcs) (Equacdo 6.21)

Onde Qs € o calor fornecido pela condensacéo do vapor por unidade de tempo neste
efeito (kJ/h), Hv, e hcs sdo as entalpias do vapor de aquecimento e do condensado

gerado, em kJ/kg.

O calor trocado no volume de controle € modelado abaixo:

Qs = Us.As.[Tvg — Tins] (Equacéo 6.22)
Sendo que:
Tins = Tvs +BPRs (Equacéo 6.23)

Através de uma substituicdo da Equacédo 6.23 na Equacédo 6.22, tem-se a Equacédo
6.24, que pode ser igualada com a Equacéo 6.21, como demonstrado abaixo:

Q5 = U5.A5.[TV4 - (TV5 +BPR5)] (Equagéo 624)
WV4.(Hvs — hes) = Us. As.[Tv, — (Tvs +BPRs)] (Equagéo 6.25)

Rearranjando, hd uma expressao para o calculo da temperatura do vapor produzido

no efeito #5 o0 que sera destinado ao efeito #6:

v‘if-#'(Hv-i — hCE}

Tv5: Tv4_ BPRE_ A U
ot (Equacao 6.26)

O balanco energético geral do volume de controle correspondente ao efeito #5 é

apresentado abaixo:
Energia(entra) = Energia(sai)
Calor no vapor (4) + Calor no licor (6) = Calor no licor(5) + Calor no vapor(5) + Calor

no condensado(5)

VWVa.Hv, + Lg.hns = Ls.hins + Vvs.Hvs + Cs.hes (Equagéo 627)
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Substituindo as Equagdes 6.16 e 6.18 nesta sentenga, e reorganizando 0S termos

pode-se encontrar uma forma de calculo da vaz&o de vapor produzida (Vvs):

_ Vwy.(Hvy— heg) + Le. (hyye — hyns)

Vg =

Hvg — hyys

(Equacao 6.28)

Na qual Hv,, hcs e Hvs sé@o propriedades da agua (vapor e condensado) que podem

ser extraidas de tabelas termodindmicas; h.ys € h.ns podem ser calculados seguindo a

relagéo termodinamica mostrada na sec¢éo 2.3.3.4.:

hine = Cpe.Tine
hins = Cps. Tins

EFEITO #4:

Volume de controle:

VV3
Pv;
Tvs
Hv;

Onde:

Vv; = Vazéo de vapor de aquecimento, oriundo do efeito #3 (ton/h);

C4

hea

v

Aq

BPR,

(Equacéo 4.15)
(Equacéo 4.29)

Pv; = Presséo do vapor de aquecimento (kPa);

Tv; = Temperatura do vapor de aguecimento (°C);

Hv; = Entalpia do vapor de aquecimento (kJ/kg);

Ls = Vazé&o de entrada do licor negro, oriundo do efeito #5 (ton/h);

Ss = Teor de sdlidos secos no licor de entrada (adimensional);

Tons = Temperatura do licor negro de entrada (°C)

v

Vv,
Pv,
Tv,
Hv,
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h.ns = Entalpia do licor negro de entrada (kJ/kg);

Vv, = Vazao de vapor produzido pela evaporacao do licor negro (ton/h)

Pv,; = Pressao de saturacdo do vapor produzido pela evaporacéo do licor negro (ton/h)
Tv, = Temperatura de saturacéo do vapor produzido pela evaporacéo do licor negro (°C)
Hv, = Entalpia do vapor produzido pela evaporacao do licor negro (kJ/kg)

L, = Vazao de licor negro concentrado, para o efeito #3 (ton/h);

S, = Teor de solidos secos no licor concentrado (adimensional);

Tina = Temperatura do licor concentrado (°C);

h.ns = Entalpia do licor concentrado (kJ/kg);

C, = Vazao de condensado (ton/h);

hc4 = Entalpia do condensado (kJ/kg);

A, = Area de troca térmica dos tubos (m?);

U, = Coeficiente global de transferéncia de calor (W/m2.K);

BPR, = Elevacédo na temperatura de ebulicdo (°C).

Parametros Conhecidos:
Tabela 6.3: Parametros de processo conhecidos para efeito #4 da evaporacao

PARAMETRO VARIAVEL UNIDADE VALOR

Area de troca térmica do evaporador Ay m2 7153
Diametro interno dos tubos de troca térmica Dint, mm 50,800
Diametro externo dos tubos de troca térmica Dext, mm 53,280

Vazao de recirculagdo QC, GPM/tubo 2,000

Coeficiente de condutividade térmica dos
_ Ktubo Wim.K 16,20
tubos de troca térmica

Balanco de Massa:

i) Vapor:

Todo o vapor que o sistema recebe do efeito #3 cede seu calor latente para o licor e
se condensa, portanto seu balanco pode ser descrito como:
Vvz=Cs (Equagéo 6.30)

ii) Licor negro:



Semelhante aos efeitos anteriores, o licor negro, oriundo do efeito #5, recebe calor
do vapor oriundo do efeito #3 e entra em ebulicdo, gerando vapor e licor negro mais

concentrado. O equacionamento deste sistema € mostrado abaixo:

Ls = L4 + Vv, (Equagéo 6.31)
Isolando-se Ly, tem-se a seguinte expressao:
Ly=Ls-Vvy (Equacéo 6.32)

i) Solidos:

O balango de massa para os solidos solubilizados no licor negro pode ser descrito
como:
Ls5.Ss = L4.S4 (Equacéo 6.33)
Rearranjando os termos, tem-se:

L:.5

Sy = L >

(Equagéo 6.34)

Balango de Energia:

Seguindo o raciocinio dos efeitos anteriores, utilizou-se 0 modelo abaixo para o

célculo do calor fornecido pelo fluido de aquecimento para o sistema:
Q4 = VV3.(HV3 - hC4) (Equagéo 635)

Sendo Hv; e he, as entalpias do vapor de aquecimento e do condensado gerado, em
kJ/kg.

O calor trocado no volume de controle € modelado abaixo:

Q4 = U4.A4.[TV3 - T|_N4] (Equa(;é.o 636)
Sendo que:
Tina= Ty, +BPRy (Equacgéo 6.37)

Através de uma substituicdo da Equacéo 6.37 na Equacao 6.36, tem-se a Equacéao

4.38, que pode ser igualada com a Equacéo 6.35, como demonstrado abaixo:
Q4 = U4.A4.[TV3 - (TV4 +BPR4)] (Equagﬁo 638)
VV3.(HV3 - hC4) = U4.A4.[TV4 - (TV4 +BPR4)] (Equa(;éo 639)

Rearranjando, hd uma expressao para o calculo da temperatura do vapor produzido

pelo aquecimento do licor negro, destinado ao efeito #5:
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vva-(Hva - hﬂﬂl}
A, U,

Tys= Tyz— BPRy—
(Equacéo 6.40)

O balanco energético geral do volume de controle correspondente ao efeito #4 é

apresentado abaixo:
Energia(entra) = Energia(sai)

Calor no vapor (3) + Calor no licor (5) = Calor no licor(4) + Calor no vapor(4) + Calor no

condensado(4)

VWa.Hv; + Ls.hins = La.hina + VVa.Hv, + Cahey (Equagéo 6.41)
Substituindo as Equagbes 6.30 e 6.32 nesta sentenca, e reorganizando os termos

pode-se encontrar uma forma de calculo da vaz&o de vapor produzida (Vv,):

Vvy.(Hvy — hey) + L. (hyys — hpye)

VLQ_L =

Hve = hing (Equacao 4.42)
Na qual Hvz, hc, e Hv, sdo propriedades da agua (vapor e condensado) que podem

ser extraidas de tabelas termodinamicas; h s € hins podem ser calculados seguindo a

relacéo termodinamica mostrada na sec¢édo 2.3.3.4.:

hins = Cps. Tins (Equacéo 6.29)
hLN4= Cp4.T|_N4 (Equa(;éo 643)
EFEITO #3:

Volume de controle:

Vs, -~ R Vvs
PVZ " g PV3
TV2 TV3
Hv, As Hvs
Us
BPR3
C; — — La
hes S,
Ting
Nina
Ls
Ss3
Ting
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Onde:

Vv, = Vazdao de vapor de aquecimento, oriundo dos efeitos #2A e #2B (ton/h);
Pv, = Pressao do vapor de aquecimento (kPa);

Tv, = Temperatura do vapor de aguecimento (°C);

Hv, = Entalpia do vapor de aquecimento (kJ/kg);

L, = Vazéo de entrada do licor negro, oriundo do efeito #4 (ton/h);

S, = Teor de solidos secos no licor de entrada (adimensional);

Tina = Temperatura do licor negro de entrada (°C)

h.ns = Entalpia do licor negro de entrada (kJ/kg);

Vv; = Vazéo de vapor produzido pela evaporagéo do licor negro (ton/h)

Pv; = Pressao de saturacéo do vapor produzido pela evaporacgéo do licor negro (ton/h)
Tv; = Temperatura de saturagédo do vapor produzido pela evaporacgao do licor negro (°C)
Hv; = Entalpia do vapor produzido pela evaporacao do licor negro (kJ/kg)

Ls = Vazao de licor negro concentrado, para o efeito #2B (ton/h);

S; = Teor de sdlidos secos no licor concentrado (adimensional);

Tins = Temperatura do licor concentrado (°C);

h.ns = Entalpia do licor concentrado (kJ/kg);

C; = Vazéao de condensado (ton/h);

hcs = Entalpia do condensado (kJ/kg);

A; = Area de troca térmica dos tubos (m2);

U; = Coeficiente global de transferéncia de calor (W/m2.K);

BPR; = Elevacao na temperatura de ebuli¢céo (°C).

Parametros Conhecidos:

Tabela 6.4: Parametros de processo conhecidos para efeito #3 da evaporagao

PARAMETRO VARIAVEL | UNIDADE | VALOR

Area de troca térmica do evaporador Az m2 7153
Diametro interno dos tubos de troca térmica Dint; mm 50,800
Diametro externo dos tubos de troca térmica Dexts mm 53,280

Vazao de recirculacéo QC; GPM/tubo 2,500

Coeficiente de condutividade térmica dos
o Ktubo W/m.K 16,20
tubos de troca térmica
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Balanco de Massa:
i) Vapor:
Todo o vapor que o sistema recebe do efeito #2 cede seu calor latente para o licor e
se condensa, portanto seu balanco pode ser descrito como:
Vv, =C3 (Equacao 6.44)
Porém neste caso o que compde o fluxo total de vapor (Vv,) € a soma dos vapores
produzidos nas evaporagdes #2A e #2B. Dessa forma:
Vv, =Vvaa+ Vg (Equacéo 6.45)
i) Licor negro:
O licor negro, oriundo do efeito #4, recebe calor do vapor oriundo dos efeitos #2B e
#2A, e entra em ebulicdo, gerando vapor e licor negro mais concentrado. O

equacionamento deste sistema é mostrado abaixo:

Ls =Lz + Vvs (Equacao 6.46)
Isolando-se Ls, tem-se a seguinte expressao:
Ls=Ls-Vv3 (Equacéo 6.47)
i) Solidos:
O balango de massa para os solidos solubilizados no licor negro pode ser descrito
como:
L4.Ss = L3.S3 (Equacéo 6.48)
Rearranjando os termos, tem-se:
_ La5
3 — LE

(Equacao 6.49)

Balanco de Energia:

Seguindo o raciocinio dos efeitos anteriores, utilizou-se o modelo abaixo para o

calculo do calor fornecido pelo fluido de aquecimento para o sistema:
Qs = Vva.(Hv, — heg) (Equacéo 6.50)

Sendo Hv, e hc; as entalpias do vapor de aquecimento e do condensado gerado,
em kJ/kg.

O calor trocado no volume de controle € modelado abaixo:

Q3 = Uz.A3.[TVa — Ting] (Equagéo 6.51)

Sendo que:



Tina=Tvs +BPRs (Equacéo 6.52)

Tv, é calculada considerando a ponderacdo das temperaturas das correntes
proveniente de #2A e #2V pelas Vvaa € VVap!

T VT—"’:A. TT—":A + VT—":_E- . TT—":B
v

) Vs + Vag (Equacéo 6.53)

Através de uma substituicdo da Equacédo 6.52 na Equacédo 6.51, tem-se a Equacao

6.54, que pode ser igualada com a Equacao 6.50, como demonstrado abaixo:
Qs = U3 As.[Tv, — (Tvs +BPR3)] (Equacéo 6.54)
VV2.(HV2 - th) = U3.A3.[TV2 - (TV3 +BPR3)] (Equa(;éo 655)

Rearranjando, hd uma expressao para o calculo da temperatura do vapor produzido
pelo aquecimento do licor negro, destinado ao efeito #4:

vv:-(Hvz - hCH}
Az. Uz (Equagéo 6.56)

Tva = Tv: - BPRE -

O balanco energético geral do volume de controle correspondente ao efeito #3 é

apresentado abaixo:
Energia(entra) = Energia(sai)

Calor no vapor (2) + Calor no licor (4) = Calor no licor(3) + Calor no vapor(3) + Calor no

condensado(3)

WV,.Hvs + Lg.hing = La.hpns + Vvs.Hvz + Cs.hes (Equacéo 6.57)
Substitundo a Equacdo 6.44 e 6.47 nesta sentenca, e reorganizando os termos

pode-se encontrar uma forma de calculo da vazéo de vapor produzida (Vvs):

Vvy.(Hvy — heg) + Ly (hpys — hyys)

s Hvs = hixg (Equacao 6.58)
Na qual Hv,, hc; e Hvs sdo propriedades da dgua (vapor e condensado) que podem

ser extraidas de tabelas termodindmicas; h.ys € h nz podem ser calculados seguindo a

relacéo termodindmica mostrada na secao 2.3.3.4.:

hinge = Cpa.Ting (Equacéo 6.43)

hina= Cps.Ting (Equacéo 6.59)



EFEITO #2:

O segundo efeito da evaporacdo distingue-se um pouco dos efeitos até entdo
apresentados, pois se tratam de dois vasos (2A e 2B), que trabalham em série, de
forma que cada um € alimentado com metade da vazdo de vapor de aguecimento
gerado no primeiro efeito (Vvy). A soma do vapor produzido por #2A e #2B é a vazao
total de vapor que alimentara o efeito #3. Seguindo a sequéncia do processo, o primeiro
vaso a ser modelado é o do efeito #2B, pois € ele quem recebe diretamente o licor

efluente do efeito #3.

Volume de controle (#2B):

0,5.Vv; - . VVzg
Pv, " " Pvag
Tv, Tvag
Hvq A Hvzg
Uz
BPR2g
Cp *+— — Ls
heas _SI_3
LN3
hins
Log
Sz
Tinze
Ninze
Onde:

Vv; = Vazéo de vapor de aquecimento, oriundo do efeito #1 (ton/h);

Pv; = Pressao do vapor de aquecimento (kPa);

Tv, = Temperatura do vapor de aguecimento (°C);

Hv; = Entalpia do vapor de aquecimento (kJ/kg);

Ls; = Vazéo de entrada do licor negro, oriundo do efeito #3 (ton/h);

S; = Teor de sdlidos secos no licor de entrada (adimensional);

Tins = Temperatura do licor negro de entrada (°C)

h.ns = Entalpia do licor negro de entrada (kJ/kg);

Vv,g = Vazao de vapor produzido pela evaporacédo do licor negro (ton/h)

Pv.s = Presséo de saturacao do vapor produzido pela evaporacao do licor negro (ton/h)
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Tv,s = Temperatura de saturacdo do vapor produzido pela evaporacdo do licor negro

°C)

Hv,z = Entalpia do vapor produzido pela evaporacéo do licor negro (kJ/kg)

L,g = Vazao de licor negro concentrado, para o efeito #2A (ton/h);

S,s = Teor de sélidos secos no licor concentrado (adimensional);

Tinze = Temperatura do licor concentrado (°C);

hinze = Entalpia do licor concentrado (kJ/kg);
C,s = Vazdo de condensado (ton/h);
hcos = Entalpia do condensado (kJ/kg);

Ags = Area de troca térmica dos tubos (m?);

U,s = Coeficiente global de transferéncia de calor (W/mz2.K);

BPR,s = Elevacdo na temperatura de ebulicédo (°C).

Parametros Conhecidos:

Tabela 6.5: Pardmetros de processo conhecidos para efeito #2B da evaporagao

PARAMETRO VARIAVEL UNIDADE VALOR

Area de troca térmica do evaporador Az m2 5017
Diametro interno dos tubos de troca térmica Dint,g mm 50,800
Diametro externo dos tubos de troca térmica Dext,g mm 53,280

Vazao de recirculagdo QCaxs GPM/tubo 4,000

Coeficiente de condutividade térmica dos
o Ktubo W/m.K 16,20
tubos de troca térmica

Balanco de Massa:

i) Vapor:

O sistema recebe metade do vapor produzido no efeito #1, sendo que todo este

vapor cede seu calor latente para o licor e se condensa, portanto seu balanco pode ser

descrito como:
0,5.VV1 = CZB

Sendo que, considerando um instante onde o vaso 1D estd em lavagem:

VVvi = Vs + Vg + Vv

ii) Licor negro:

(Equacéo 6.60)

(Equacéo 6.61)
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O licor negro oriundo do efeito #3 recebera calor do vapor de aquecimento e entrara
em ebulicdo, gerando vapor e licor negro mais concentrado. A modelagem deste

fenbmeno é apresentada abaixo:

L3 = L2p + Vvzp (Equagéo 6.62)
Isolando-se Ly, tem-se a seguinte expresséo:

L2g= L3z - Vvzp (Equacéo 6.63)
i) Solidos:
O balango de massa para os solidos solubilizados no licor negro pode ser descrito

como:

L3.S3 = L2p.S2s (Equacao 6.64)

Rearranjando os termos, tem-se:

2 (Equacéo 6.65)
Balanco de Energia:

Seguindo o raciocinio dos efeitos anteriores, utilizou-se o modelo abaixo para o

célculo do calor fornecido pelo fluido de aquecimento para o sistema:
Q2 = 0,5.Vv1.(Hv; — heog) (Equacéo 6.66)

Sendo Hv; e hcyg as entalpias do vapor de aquecimento e do condensado gerado,
em kJ/kg.

O calor trocado no volume de controle € modelado abaixo:

Q28 = Uzg.Agg.[TV1 — Tinzs] (Equacéo 6.67)
Sendo que:
Tinzg = TV +BPR2s (Equacéo 6.68)

Substituindo-se a Equacdo 6.68 na Equacgédo 6.67, tem-se a Equacdo 6.69, que

pode ser igualada com a Equagéo 6.66, como demonstrado abaixo:
QZB = UZB-AZB-[TVl - (TVZB +BPR23)] (Equagﬁo 669)
O,S.VV]_.(HV]_ - hCZB) = UQB.AQB.[TV:[ - (TVZB +BPRQB)] (Equagﬁo 670)

Rearranjando, hd uma expressao para o calculo da temperatura do vapor produzido

pelo aquecimento do licor negro, destinado ao efeito #3:
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0,5.Vy1.(Hyy — heag)
Azp.Uszg

Tyze = Ty1— BPRgp—
(Equacéo 6.71)

O balanco energético geral do volume de controle correspondente ao efeito #2B é

apresentado abaixo:

Energia(entra) = Energia(sai)

Calor no vapor (1) + Calor no licor (3) = Calor no licor(2B) + Calor no vapor(2B) + Calor

no condensado(2B)

0,5.Vvi.Hv; + Ls.hns = Log.hinos + VVag.Hvog + Cog.heog (Equagéo 7.72)
Substituindo as Equagfes 6.60 e 6.63 nesta sentenca, e reorganizando os termos

pode-se encontrar uma forma de calculo da vazéo de vapor produzida (Vvzg):

0,5.Vvy.(Hvy — heag) + La. (hpys — hiyas)
Hvap — hinze (Equacéo 6.73)

Vag =

Na qual Hv;, hcys € Hv,g sdo propriedades da agua (vapor e condensado) que
podem ser extraidas de tabelas termodindmicas; hiys € hne podem ser calculados
seguindo a relacéo termodindmica mostrada na se¢éo 2.3.3.4.:
hina= Cps.Tins (Equacéo 6.59)
hinze = Cpas-Tinze (Equacéo 6.74)

O licor negro concentrado pelo evaporador #2B é designado ao evaporador #2A,

modelado a seguir:

Volume de controle (#2A):

0,5.Vv; ~ g AVAVOYN
Pv; g g Pvaa
Tvy TVoa
Hv, Aon Hvoa
Uz
BPRA
Con *+—— — Los
hcaa S2s
Tinze
Ninze
Laa
Soa
Tinza

hLN2A
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Onde:

Vv; = Vazao de vapor de aquecimento, oriundo do efeito #1 (ton/h);

Pv; = Pressao do vapor de aquecimento (kPa);

Tv, = Temperatura do vapor de aguecimento (°C);

Hv; = Entalpia do vapor de aquecimento (kJ/kg);

L,g = Vazao de entrada do licor negro, oriundo do efeito #2B (ton/h);

S,s = Teor de sélidos secos no licor de entrada (adimensional);

Tinog = Temperatura do licor negro de entrada (°C)

h.n2s = Entalpia do licor negro de entrada (kJ/kg);

VV,5 = Vazéo de vapor produzido pela evaporacao do licor negro (ton/h)
Pv,a = Presséo de saturacdo do vapor produzido pela evaporacao do licor negro (ton/h)
Tv,s = Temperatura de saturacdo do vapor produzido pela evaporacdo do licor negro
(°C)

Hv,, = Entalpia do vapor produzido pela evaporagéo do licor negro (kJ/kg)
L, = Vazao de licor negro concentrado, para o efeito #1 (ton/h);

S,a = Teor de solidos secos no licor concentrado (adimensional);

Tinea = Temperatura do licor concentrado (°C);

h.n2a = Entalpia do licor concentrado (kJ/kg);

C,a = Vazéo de condensado (ton/h);

hcoa = Entalpia do condensado (kJ/kQg);

A,n = Area de troca térmica dos tubos (m?);

U, = Coeficiente global de transferéncia de calor (W/m2.K);

BPRx = Elevacéo na temperatura de ebulicéo (°C).

Parametros Conhecidos:

Tabela 6.6: Parametros de processo conhecidos para efeito #2A da evaporagao

PARAMETRO VARIAVEL | UNIDADE | VALOR

Area de troca térmica do evaporador Aoa m2 5017
Diametro interno dos tubos de troca térmica Dint,a mm 50,800
Diametro externo dos tubos de troca térmica Dextya mm 53,280
Vazao de recirculagéo QCsa GPM/tubo 4,000
Coeﬂmeniisoesc(;);?rtéi\gtzzggiizrmlca dos Ktubo W/m.K 16.20
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Balanco de Massa:

i) Vapor:

O sistema recebe metade do vapor produzido no efeito #1, sendo que todo este
vapor cede seu calor latente para o licor e se condensa, portanto seu balanco pode ser
descrito como:
0,5.Vvy = Cza (Equacao 6.75)

Sendo que, considerando um instante onde o vaso 1D esta em lavagem:

VV1 = Wi + Vg + Vi (Equacéo 6.61)

ii) Licor negro:
O licor negro oriundo do efeito #2B recebera calor do vapor de aquecimento e
entrard em ebuli¢cdo, gerando vapor e licor negro mais concentrado. A modelagem deste

fenbmeno é apresentada abaixo:

L2 = Loa + Vvaa (Equagéo 6.76)
Isolando-se L,a, tem-se a seguinte expresséo:
Loa= Lag - Vvaa (Equacéo 6.77)
i) Sélidos:
O balanco de massa para os sélidos solubilizados no licor negro pode ser descrito
como:
L28.S2 = L2a.S2a (Equacao 6.78)

Rearranjando os termos, tem-se:

_ Lyg.Sop
SEA - L
A (Equacéo 6.79)

Balanco de Energia:

Seguindo o raciocinio dos efeitos anteriores, utilizou-se o0 modelo abaixo para o

calculo do calor fornecido pelo fluido de aquecimento para o sistema:
QZA = O,5.VV1.(HV1 - hCzA) (Equa(;é.o 680)

Sendo Hv; e hc,a as entalpias do vapor de aquecimento e do condensado gerado,

em kJ/ ton.
O calor trocado no volume de controle é modelado abaixo:

Q2a = Uza.Aoa.[TVs — Tinzal (Equacao 6.81)

Sendo que:



Tinza= TVoa +BPR2a (Equacéo 6.82)

Substituindo-se a Equacdo 6.82 na Equacdo 6.81, tem-se a Equacado 6.83, que

pode ser igualada com a Equacéo 6.80, como demonstrado abaixo:
QZA = UZA.AZA.[Tvl - (TV2/.\ +BPR2A)] (Equagéo 683)
0,5.VV1.(HV1 - hCZA) = UzA.AZA.[TV]_ - (TVZA +BPR2A)] (Equagéo 684)

Rearranjando, ha uma expressao para o calculo da temperatura do vapor produzido

pelo aquecimento do licor negro, destinado ao efeito #3:

0,5. Vyr1. (Hyy — heza)

Tyza = Ty1— BPRos — A, Usy

(Equagéo 6.85)

O balango energético geral do volume de controle correspondente ao efeito #2A é

apresentado abaixo:

Energia(entra) = Energia(sai)

Calor no vapor (1) + Calor no licor (2B) = Calor no licor(2A) + Calor no vapor(2A) + Calor

no condensado(2A)

0,5.Vv1.Hv; + Log.hinoe = LoaNinoa + VVoa . HVoa + Conhon (Equacéo 6.86)
Substituindo as Equacfes 6.75 e 6.78 nesta sentenca, e reorganizando os termos

pode-se encontrar uma forma de célculo da vazao de vapor produzida (VV.a):

0,5. Vvy. (Hvy — hegn) + Log.(hyyoe — hinaa)
Hvza = hinoa (Equacao 6.87)

Vas =

Na qual Hvy, hcoa € Hv,a sdo propriedades da agua (vapor e condensado) que
podem ser extraidas de tabelas termodinamicas; h.n2s € hinoa podem ser calculados

seguindo a relacdo termodindmica mostrada na sec¢éo 2.3.3.4.:

hinze = CpP2s.Tinze (Equagéo 6.74)
hinoa = Cpaa. Tinza (Equagéo 6.88)
EFEITO #1

O efeito #1 diferencia-se dos demais efeitos pelo fato de seu fluido de aquecimento
ser vapor vivo, com condi¢cdes de processo (temperatura, pressdo, vazao e entalpia)

conhecidas. Foi considerado que o evaporado #1D € o vaso que estd sofrendo
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lavagem, utilizando-se nos calculos a seguinte opcdo de chaveamento operacional

mostrado na sec¢éo 3.1.:

Tabela 6.7: Condicdo operacional dos evaporadores do primeiro efeito

Concentragéo Concentragéo Concentragéo Lavagem
mais baixa intermediaria mais alta
1C 1B 1A 1D

Portanto € possivel notar que o licor negro que foi concentrado no efeito #2 ird ser

bombeado primeiramente ao evaporador #1C, posteriormente ao #1B e por fim ao #1A.

O somatodrio dos vapores gerados nestes trés equipamentos formara a quantia total de

vapor que sera distribuida igualmente aos efeitos #2A e #2B.

Volume de controle (#1C):

UlC
BPRc

VWic o
Pwvic "
TW]_C
HVV]_C
Cic *+——
hClC
Onde:

Vvv,c = Vazao de vapor virgem (ton/h);

Pvvic = Presséo do vapor virgem (kPa);

SIC

TLNlC
hLNlC

Twv,c = Temperatura do vapor virgem (°C);

Hvv,c = Entalpia do vapor virgem (kJ/kg);
L, = Vazao de entrada do licor negro, oriundo do efeito #2A (ton/h);

S,a = Teor de soélidos secos no licor de entrada (adimensional);

Tin2a = Temperatura do licor negro de entrada (°C)

h.nza = Entalpia do licor negro de entrada (kJ/kg);

v

Vv;c = Vazéo de vapor produzido pela evaporacéo do licor negro (ton/h)

VVlC
Pvic
Tvic
HV]_C

I—2A
SZA
TLN2A
hLN2A



Pv,c = Pressao de saturacéo do vapor produzido pela evaporacéo do licor negro (ton/h)

Tvic = Temperatura de saturacdo do vapor produzido pela evaporacdo do licor negro

°C)

Hvic = Entalpia do vapor produzido pela evaporacéo do licor negro (kJ/kg)

Lic = Vazéo de licor negro concentrado, para o efeito #1B (ton/h);

Sic = Teor de solidos secos no licor concentrado (adimensional);

Tinic = Temperatura do licor concentrado (°C);

h.nic = Entalpia do licor concentrado (kJ/kg);
Cic = Vazao de condensado (ton/h);

hcic = Entalpia do condensado (kJ/kg);

A;c = Area de troca térmica dos tubos (m?);

U,c = Coeficiente global de transferéncia de calor (W/m2.K);

BPR;c = Elevacdo na temperatura de ebuligdo (°C).

Parametros Conhecidos:

Tabela 6.8: ParAmetros de processo conhecidos para efeito #1C da evaporagao

PARAMETRO VARIAVEL UNIDADE VALOR
Area de troca térmica do evaporador Aic m2 5017
Didmetro interno dos tubos de troca térmica Dint;c mm 50,800
Diametro externo dos tubos de troca térmica Dextic mm 53,280
Vazao de recirculagédo QCic GPM/tubo 4,000

Coeficiente de condutividade térmica dos

tubos de troca térmica Kiubo WimK 16:20

Vazao de alimentacéo do vapor vivo VWWie Ton/h 104,300

Temperatura do vapor vivo Twic °C 139,000

Presséo do vapor vivo Pvvic kPa 352,000

Entalpia do vapor vivo Hvvyc kJ / kg 2732,000
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Balanco de Massa:

i) Vapor:

O vapor vivo que alimenta o equipamento se condensard, cedendo seu calor latente
ao licor negro. Descreve-se este balanco da seguinte forma:

Vvvic = Cic (Equagéo 6.89)

i) Licor negro:
O licor negro oriundo do efeito #2A recebera calor do vapor de aquecimento e
entrar4 em ebulicdo, gerando vapor e licor negro mais concentrado. A modelagem deste

fenbmeno é apresentada abaixo:

L2a = Lic + Vvic (Equagéo 6.90)
Isolando-se L;¢, tem-se a seguinte expressao:

Lic= L2a - Vvic (Equacéo 6.91)
i) Solidos:
O balango de massa para os solidos solubilizados no licor negro pode ser descrito

como:

L2a.S2a = L1c.S1c (Equacéo 6.92)

Rearranjando os termos, tem-se:

Lys.S5
c (Equacéo 6.93)

Balanco de Energia:

Através do modelo abaixo, o calculo do calor fornecido pelo fluido de aquecimento

para o sistema foi realizado:
QlC = VW]_C.(HVV]_C - hClC) (Equa(;é.o 694)

Sendo Hwvvic e hcic as entalpias do vapor de aquecimento e do condensado

gerado, em kJ/kg.

O calor trocado no volume de controle € modelado abaixo:

Qic = Usc.Asc.[Twic — Tinic] (Equacéo 6.95)
Sendo que:
Tinie = Tvic ¥BPRyc (Equacgéo 6.96)

Substituindo-se a Equacdo 6.96 na Equagéo 6.95, tem-se a Equacdo 6.96, que

pode ser igualada com a Equacéo 6.94, como mostrado abaixo:
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QlC = Ulc.Alc.[TW]_C — (TV]_C +BPRlc)] (Equagéo 696)
VVVlc.(HVV]_C — hClc) = UlC-Alc-[TwlC - (TV]_C +BPR1c)] (Equagéo 697)

Rearranjando, ha uma expressao para o calculo da temperatura do vapor produzido

pelo aquecimento do licor negro, destinado ao efeito #2:

v?VlC ' (H“ﬂ-’ ic ™ hC 1l133I

Ac-Usc (Equacao 6.98)

Ty1ic = Tywvic — BPRyc —

O balango energético geral do volume de controle correspondente ao efeito #1C é

apresentado abaixo:

Energia(entra) = Energia(sai)

Calor no vapor vivo (1C) + Calor no licor (2A) = Calor no licor(1C) + Calor no vapor(1C)

+ Calor no condensado(1C)

VWic.HVV e + Loa.hinea = Lic.hinic + Wic.HVic + Cic.heic (Equacéo 6.99)
Substituindo as Equacgfes 6.89 e 6.91 nesta sentenca, e reorganizando os termos

pode-se encontrar uma forma de calculo da vazéo de vapor produzida (Vvic):

Vvvye. (H"-”-’m - hclcjI + Laa.(hynza — huyic)

Hvic — hiwic (Equag&o 6.100)

'5.-’1.’1,: =

Na qual Hvvic, hcic e Hvic sdo propriedades da agua (vapor e condensado) que
podem ser extraidas de tabelas termodindmicas; h n.a € hinic podem ser calculados
seguindo a relacéo termodindmica mostrada na se¢éo 2.3.3.4.:
hinza = Cp2a.Tinza (Equacéo 6.88)
hinic = Cpic. Tinic (Equacéo 6.101)



Volume de controle (#1B):

VWi _ = VVig
Pvvig " " PVlB
TW]_B Tvig
Hvvqg Ass Hvqg
UlB
BPRg
ClB — D J— LlC
hClB SlC
TLNlC
hLNlC
LlB
SlB
TLNlB
hLNlB
Onde:

Vvv,g = Vazao de vapor virgem (ton/h);

Pvv,g = Presséo do vapor virgem (kPa);

Tvvig = Temperatura do vapor virgem (°C);

HVvig = Entalpia do vapor virgem (kJ/kg);

L.c = Vazéo de entrada do licor negro, oriundo do efeito #1C (ton/h);

Sic = Teor de sélidos secos no licor de entrada (adimensional);

Tunic = Temperatura do licor negro de entrada (°C)

hunic = Entalpia do licor negro de entrada (kJ/kg);

Vv, = Vazao de vapor produzido pela evaporagéo do licor negro (ton/h)

Pv,s = Presséo de saturacdo do vapor produzido pela evaporacéo do licor negro (ton/h)
Tvis = Temperatura de saturacdo do vapor produzido pela evaporacdo do licor negro
(°C)

Hv,s = Entalpia do vapor produzido pela evaporacgéo do licor negro (kJ/kg)

Lig = Vazao de licor negro concentrado, para o efeito #1A (ton/h);

S1s = Teor de sdlidos secos no licor concentrado (adimensional);

Tnie = Temperatura do licor concentrado (°C);

hunie = Entalpia do licor concentrado (kJ/kg);

Cig = Vazéo de condensado (ton/h);

hcis = Entalpia do condensado (kJ/kg);

A:s = Area de troca térmica dos tubos (m2);

U = Coeficiente global de transferéncia de calor (W/m2.K);



BPRjs = Elevacdo na temperatura de ebulicédo (°C).

Parametros Conhecidos:

TABELA 6.9: Parametros de processo conhecidos para efeito #1B da evaporacédo

PARAMETRO VARIAVEL UNIDADE VALOR
Area de troca térmica do evaporador A m2 5017
Diametro interno dos tubos de troca térmica Dintg mm 50,800
Diametro externo dos tubos de troca térmica Dextig mm 53,280
Vazao de recirculagdo QCs GPM/tubo 4,000
Coeficiente de condutividade térmica dos
tubos de troca térmica Ktubo WimK 1620
Vazéao de alimentag&o do vapor vivo VWVig Ton/h 61,300
Temperatura do vapor vivo Twig °C 143,000
Presséo do vapor vivo Pvvig kPa 395,000
Entalpia do vapor vivo Hvvg kJ / kg 2738,000

Balanco de Massa:

i) Vapor:

O vapor vivo que alimenta o equipamento se condensara, cedendo seu calor latente
ao licor negro. Descreve-se este balanco da seguinte forma:
Vvvig = Cip (Equagéo 6.102)

ii) Licor negro:

O licor negro oriundo do efeito #1C receberd calor do vapor de aquecimento e
entrar4 em ebuli¢cdo, gerando vapor e licor negro mais concentrado. A modelagem deste
fendbmeno é apresentada abaixo:
Lic=Lig+ Vvis (Equacgao 6.103)
Isolando-se L5, tem-se a seguinte expresséo:

Lig= Lic - Vvig (Equacéo 6.104)
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iif) Solidos:
O balanco de massa para os sélidos solubilizados no licor negro pode ser descrito
como:
Lic.Sic = L1B.S18 (Equacao 6.105)

Rearranjando os termos, tem-se:

_ Lie-Sic

E (Equacéo 6.106)

Balango de Energia:

Através do modelo abaixo, o célculo do calor fornecido pelo fluido de aquecimento
para o sistema foi realizado:

QlB = VWlB-(HVVlB - hClB) (Equa(;éo 6107)

Sendo Hvvyg e heyg as entalpias do vapor de aquecimento e do condensado gerado,
em kJ/kg.

O calor trocado no volume de controle € modelado abaixo:

Q18 = Ug.Ass.[TWig — Tinis] (Equacéo 6.108)
Sendo que:
Tinig = Tvis +BPRig (Equagéo 6.109)

Substituindo-se a Equacédo 6.109 na Equacédo 6.108, tem-se a Equacdo 6.110, que
pode ser igualada com a Equacgéo 6.107, como demonstrado abaixo:

QlB = UlB.Als.[Twlg - (TV13 +BPR13)] (Equa(;éo 6110)
VVV]_B.(HW]_B - hClB) = U]_B.A;LB.[TW]_B - (TV]_B +BPR15)] (Equa(;éo 6111)

Rearranjando, ha uma expressao para o calculo da temperatura do vapor produzido

pelo aquecimento do licor negro, destinado ao efeito #2:

v‘i.-"i.-’lB'(H‘i.-“.-’lB — hl!]lB]I
J""*1]3' UlB

Tyig = Tyvieg — BPRyg—
(Equagéo 6.112)

O balanco energético geral do volume de controle correspondente ao efeito #1B é

apresentado abaixo:

Energia(entra) = Energia(sai)



Calor no vapor vivo (1B) + Calor no licor (1C) = Calor no licor(1B) + Calor no vapor(1B)

+ Calor no condensado(1B)

Vwig.HVVig + Lic.hinic = Lig.hinis + VVig.Hvig + Cig.heig (Equacéo 6.113)
Substituindo as Equacbes 6.102 e 6.104 nesta sentenca, e reorganizando o0s

termos pode-se encontrar uma forma de calculo da vazao de vapor produzida (Vvig):

Vvvyg.(Hvwyg — heyg) + Lic. (hiyae — howig)
Hvig — huvas (Equacéo 6.114)

ij_B =

Na qual Hvvg, hcig € Hvig s@o propriedades da agua (vapor e condensado) que
podem ser extraidas de tabelas termodindmicas; h s € hinic podem ser calculados
seguindo a relacdo termodindmica mostrada na secdo 2.3.4.:
hinic = Cpic. Tinic (Equagéo 6.101)
hinie = Cpis.Tinis (Equagéo 6.115)

Volume de controle (#1A):

\ATAZTN . . WWia
PWlA " " PVlA
TW]_A TVlA
HVV]_A AlA HVlA
UlA
BPRa
ClA D E— D J— LlB
hcia Sis
TLNlB
hLNlB
LlA
S1A
TLNlA
hLNlA
Onde:

Vwv,, = Vazao de vapor virgem (ton/h);
Pvvia = Presséo do vapor virgem (kPa);
Twvia = Temperatura do vapor virgem (°C);
HVv;4 = Entalpia do vapor virgem (kJ/kg);

L,s = Vazéo de entrada do licor negro, oriundo do efeito #1B (ton/h);



Sig = Teor de sdlidos secos no licor de entrada (adimensional);

Tinig = Temperatura do licor negro de entrada (°C)

hunis = Entalpia do licor negro de entrada (kJ/kg);

Vv = Vazéo de vapor produzido pela evaporacéo do licor negro (ton/h)
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Pv,a = Presséo de saturacao do vapor produzido pela evaporacao do licor negro (ton/h)

Tvia = Temperatura de saturacdo do vapor produzido pela evaporacdo do licor negro

°C)

Hv;, = Entalpia do vapor produzido pela evaporacao do licor negro (kJ/kg)

L;a = Vazao de licor negro concentrado, para caldeira de recuperacéo (ton/h);

S;a = Teor de sélidos secos no licor concentrado (adimensional);

Tinia = Temperatura do licor concentrado (°C);

hivia = Entalpia do licor concentrado (kJ/kg);
C1a = Vazéo de condensado (ton/h);

hcia = Entalpia do condensado (kJ/kg);

A;a = Area de troca térmica dos tubos (m?);

U, = Coeficiente global de transferéncia de calor (W/mz2.K);

BPR;1, = Elevacdo na temperatura de ebulicdo (°C).

Parametros Conhecidos:

TABELA 6.10: Parametros de processo conhecidos para efeito #1A da evaporagéo

PARAMETRO VARIAVEL | UNIDADE | VALOR
Area de troca térmica do evaporador Aia m2 5017
Diametro interno dos tubos de troca térmica Dint;s mm 50,800
Diametro externo dos tubos de troca térmica Dext;a mm 53,280
Vazao de recirculagéo QCia GPM/tubo 4,500
Coeﬂmen'ii k;joesc;;?rzté\gotlzrdniizrmlca dos Ktubo W/m.K 16,20
Vazao de alimentac&o do vapor vivo A\YAVZIN Ton/h 22,100
Temperatura do vapor vivo Twvia °C 145,000
Presséo do vapor vivo Pvvia kPa 411,000
Entalpia do vapor vivo Hvvia kJ / kg 2740,300
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Balanco de Massa:

i) Vapor:

O vapor vivo que alimenta o equipamento se condensard, cedendo seu calor latente
ao licor negro. Descreve-se este balanco da seguinte forma:
Vvvia = Cia (Equagéo 6.116)

i) Licor negro:
O licor negro oriundo do efeito #1B recebera calor do vapor de aquecimento e
entrar4 em ebulicdo, gerando vapor e licor negro mais concentrado. A modelagem deste

fenbmeno é apresentada abaixo:

Lig = Lia + Vvia (Equacéo 6.117)
Isolando-se Lia, tem-se a seguinte expresséo:

Lia= Lig - Vvia (Equacao 6.118)
i) Solidos:
O balango de massa para os solidos solubilizados no licor negro pode ser descrito

como:

Lig.S1g = L1a.S1a (Equacéo 6.119)

Rearranjando os termos, tem-se:

Lis-Sis
Lia (Equacdo 6.120)

Ha =

Balanco de Energia:

Através do modelo abaixo, o calculo do calor fornecido pelo fluido de aquecimento

para o sistema foi realizado:
QlA = VW]_A.(HVV]_A - hClA) (Equa(;éo 6121)

Sendo Hvvi, e heya as entalpias do vapor de aquecimento e do condensado gerado,

em kJ/ ton.

O calor trocado no volume de controle € modelado abaixo:

Qi1a = Usa-Asa.[TWia — Tinial (Equacéo 6.122)
Sendo que:
Tinia= Tvia +BPRia (Equagéo 6.123)

Substituindo-se a Equagéo 6.123 na Equacgéo 6.122, tem-se a Equagéo 6.124, que

pode ser igualada com a Equagéo 6.121, como demonstrado abaixo:
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Qia = Uia A [TWia — (TVia +BPR1a)] (Equacio 6.124)
VVVlA.(leA - hClA) = U]_A.A]_A.[TW]_A - (TV]_A +BPR1A)] (Equagéo 6125)

Rearranjando, ha uma expressao para o calculo da temperatura do vapor produzido

pelo aquecimento do licor negro, destinado ao efeito #2:

vvvm- (HVV 1A hC :I..!’l.jI

Ara-Usa (Equacéo 6.126)

Ty1a = Tyvia— BPRyy —

O balango energético geral do volume de controle correspondente ao efeito #1A é

apresentado abaixo:

Energia(entra) = Energia(sai)

Calor no vapor vivo (1A) + Calor no licor (1B) = Calor no licor(1A) + Calor no vapor(1A)

+ Calor no condensado(1A)

Vwia.HVVia + Lig.hinis = Liahinia + VVia.HViA + CiahCia (Equacao 6.127)
Substituindo as Equacgdes 6.117 e 6.119 nesta sentenga, e reorganizando 0s

termos pode-se encontrar uma forma de calculo da vazéo de vapor produzida (Vvi,):

Vvvys.(Hvvgy — heya) + Lig. (hyyae — hiyia)

Hvia = hivia (Equaco 6.128)

v\’m =

Na qual Hvvia, hcia € Hvia sé@o propriedades da agua (vapor e condensado) que
podem ser extraidas de tabelas termodinamicas; h yia € hnig podem ser calculados
seguindo a relacéo termodindmica mostrada na se¢éo 2.3.3.4.:
hinie = Cpis.Tinis (Equacéo 6.115)
hinia = Cpia-Tinia (Equacéo 6.129)

Tendo em maos as temperaturas Tvia, Tvig € Tvic € possivel determinar a
temperatura Tv;, que alimentara os evaporadores do efeito #2, através de uma média

ponderada:

Tv. — va.TVm + ij_B. Tle + "i.-i"l.fic. Tviﬂ
1 v‘-’m + ?VlB + v‘-’lc

(Equacéo 6.130)



6.2. Modelagem do processo modificado

O préximo passo foi a modelagem do processo modificado, também seguindo

etapas de balanco de massa e energia, conforme feito na modelagem do processo

atual.

As modificacdes propostas encontram-se do efeito #4 em diante, dessa forma a

modelagem dos efeitos #6, #5 e #4 sdo as mesmas realizadas anteriormente para o

processo atual, logo o equacionamento utilizado foi o mesmo:

EFEITO #6:
Balanco de Massa:
Vvs = Ce
Le=Le-Vvs

L..5
55=—E]__. 2
&

Balanco de Energia:

va-(Hvs — hCE}
Ag-Ug

Tve = TVE - BPRG -

. — Vvs.(Hvs — heg) + Le. (hyye — hine)
6=

Hve — hpye

hine = CPe-Tine
hine = Cpe. Tine

EFEITO #5:
Balanc¢o de Massa:
Vv =Cs
Ls=Le-Vvs

Lg.Se
Lg

55=

Balanco de Energia:

v‘if;'(va; - hCE}
A, Ug

Tys= Tys— BPRg—

Vv (Hvy — heg) + L. (hyys — hpys)
Hvg — hyys

VL’E =

(Equacéo 6.1)
(Equacgéo 6.3)

(Equacéo 6.5)

(Equacéo 6.11)

(Equacéo 6.13)

(Equagéo 6.14)
(Equagéo 6.15)

(Equacao 6.16)
(Equacéo 6.18)

(Equacéo 6.20)

(Equacéo 6.26)

(Equacéo 6.28)
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e
hins = Cps. Tins (Equacéo 6.29)
EFEITO #4:
Balanco de Massa:
Vvs =Cs (Equacéo 6.30)
Ly=Ls-Vvy (Equacédo 6.32)
L:.5

54 - EL =

* (Equacio 6.34)

Balanco de Energia:

Vva-":Hva — thlj

Tv4= Tva_ BPRq__

As. Uy (Equacéao 6.40)
Vv — Vvy.(Hvy — hcy) + Lo (hyys — hiys)
=
Hvy — hyne (Equag&o 6.42)
hLN4= Cp4.T|_N4 (Equa(;éo 643)

EFEITO #1D (LAVAGEM):

A compreensao da modelagem do processo modificado é facilitado se primeiro for
abordado o equacionamento do efeito #1D, no qual considera-se que esta ocorrendo a
operacado simultdnea de lavagem e evaporacéo.

Baseado em conhecimentos praticos, a lavagem somente serd eficiente se a
concentracdo de solidos secos do licor que escoa nos tubos de troca térmica desse
evaporador ndo exceder 35% TS. Com essa informagdo, conclui-se que para essa
modificagdo do processo, a concentragdo do licor negro de saida do evaporador que
esta sofrendo o processo simultaneo de lavagem e evaporacdo deve ser no maximo
igual ao limite estabelecido de 35% TS. Assim, a capacidade da planta evaporativa sera
maximizada sem comprometer a lavagem.

A melhor vaz&o de licor direcionada para a operacdo de lavagem-evaporacao do
efeito #1D seré estudada em funcdo da evaporagédo total da planta. A porcentagem de
licor removido da corrente normal da unidade para essa operacéo sera fixada de acordo
com a maior evaporacao total apresentada pela planta.

Duas tentativas de modelagem foram feitas:

Caso Il - A primeira sem aumentar a alimentacdo total de vapor vivo, ou seja,

desviando parte do vapor vivo que alimenta os evaporadores #1A, #1B e #1C para



alimentar o evaporador #1D, procedimento que serd mostrado abaixo, porém mostrou-

se ineficaz.

Caso lll - A outra tentativa foi mantendo a alimentagéo original de vapor vivo nos

vasos que nao estdo em lavagem e acrescentando uma vazao extra ao efeito #1D.

A guantia desta nova vazao é limitada pela concentracdo maxima de solidos secos que

o licor pode alcancar sem comprometer a lavagem.

Volume de controle (#1D):

Vwip R
Pwvip "
TVVlD
HVV]_D AlD
Uip
BPRip
Cp +——
hcio
Lio
Sip
Tinio
hinip
Onde:

Vwv;p = Vazéo de vapor virgem (ton/h);
Pwv;p = Presséo do vapor virgem (kPa);
Twv;p = Temperatura do vapor virgem (°C);

HVvip = Entalpia do vapor virgem (kJ/Kkg);

L, = Vaz&o de entrada do licor negro, oriundo do efeito #4 (ton/h);

S, = Teor de sélidos secos no licor de entrada (adimensional);

T.na = Temperatura do licor negro de entrada (°C)

huna = Entalpia do licor negro de entrada (kJ/kg);

Vvip = Vazéao de vapor produzido pela evaporacao do licor negro (ton/h)

v

VV1ip
Pvip
Tvip
Hvip

0,125.L4

TLN4
hLN4

Pvip = Pressao de saturacdo do vapor produzido pela evaporacéo do licor negro (ton/h)

Tvip = Temperatura de saturacdo do vapor produzido pela evaporacdo do licor negro

(°C)

Hvip = Entalpia do vapor produzido pela evaporacédo do licor negro (kJ/kg)

Lip = Vazéo de licor negro concentrado, para efeito #3 (ton/h);



Sip = Teor de sélidos secos no licor concentrado (adimensional);

Tinip = Temperatura do licor concentrado (°C);
huvip = Entalpia do licor concentrado (kJ/kg);
Cip = Vazao de condensado (ton/h);

hcip = Entalpia do condensado (kJ/kg);

A.p = Area de troca térmica dos tubos (m2);

U;p = Coeficiente global de transferéncia de calor (W/mz2.K);

BPRp = Elevagéo na temperatura de ebuligdo (°C).

Parametros Conhecidos:
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Tabela 6.11: Pardmetros de processo conhecidos para efeito #1D da evaporacéo

PARAMETRO VARIAVEL UNIDADE VALOR

Area de troca térmica do evaporador Aia m2 5017
Diametro interno dos tubos de troca térmica Dint; mm 50,800
Diametro externo dos tubos de troca térmica Dextia mm 53,280

Vazao de recirculacéo QCia GPM/tubo 3,000

Coeficiente de condutividade térmica dos
o Ktubo W/m.K 16,20
tubos de troca térmica

A vazao de alimentacdo de vapor vivo no efeito #1D, no caso I, foi obtida através

da remocéo de fracbes de vapor que alimenta os corpos evaporadores do primeiro

efeito que estdo em operagdo com o licor negro. Neste caso, conhece-se 0 valor de

Vwvip e Twvyp através das expressoes:

VWip = X.VWip + X. VW5 + X.VVV ¢

(Equacao 6.131)

Onde x é a fracdo massica de vapor removida da alimentacdo dos outros

evaporadores #1A, #1B e #1C. As vazfes de vapor que alimenta os efeitos #1A, #1B e

#1C serao:
Vwia* = Vwia(1-X)
Vwis* = Vwig(1-X)

Vwie* = Vwvis(1-X)

Como a vazéao de vapor foi mantida, temos que:

VWigta = VW1a* + VWig* + VWic* + Vyyip

(Equacéo 6.132)
(Equacéo 6.133)
(Equacéo 6.134)

(Equacéo 6.135)
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A temperatura foi obtida através da ponderacdo com as vazdes de cada corrente de

vapor.

Mesmo com diversas variagdes no valor de x, este modelo futuramente mostrou-se
ineficaz. Sabendo disso, buscou-se acrescer uma nova vazao de alimentag&do de vapor
vivo no efeito #1D sem alterar as vazdes originais de vapor vivo que alimenta os efeitos
#1A, #1B e #1C. Essa vazado extra de vapor vivo adicionado ao efeito em lavagem-

evaporagao apresenta as seguintes caracteristicas termodinamicas:

Tabela 6.12: Caracteristicas termodinamicas do vapor vivo injetado no efeito #1D que
opera no modo lavagem e evaporacao.

Temperatura do vapor vivo Twip °C 143,000
Presséo do vapor vivo Pwip kPa 411,000
Entalpia do vapor vivo Hvvip kJ/kg 2740,300

Balanco de Massa:
i) Vapor:
O vapor vivo que alimenta o equipamento se condensara, cedendo seu calor latente
ao licor negro. Descreve-se este balango da seguinte forma:
Vvvip = Cip (Equacéo 6.136)
Na qual, utilizando-se a primeira modelagem, caso |l:
VWip = X.Vwia + X.VWVi5 + X.VVVic (Equagéo 6.131)
Se utilizada a segunda modelagem, caso lll, este valor é desconhecido e sera
determinado.
ii) Licor negro:
A parcela de licor negro oriundo do efeito #4 receberd calor do vapor de
aquecimento e entrard em ebulicdo, gerando vapor e licor negro mais concentrado. A

modelagem deste fendmeno € apresentada abaixo:

0,125.Ls = Lip + Vvip (Equacéo 6.137)
Isolando-se L;p, tem-se a seguinte expressao:

Lip=0,125.L4 - Vvip (Equacéo 6.138)
i) Solidos:
O balanco de massa para os sélidos solubilizados no licor negro pode ser descrito

como:

0,125.L4.S4 = L1p.S1p (Equacéo 6.139)

Na segunda modelagem, S;p foi fixado como 0,35. Ja na primeira este valor é
desconhecido.

Rearranjando os termos, tem-se:
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0,125.Ls. S,
oD = —L1
D (Equagéo 6.140)
Balanco de Energia:

Através do modelo abaixo, o calculo do calor fornecido pelo fluido de aquecimento

para o sistema foi realizado:
QlD = VW1D.(HW1D - hClD) (Equagéo 6141)

Sendo Hvvip e heyp as entalpias do vapor de aquecimento e do condensado
gerado, em kJ/kg.

O calor trocado no volume de controle € modelado abaixo:

Q1p = U1p.A1p.[TWip — Tinip] (Equacéo 6.142)
Sendo que:
Tinip = Tvip +BPRyp (Equacéo 6.143)

Substituindo-se a Equacéo 6.143 na Equacgédo 6.142, tem-se a Equacgéo 6.144, que

pode ser igualada com a Equacgéo 6.141, como demonstrado abaixo:
QlD = UlD.AlD.[TW1D - (TV1D +BPR1D)] (Equa(;éo 6144)
Vwip.(Hvip — heip) = Uip.Aip.[TWip — (TVip +BPR1p)] (Equacéo 6.145)

Rearranjando, ha uma expressao para o calculo da temperatura do vapor produzido

pelo aquecimento do licor negro, destinado ao efeito #2:

leD' (H‘L“‘U‘lﬂ — hlElIfljI
Jﬂ'*lI:I ' UlD

Ty1ip = Twwip— BPRyp—
(Equacéo 6.146)

O balanco energético geral do volume de controle correspondente ao efeito #1D é

apresentado abaixo:

Energia(entra) = Energia(sai)

Calor no vapor vivo (1D) + Calor no licor (4) = Calor no licor(1D) + Calor no vapor(1D) +

Calor no condensado(1D)

Vwvip.HVVvip + 0,125.L4.hna = Lip.hinip + VVip.Hvip + Cip.hCip (Equacao 6.147)
Substituindo as Equacbes 6.136 e 6.138 nesta sentenga, e reorganizando 0s

termos pode-se encontrar uma forma de célculo da vazéo de vapor produzida (Vvip):
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Vvvyp. (Hvvyp — heyp) + 0,125L4. (hpys — hynap)

oo = Hvip = huvip (Equacdo 6.148)
Na qual Hvvyp, hcip € Hvyp sdo propriedades da agua (vapor e condensado) que

podem ser extraidas de tabelas termodinamicas; h.nip € hins podem ser calculados

seguindo a relacéo termodinamica mostrada na sec¢éo 2.3.3.4.:

hinge = Cpa.Ting (Equacéo 6.43)

hinio = Cpap. Tinio (Equacao 6.149)

Prossegue-se a modelagem com o efeito #3

EFEITO #3:

Volume de controle:

Vv, = o VV3
Pv, " g PV3
TV2 TV3
HV2 A3 HV3
Us
BPR;
(:3 4+ — 0,87%5L4+L4D
Ss*
e Thous
h*LN4
Ls
S3
TLN3
hLN3
Onde:

Vv, = Vazao de vapor de aquecimento, oriundo dos efeitos #2A e #2B (ton/h);
Pv, = Pressao do vapor de aquecimento (kPa);
Tv, = Temperatura do vapor de aguecimento (°C);
Hv, = Entalpia do vapor de aquecimento (kJ/kg);
L, = Vazao do licor negro, oriundo do efeito #4 (ton/h);
Lip = Vazao do licor negro, oriundo do efeito #1D (ton/h);
*, = Teor de sdlidos secos no licor de entrada (adimensional);
T*.na = Temperatura do licor negro de entrada (°C)
H* x4 = Entalpia do licor negro de entrada (kJ/kg);

Vv; = Vazéo de vapor produzido pela evaporacéo do licor negro (ton/h)



Pv; = Pressao de saturacéo do vapor produzido pela evaporacéo do licor negro (ton/h)
Tv; = Temperatura de saturacado do vapor produzido pela evaporacéo do licor negro (°C)
Hv; = Entalpia do vapor produzido pela evaporacao do licor negro (kJ/kg)
Ls; = Vazao de licor negro concentrado, para o efeito #2B (ton/h);

S; = Teor de solidos secos no licor concentrado (adimensional);

Tins = Temperatura do licor concentrado (°C);

h.ns = Entalpia do licor concentrado (kJ/kg);

Cs; = Vazao de condensado (ton/h);

hcs = Entalpia do condensado (kJ/kg);

A; = Area de troca térmica dos tubos (m2);

U; = Coeficiente global de transferéncia de calor (W/m2.K);

BPR; = Elevacéo na temperatura de ebulicdo (°C).

Parametros Conhecidos:
Tabela 6.13: Pardmetros de processo conhecidos para efeito #3 da evaporagao

PARAMETRO VARIAVEL UNIDADE VALOR

Area de troca térmica do evaporador As m2 7153
Diametro interno dos tubos de troca térmica Dint; mm 50,800
Diametro externo dos tubos de troca térmica Dext; mm 53,280

Vazao de recirculagdo QC; GPM/tubo 2,500

Coeficiente de condutividade térmica dos
o Ktubo W/m.K 16,20
tubos de troca térmica

Balanco de Massa:
i) Vapor:
Todo o vapor que o sistema recebe do efeito #2 cede seu calor latente para o licor e

se condensa, portanto seu balanco pode ser descrito como:

Vv, =C3 (Equacéo 6.44)

Porém neste caso o que compde o fluxo total de vapor (Vv,) € a soma dos vapores
produzidos nas evaporacfes #2A e #2B. Dessa forma:

Vv, = Vvaa+ Vg (Equacao 6.45)

i) Licor negro:
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O licor negro que alimenta este efeito € composto pela parcela da vazédo oriunda do
efeito #4 que nao sofreu desvio para o vaso em lavagem, somada a corrente efluente
do vaso em lavagem. Esta corrente total recebe calor do vapor oriundo dos efeitos #2B
e #2A, e entra em ebulicdo, gerando vapor e licor negro mais concentrado. O

equacionamento deste sistema é mostrado abaixo:

0,875.Ls + Lip =Lz + Vv; (Equagéo 6.150)
Isolando-se L3, tem-se a seguinte expressao:

L3=0,875.Ls+ Lip - Vv3 (Equacéo 6.151)
i) Solidos:
O balan¢o de massa para os sélidos solubilizados no licor negro pode ser descrito

como:

0,875.L4.S4 + Lip.S1p = L3.S3 (Equacéo 6.152)

Rearranjando os termos, tem-se:

s 0,875.Lg.54 + Lyip. 5ip
3 —_
Lip (Equaco 6.153)

Balanco de Energia:

Seguindo o raciocinio dos efeitos anteriores, utilizou-se o modelo abaixo para o

célculo do calor fornecido pelo fluido de aquecimento para o sistema:
Q3 = WVa.(Hv; — hcs) (Equac&o 6.50)

Sendo Hv, e hcs as entalpias do vapor de aquecimento e do condensado gerado,
em kJ/kg.

O calor trocado no volume de controle € modelado abaixo:

Q3 = U3.Az.[Tvo — Ting] (Equacio 6.51)
Sendo que:
Tina=Tvz +BPR3 (Equacao 6.52)

Tv, é considerada a média ponderada das temperaturas das correntes Vvoa € Vv
em relacdo as vazdes:

_ VT—"’:A. TT—":A + VT—":_E- . TT—":B

T,
= VT-":A + I["FT-"EB

(Equacéo 6.53)
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Através de uma substituicdo da Equacao 6.52 na Equacédo 6.51, tem-se a Equacao

6.54, que pode ser igualada com a Equacao 6.50, como demonstrado abaixo:
Q3 = U3.A3.[TV2 - (TV3 +BPR3)] (Equagéo 654)
VV,.(HV, — hes) = Us. As.[Tv, — (Tvs +BPR3)] (Equacao 6.55)

Rearranjando, ha uma expressao para o calculo da temperatura do vapor produzido

pelo aquecimento do licor negro, destinado ao efeito #4:

vv:-(Hvz - hCH}
Az. Uz (Equacéo 6.56)

Tys= Tyz — BPR3—

O balanco energético geral do volume de controle correspondente ao efeito #3 é

apresentado abaixo:

Energia(entra) = Energia(sai)

Calor no vapor (2) + Calor no licor (4) + Calor no licor (1D) = Calor no licor(3) + Calor no

vapor(3) + Calor no condensado(3)

VWW,.Hv; + 0,875.L4.hna + Lip.hinip = Ls.hins + Vvs.Hvs + Cs.hes (Equacéo 6.154)
Substituindo as Equacdes 6.44 e 6.148 nesta sentenca, e reorganizando 0s termos

pode-se encontrar uma forma de calculo da vaz&o de vapor produzida (Vvz):

Vvy.(Hvy — hey) + 0,875, Ly. (hy s — hyns) + Lip. (hpyip — hrys)
Hvz —hyns

'5.-’1.’3 =

(Equacéo 6.155)

Na qual Hv,, hc; e Hvs sdo propriedades da dgua (vapor e condensado) que podem
ser extraidas de tabelas termodindmicas; hnip, hing € hing podem ser calculados

seguindo a relacdo termodindmica mostrada na sec¢éo 2.3.3.4.:

hLN4: Cp4.T|_N4 (Equa(;é.o 643)
hins= Cpa.Tins (Equagéo 6.59)
hinio = Cpap. Tinio (Equacéo 6.149)

A modelagem dos efeitos posteriores segue a l6gica do que foi calculado para o

processo atual, apenas com algumas ressalvas aqui comentadas:



EFEITO #2:

Efeito (#2B):
Balanco de Massa:
0,5.Vvi = Czp

Mas agora:

VV]_ = VV]_A + VVlB + VV]_C + VV]_D

Log= L3 - Vvzs
Ls.Ss
G =

Balanco de Energia:

0,5.Vyy1.(Hyy — heog)
Azp.Uzg

Tyzg = Tv1— BPRog —

0,5.Vvy.(Hvy — heog) + Ly (hyys — hyyeg)
Hvyp — hinze

Vag =

hLN3 = Cps-TLNS
hines = Cp2e. Tines

Efeito (#2A):

Balanco de Massa:

0,5.Vvi = Caa

Mas agora:

VVvi = Vs + Vg + Vi + Vvyp

L2a= Lzg - Vvaa

Balanco de Energia:

0,5. Vyr1. (Hyy — heza)
Agp.Usy

Tyza = Ty1— BPRos —

0,5.Vvy.(Hvy — heaa )+ Log.(hyyoe — hrysa)
Hvys — hpnaa

Va4 =

(Equacéo 6.60)

(Equacéo 6.156)
(Equacéo 6.63)

(Equagéo 6.65)

(Equagéo 6.71)

(Equacgéao 6.73)

(Equacéo 6.59)
(Equagéo 6.74)

(Equacéo 6.75)

(Equacéo 6.147)

(Equacgéo 6.77)

(Equagéao 6.79)

(Equacéo 6.85)

(Equacéo 6.87)
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hinze = Cpzs. Tinzs

hinza = Cpaa- Tinza

EFEITO #1

Efeito (#1C):
Balanco de Massa:
Vvvic = Cic
Lic=Laa - Vvyc

LEA' SEA

Sic = L.e

Balanco de Energia:

Ty1ic = Tywvic — BPRyc —

Vvvye. (H"-”-’m - hﬂlc} + Laa.(hinza — huywic)

v?ViC . (HVV ic ™ hC 1'!33I

ﬂlC ' UlC

'5.-’1.?1,: =

hinza = CpP2a-Tinza

hinie = Cpac. Tinic

Efeito (#1B):
Balanco de Massa:
Vvvipg = Cip

Lig= LlC - Vvis

_ Lie-Sic
Lig

Sie

Balanco de Energia:

Ty1g = Tyvig — BPRig—

Vvvyp.(Hvwyg — heyg) + Lie. (hinae — howag)

Hvic — himc

v‘.-“.-’iB ' (vaiB — hC 133I

Jil'-'-lE : UlB

'5.3".’13 =

hinie = Cpac. Tinic

hinie = Cpis.Tinis

Hvig — hynig

Eﬁ'%

%

[

o

B3, u
i
B i)

(Equacéo 6.74)
(Equacéo 6.88)

(Equacao 6.89)
(Equacéo 6.91)

(Equagéo 6.93)

(Equagéo 6.98)

(Equacéo 6.100)

(Equacéo 6.88)
(Equacéo 6.101)

(Equagéo 6.102)
(Equacédo 6.104)

(Equacéo 6.106)

(Equacéo 6.112)

(Equacéo 6.114)

(Equacéo 6.101)
(Equacéo 6.115)
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Efeito (#1A):

Balanco de Massa:

Vvvia = Cia (Equagéo 6.116)
Lia= Lig - Vvia (Equacgédo 6.118)
(Equacao 6.120)

Balango de Energia:

vvvm- (HVV 1A hC :I..!’l.jI

Ty1a = Tyvia— BPRyy —

A1a-Usa (Equacéo 6.126)
Vves = Vvvys.(Hvvyy — heya) + Lig. (hpys — hoyaa)
Vs = Hvia — b
Via LA (Equacéo 6.128)
hinie = Cpis.Tinis (Equacéo 6.115)
hinia= Cpaa. Tinaa (Equacédo 6.129)

Tendo em maos as temperaturas Tvia, Tvig € Tvic € possivel determinar a nova
temperatura Tv;, que alimentara os evaporadores do efeito #2, através de uma média

ponderada:

v‘-’m. TVm + vle. TV:LB + vvlc . T‘I.fj_,: + 'VVJ_D. Tle
Vvya + Vg + Vg + Vg

TV:L =
(Equacdo 6.157)

6.3. Relagdes Adicionais

6.3.1. Calculo da velocidade de escoamento
Vazao de recirculacao:

A vazao de recirculacdo é a vazao na qual o filme descendente de licor escoa
internamente aos tubos de troca térmica do evaporador. Essa vaz&o € dependente da
potencia atribuida a bomba de recirculagdo existente em cada efeito evaporador. Essa
vazao é determinada em GPM/tubo (gal6es por minuto por tubo), onde 1 GPM = 0,2271
ma/s.

Da mecénica dos fluidos tem-se que:

Q=V.A (Equacéo 6.158)
Onde:
Q = vazao de recirculacdo (m?3/s)

V = velocidade do escoamento (m/s)
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A = &rea de tubo de passagem do fluido (m?)

Rearranjando, a velocidade do escoamento serd calculada segundo a equacao
6.161:
V = Q.(0,25. 17.Dint?)* (Equacéo 6.159)

Sendo D, 0 didmetro interno do tubo na qual o licor escoa.

O conhecimento da velocidade do escoamento é fundamental para o posterior
calculo do coeficiente de convecgéo do licor negro que serd utilizado na determinagéo

do coeficiente global de transferéncia de calor de cada evaporado.

6.3.2. Calculo das propriedades fisicas do licor negro

Conforme explicado na se¢éo 2.2.2, o conhecimento das propriedades fisicas do
licor é essencial para modelagem do processo. Estas propriedades foram determinadas
por equacdes empiricas encontradas na literatura e apresentadas anteriormente neste
trabalho. Procurou-se utilizar as equac¢des que melhor se adequam a faixa de trabalho
do licor negro neste processo.

Como as propriedades do licor negro sofrem variacbes ao longo dos diversos
efeitos do processo, estes calculos foram executados individualmente para cada
evaporador.

Em cada uma das variaveis apresentadas abaixo, se segue um indice (i), sempre
referente ao efeito na qual corresponde determinada variavel. Exemplo: Cpe — Calor
especifico sensivel referente ao licor que deixa o evaporador #6. As variaveis que
futuramente forem representadas com indice “e” sdo referentes a condicdes de entrada
do licor negro.

As equacg0es selecionadas séo apresentadas abaixo:

Viscosidade:

B.
Ing =A +— (Equagéo 2.1)

LN.i

Onde
A =-2,473 + a,.S; + a,.57 + a3.S°

B, =6,1347.10" + b,.S, + b,.S? + b,.S;



Considerou-se o tipo de madeira utilizada no cozimento era da espécie “softwood”.
Portanto, através da Tabela 2.4, da se¢do 2.2.2.2., as constantes aj, a,, as, by, b, € b
sdo iguais a:

Tabela 6.13: Coeficientes para calculo da viscosidade para “softwood”. Fonte:
GULLICHSEN e FOGELHOLM (2000).

VARIAVEL VALOR
al 9,1578
a2 -56,723
a3 72,666
b1l -4,22E+08
b2 3,35E+09
b3 -3,49E+09
Massa Especifica:
o =(1,007 +0,006.S, —0,000495.T ).103 (Equacéo 2.3)

Onde S; é o teor de sdlidos (m/m %) e T,; € temperatura do licor negro(°C).

Calor especifico:

a.T .OC a.T _oC
Cpi:al-(l_si)+|:a2+—5 LN'I( )j|.si+|:a4——5 LN"( )

(1-S.).S.* (Equacdo 2.4
1000 1000 }( )-S5 (Equag )

Onde S; é o teor de soélidos (m/m %) e T\ € temperatura do licor negro(°C). As
constantes ajustadas estdo na tabela 2.5.

Condutividade Térmica:
Ku (3 /MK) =Ky, +{0,21-338.10* [18/(T,, —27315)+32]}s, (Equago 2.6)

Onde ki no € a condutividade térmica da agua pura, T,y € a temperatura do licor negro

em Kelvin e S; o teor de sélidos.
Coeficiente de Conveccéao do Licor Negro: Equacgdes 2.7, 2.8, 2.9 e 2.10.

Aumento do Ponto de Ebulicdo (BPR):
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BPR, = (6173.5, —7,48.5,"° +32,747.5,*) [1+0,006.(T,; » —37316)]  (Equaco 2.11)

Na qual:

S = teor de sélidos contidos no licor negro; Tsat,p = Temperatura de satura¢do do vapor

evaporado (°C).

6.3.3. Calculo do Coeficiente Global de Transferéncia de Calor

7

O célculo do coeficiente global de transferéncia de calor € obtido através da
Equacéo 2.21 da secao 2.3.3.3..

-1
U, = Qe + Go In G + ! (Equagao 2.21)
d. A 2k, d

int*“~condensacdé

Onde:

dex = didmetro externo dos tubos de troca térmica (mm);

din: = didmetro interno dos tubos de troca térmica (mm);

A = diferenga de entalpia entre o fluido de aquecimento e seu condensado (kJ/kg);
k = condutividade térmica do material dos tubos de troca térmica (W/m.K);

h.n = coeficiente de convecgéo do licor negro (W/m2.K).

6.4. Descricdo do método iterativo de calculo

As modelagens apresentadas anteriormente foram aplicadas em uma planilha em

calculo em Excel® usando o calculo iterativo.

Conheciam-se as condi¢cbes (vazdo, temperatura e concentragdo) do licor negro
diluido alimentado na unidade e, para manter a concentracdo final de 68,7% do licor
negro forte, regularam-se as condi¢des (vazéo, temperatura e pressao) de alimentagcéo
de vapor vivo. O vapor vivo que alimenta o efeito i € produzido no efeito i-1, exceto para
o primeiro efeito que a alimentagdo € de vapor vivo. O licor produzido no efeito i é
alimentacdo do efeito i+1. A aplicacdo das equacfes de balanco material e energético

foi feita individualmente para cada efeito, porem, como a corrente de saida de um efeito
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é entrada no outro efeito, o calculo ficou amarrado entre os evaporadores. No céalculo
iterativo, estimou-se uma concentracdo de solidos do licor negro em cada efeito.
Determinou-se, a partir dessa concentracdo, as propriedades fisicas do licor negro, o
coeficiente global de transferéncia de calor. Por fim, através das equacdes de massa e
energia aplicadas individualmente em cada efeito, obteve-se os valores de vazéo e
temperatura das correntes de entrada e saida de vapor e licor e, por fim, determinou-se
uma nova concentracdo através do balanco de solidos. Novamente, todas as
propriedades fisicas do licor negro e as varidveis de entrada e saida de vapor e licor
foram determinadas para essa nova concentragdo, agora calculada. Esse processo
iterativo foi desenvolvido até um erro absoluto na concentragdo menor que 2%. Ver

memorial de calculo anexo.
6.5. Paradmetros comparativos

A avaliacéo da eficacia do novo processo em relacao ao processo atual foi avaliada
por comparagdo aos seguintes parametros de processo apresentados abaixo. Julga-se

que qualquer aumento nestes parametros é considerado uma melhora:
Capacidade Evaporativa (C):

C=)> W,

M-

i=1
Ou seja, para o processo atual:
C =Vvip + VWig + Ve + Vs + Vo + V3 + Vv, + Vs + Vg (Equacéo 6.160)
E para o processo proposto:

C =Vvip + Vv + VV]_C + VVip + Vo + VVog + VV3 + Vv, + VV5 + VV6 (Equagéo 6161)
Economia de vapor (g):

>
_ il

Vo

5

Para o processo atual, tem-se:
oe W +W o +W,  +W,, +W, . +W,+W, + W, +W,
VW, + VW + VWV, .

(Equacéo 6.162)

E para o novo modelo:
oe Wi +tW o +W,  + W+ W, +W, . +W,+W, + W, +W,
VW, , + VW, + VWV, . + Vv,

(Equagéo 6.163)



Consumo de Vapor (CV):

cv=<
&£

Capacidade Especifica (K): Definiu-se capacidade especifica com sendo a razao entre
vazao massica total de vapor gerado (capacidade evaporativa, C) e a vazdo massica de
licor negro diluido alimentado na concentragédo X, ou seja:

C

K= T (Equacao 6.164)

€
Capacidade Produtiva: Definiu-se capacidade produtiva com sendo a quantidade de

licor alimentado na unidade.



7. RESULTADOS E DISCUSSAO

No presente trabalho foi estudado um sistema de evaporagdo de multiplo efeito,
usado na etapa de recuperacdo do licor negro proveniente da producdo de celulose
pelo processo Kraft.

Para isso, foram considerados evaporadores existentes de uma industria Brasileira

de Papel e Celulose como referéncia.

Essa unidade de evaporacgdo, que tém como objeto concentrar o licor negro, opera
com um sistema de seis efeitos tipo filme descendente (falling film) sendo alimentada
com 1184 toneladas por hora de licor negro fraco a 15,7% de total de sdlidos e
produzindo 296,39 toneladas por hora de licor negro forte a 68,4% que segue para a

caldeira de recuperacao.

O primeiro efeito tem quatro evaporadores o que permite operagdes de isolamento
de um evaporador para constante lavagem. Portanto, dos quatro equipamentos

disponiveis na atual unidade, apenas trés operam simultaneamente com evaporacao.

O sistema opera o licor negro em contracorrente com o vapor. Alimenta-se 179,35
ton/h de vapor vivo no primeiro efeito e injeta-se licor fraco no udltimo efeito que,
subsequentemente, é bombeado para o efeito anterior. Esse tipo de sistema, segundo
AVELAR (2007), proporciona melhor capacidade de evaporagdo quando comparado
com o sistema concorrente, além de apresentar maior economia de vapor devido a
alimentacgéo de licor a baixa temperatura. Esse melhor desempenho se deve também as
elevadas temperatura a que o licor concentrado é submetido no primeiro efeito,
diminuindo o efeito viscoso decorrente da elevada concentracdo de sélidos. A Unica
desvantagem dessa configuracdo estd na necessidade de bombas hidraulicas entre os

corpos de evaporacao, pois o licor escoa no sentido de acréscimo de pressao.

O primeiro objetivo desse trabalho foi modelar o sistema de referéncia de
evaporagOes, baseando nas equacbes de balanco de massa e energia e modelos

matematicos empiricos propostas na sec¢do 6.1.

Para representar os efeitos de evaporagdo através de um modelo matematico, foi
necessario realizar um estudo detalhado das propriedades fisicas e de todas as
correntes de vapor, licor e condensado envolvidas em cada equipamento. Na secdo

seguinte serdo discutidas as relagbes utilizadas para descrever aumento do ponto de



ebulicdo, viscosidade, massa especifica, coeficiente de conveccédo e coeficiente global
de troca térmica. Em seguida, serdo apresentados, também, os resultados da

modelagem e a compara¢do com os dados de referéncia.

7.1. CASO |- Modelagem do Sistema Atual de Evaporacéo do Licor Negro
7.1.1. Propriedades Fisicas do Licor Negro
7.1.1.1. Aumento do Ponto de Ebuli¢cdo (BPR)

A diferenca entre o ponto de ebulicdo de uma solu¢éo e da agua pura é chamada de
BPR. Essa propriedade tem forte influencia na operacdo de evaporacdo, pois aumenta

consideravelmente conforme o aumento da concentracéo do licor negro.

A Figura 7.1 apresenta o perfil exponencial de aumento do BPR calculado em cada
um dos efeitos de evaporacdo, ou seja, em fungdo do aumento da concentracdo de
solidos.

—=— Aumento do Ponto de Ebulicac

BFR ("C)

(=]

(=]

[=]
| T T TN NN S N O NN TN NN TN [N TN A TN A NN A T |

T
] 5 i 3 2B A 1c 1B 1A

E feito

Figura 7.1: Perfil de aumento do ponto de ebulicdo em funcéo da concentracdo de
sélidos do licor negro nos efeitos de evaporagao.

Observa-se que o aumento critico do ponto ebulicdo situa-se nos evaporadores do

primeiro efeito, nos quais a concentracdo de sdélidos apresenta-se elevada. No efeito #6,
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o licor negro com concentragdo de soélidos de 18,7%, o BPR calculado foi de 1,4°C;
enguanto que no efeito #1A, com 68,7%, o BPR foi de 18,4°C. O BPR implica na queda
da variacdo de temperatura efetiva do equipamento, ou seja, menor diferenca entre
temperatura do vapor e licor; reduzindo o potencial de transferéncia de calor e o

desempenho da unidade de evaporacao.

7.1.1.2. Viscosidade

A viscosidade do licor negro é uma propriedade importante para o calculo da
resisténcia ao fluxo de calor no evaporador. Segundo OLSSON e BERTSSON (2007), a
viscosidade se eleva com o aumento da concentragdo e diminui com o aumento de
temperatura. FREDERICK (1997) estudou a viscosidade do licor negro em funcdo da
sua concentracdo de solidos e temperatura. Os resultados desse estudo estdo

ilustrados na Tabela 7.1:

Tabela 7.1: Viscosidade do licor negro determinada experimentalmente por XXXX em
funcéo de sua temperatura e concentracao de sélidos.

BL Dry Solids| Temp., °C| Viscosity, ¢P
18% 66 1.0
21% 82 0.9
26% 93 1.0
34% 110 1.3
42% 116 2.3
51% 121 4.9
70% 127 88

A Figura 7.2 ilustra 0 aumento calculado da viscosidade do licor em cada efeito de
evaporacao.

Yiscosidade (cP)

T
3 5 4 3 28 24 ic E] 1A
E feito




Figura 7.2: Viscosidade do licor negro nos efeitos de evaporacéo.

O desvio da linearidade observada na figura acima mostra que o licor negro perde
suas caracteristicas de fluido newtoniano no evaporador #1C no qual a corrente
alimentada apresenta 1,97 cP e a corrente de saida, 3,44 cP. No entanto, na pratica, o
licor ndo apresenta um aumento excessivo de viscosidade para concentracdo elevada
indicando que o modelo utilizado ndo se aplica para o calculo de viscosidade do licor

negro com elevada concentragéo.

O aumento da viscosidade impacta diretamente no coeficiente global de troca
térmica e, também, na energia que deve ser fornecida para bomba de recirculagédo de

licor negro no evaporador.
7.1.1.3. Massa Especifica

Segundo estudos de GULLICHSEN e FOGELHOLM (2000), o licor negro com 16%
de sélidos apresenta uma densidade de 1050 kg/m?, enquanto que com 70% de sélidos,
a densidade aumenta para 1430 kg/m®. A densidade é outro fator importante para

conhecer as caracteristicas de escoamento do licor no evaporador e entre eles.

A Figura 7.3 mostra os valores calculados de massa especifica em cada

evaporador.

Massa Especifica

1430 o

1400

1350 <

1300 <

Massa Especifica (ka/m™

1150

1100

T T T T T T T T T T T T T T T T
3 5 i 3 ZE ZA 1Cc 1B 1A

Efeito

Figura 7.3: Massa especifica do licor negro nos efeitos de evaporagéo.
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Observa-se nesse grafico o aumento da massa especifica com aumento da
concentracdo e temperatura. No efeito #6, o licor a 18,7% de sélidos e a 65,4°C
apresenta uma densidade 1116 kg/m® enquanto que no efeito #1A o licor a 68,7% a
140,5°C apresenta 1423kg/m?®, validando o modelo com os resultados experimentais
obtido por GULLICHSEN e FOGELHOLM (2000).

7.1.1.4. Coeficiente de Conveccao

O coeficiente de conveccao do filme descendente de licor negro é fundamental para
o célculo do coeficiente global de troca térmica. Quando maior a convecgao, maior sera
a resisténcia ao fluxo de calor. Esse coeficiente depende das caracteristicas do licor
negro, como: calor especifico, massa especifica, condutividade térmica do licor e
viscosidade; e velocidade de escoamento e diametro interno do tubo por onde escoa o
filme de licor negro. A Figura 7.4 ilustra o coeficiente de convecgdo calculados nos
evaporadores do sistema.
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Figura 7.4: Coeficiente de convecc¢ao do licor negro nos efeitos de evaporacgéo.

Observa-se uma anormalidade nos valores obtidos de coeficiente de conveccédo
forcada nos evaporadores do segundo e primeiro efeito. No evaporador #2B a
conveccao foi de 18808 W/(m?.°C) pois a area de troca térmica é menor devido a uma
menor quantidade de tubos no equipamento. Além disso, a velocidade de recirculacao
aumenta para 4 GPM/tubo (GalBes por minuto) contribuindo para a maior turbuléncia do

escoamento. No entanto, no efeito #2A, #1C, #1B e #1A, a queda do coeficiente de



convecc¢ao devido o exponencial aumento da viscosidade do licor negro. A viscosidade

dificulta a movimentacao do fluido.
7.1.1.5. Coeficiente Global de Transferéncia de Calor, U

Segundo ROSIER (1997), quando o licor atinge uma concentracdo acima de 50% de
solidos, d&-se inicio a nucleacéo de sélidos, o que leva a deposicdo destes na superficie
de troca térmica do corpo de evaporacdo. Essa incrustagdo causa reducdo do
coeficiente global de transferéncia de calor (U) prejudicando a eficiéncia do processo de
troca térmica entre o valor e o licor (CARDOSO, et al. 2009). A Figura 7.5 ilustra o U
calculado em cada efeito de evaporacao do sistema.

& Coef. Global de Troca Térmica
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Figura 7.5: Coeficiente global de transferéncia de calor do licor negro nos evaporadores.

Observa-se que nos equipamentos do primeiro efeito ha uma pronunciada queda do
U, sendo 1550 W/(m?.°C) para o efeito #1C, 1384 W/(m>.°C) para 0 #1B e 1228
W/(m?°C) para o efeito #1A. Nesses equipamentos a concentracdo do licor e a
viscosidade apresentam-se elevada o que resulta diretamente no aumento a resisténcia
de transferéncia de calor. Outra variavel operacional que influenciou no valor do U foi o
regime de escoamento. Embora essa variavel ndo seja impactante no valor calculado
do U, o escoamento contribuiu positivamente para este valor uma vez que o coeficiente
aumenta quanto mais turbulento for o regime de escoamento. No presente trabalho ndo
foi realizado o estudo da diminui¢do do U em cada equipamento ao longo do tempo. Um

estudo detalhado desse coeficiente U pode ser realizado em trabalhos futuro analisando
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todas as condicbes envolvidas na evaporagcdo para determinar-se parametros

operacionais do sistema.
7.1.2. Modelagem do Sistema de Evaporacéao

Nesta secdo, com o0 objetivo de validar o modelo matematico fenomenol6gico
proposto, compararam-se 0s resultados do modelo com os dados reais de referéncia da
unidade de evaporacéo de licor negro. Para efeito de visualizacdo, foram desenvolvidas
tabelas comparativas entre as variaveis da planta industrial (vazdo e temperatura de
entrada e saida de licor e vapor e concentracdo do licor) com os respectivos resultados
obtidos pelo modelo proposto.

As Tabela 7.2 e 7.3 apresentam o0s valores reais de vazdo e temperatura do licor
negro e vapor e concentracéo do licor negro e os respectivos resultados da modelagem
em estado estacionario do sistema de evaporagéo do licor negro.

Tabela 7.2: Valores de referéncia e calculados de vazdo massica, concentragéo e
temperatura nas correntes de entrada e saida de licor negro nos equipamentos de

evaioraiéo.

Unidade de Evaporagdo de Referéncia CALCULADO
Vazao Concentragdao | Temperatura Vazao Concentragdao | Temperatura
ton/h - °C ton/h - °C
Efeito 1A entrada 315,634 0,643 125,222 292,096 0,636 137,815
PRODUTO 296,392 0,684 121,167 270,734 0,687 140,536
Efeito 1B entrada 369,668 0,549 121,167 350,856 0,530 133,291
saida 315,634 0,643 125,222 292,096 0,636 137,815
Efeito 1C entrada 456,714 0,444 101,944 439,057 0,423 111,364
saida 369,668 0,549 121,167 350,856 0,530 133,291
Efeito 2A entrada 507,695 0,364 100,833 520,764 0,357 109,651
saida 438,698 0,421 101,944 439,057 0,423 111,364
Efeito 2B entrada 579,071 0,319 99,111 591,134 0,314 96,270
saida 507,695 0,364 100,833 520,764 0,357 109,651
Efeito 3 entrada 719,542 0,257 85,222 727,494 0,256 84,241
saida 579,071 0,319 88,944 591,134 0,314 96,270
Efeito 4 entrada 850,518 0,217 67,833 862,300 0,216 73,939
saida 719,542 0,257 78,278 727,494 0,256 84,241
Efeito 5 entrada 995,652 0,186 56,611 995,502 0,187 65,396
saida 850,518 0,217 67,833 862,300 0,216 73,939
Efeito 6 entrada 1184,000 0,157 90,000 1184,000 0,157 90,000
saida 995,652 0,186 56,611 995,502 0,187 65,396
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Tabela 7.3: Valores de referéncia e calculados de vazdo massica e temperatura nas

correntes de entrada e saida de vaior nos eﬂuiﬁamentos de evaioraiéo.
Unidade de EYa p?ragéo de CALCULADO
Referéncia
Vazao Temperatura Vazdo Temperatura
ton/h °C ton/h °C
. entrada 20,626 131,889 22,100 145,000
Efeito 1A -
produzido 19,242 112,222 21,362 122,126
Efeito 1B entrada 57,393 133,278 61,300 143,000
produzido 54,033 112,222 58,760 122,126
Efeito 1C entrada 101,334 133,389 104,300 139,000
produzido 87,047 112,222 88,201 122,126
. entrada 71,109 112,222 84,162 122,126
Efeito 2A -
produzido 68,997 96,500 81,706 104,524
Efeito 2B entrada 74,011 109,778 84,162 122,126
produzido 71,376 96,500 70,371 104,524
Efeito 3 entrada 142,145 96,500 152,077 104,524
produzido 140,472 85,333 149,996 92,510
Efeito 4 entrada 140,472 85,333 149,996 92,510
produzido 130,975 75,444 148,286 81,738
Efeito 5 entrada 156,775 75,444 148,286 81,738
produzido 145,134 65,389 139,862 72,160
Efeito 6 entrada 174,674 65,389 139,862 72,160
produzido 190,684 54,500 188,498 64,058

A avaliacdo dos resultados obtidos permite concluir que o modelo fenomenolégico
desenvolvido baseado nos balancos de massa e energia apresentou-se satisfatorios.
No processo modelado foi necesséario aumentar a vazéo de vapor vivo para o efeito #1A
em 7%, para o efeito #1B em 6,8% e para o efeito #1C em 3%. Essas quantidades
adicionais foram necesséarias para manter a concentragdo final do licor negro de
aproximadamente 68,4%. Era esperado que a vazao de vapor vivo fosse aumentada,
pois foi considerado na modelagem apenas aos efeitos de evaporacdo e ndo a real
planta de evaporacdo a qual contem, além dos evaporadores, equipamentos
intermediarios, como pré-flash, trocadores de calor e tanque de cinzas que conferem ou
enriquecimento da concentragdo de sélidos do licor negro ou ganho energético das
correntes. No processo modelado, alimenta-se 1184 ton/h de licor negro diluido a 90°C
e a 15,7% TS no sexto efeito. Nesse equipamento 188,5 ton/h de vapor € produzido e o
licor deixa o equipamento com 995,5 ton/h a 65,4°C e 18,7%TS e segue para 0 quinto
efeito no qual produz 139,9 ton/h de vapor. Do quinto efeito, 862,3 ton/h de licor segue
para o quarto efeito a 21,6% TS e 74°C onde sofre evaporacao produzindo 148,3 ton/h
de vapor e 727,5 ton/h de licor a 25,6% TS e a 84,2°C. A jusante desse equipamento,

z

uma porcdo do licor a 25,6% TS é removida para lavagem de um dos quatro
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equipamentos do primeiro efeito. O efluente da lavagem retorna nas mesmas condicoes
para o proprio efeito #4, indicando que ndo ha variacdo de volume interno desse
evaporador. Essa porcao de licor que é removida da corrente principal para a lavagem é
tratada como uma recirculacdo no evaporador do efeito #4. Com isso, a corrente de
saida de licor do quarto efeito € direcionada inteiramente para o terceiro efeito. Nesse
efeito produz-se 150 ton/h de vapor e 591,1 ton/h de licor a 31,4 % de TS e a 96,3°C.
Em seguida, esse licor alimenta o efeito #2B. Nesse efeito o licor € levado a 35,7 % TS
e a 109,7°C com evaporacgdo 70,4 ton/h de vapor. Do efeito #2B, 520,8 ton/h de licor
segue para o efeito #2A no qual gera-se 81,7 ton/h de vapor e a solugéo € concentrada
a 42,3 % TS a uma temperatura de 111,4 °C. 439,1 ton/h de licor deixa o efeito #2A e é
direcionado para o efeito #1C. Nesse equipamento, produz-se 88,2 ton/h de vapor e
350,9 ton/h de licor a 53% TS e 133,3°C. O efeito #1B recebe esse licor do efeito #1C e
produz 58,8 ton/h de vapor e 292,1 ton/h de licor a 63,6% TS a 137,8°C o qual é
direcionado para o para o Ultimo equipamento do primeiro efeito, #1A, que gera 21,4
ton/h de vapor. O licor negro concentrado que deixa esse equipamento a 270,7 ton/h a
68,7 % TS e a 140,5 °C € o produto final da evaporacdo, chamado licor negro forte.

O vapor gerado em cada equipamento é fonte de aquecimento para o equipamento
seguinte e opera em contra corrente com o licor negro. 22,1 ton/h a 145°C, 61,3 ton/h a
143°C e 88,2 ton/h a 139°C de vapor vivo é alimentado no evaporador #1A, #1B e #1C,
respectivamente. Os vapores produzidos nesses evaporadores se unem em um vaso de
vapor do qual uma corrente de 84,2 ton/h a 122 °C é direcionada para o efeito #2B e
outra, de igual vazdo e temperatura, é direcionada para o efeito #2A. Os vapores
produzidos nesses equipamentos se unem no efeito #3 o qual produz uma vapor que é
direcionado para o #4. O vapor produzido do efeito #4 segue para o #5 e o produzido no
#5, segue para o efeito #6. O vapor produzido no efeito #6 € condensado em um

condensador de superficie.

O fluxograma da Figura 7.6 ilustra os valores calculados descritos acima.
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Figura 7.6: Fluxograma de processo da atual planta de evaporacdo com as condi¢des de corrente calculadas.




Como o vapor trabalha em contra corrente com o licor, o vapor gerado em cada
efeito apresenta uma quantidade de energia acumulada inferior ao vapor gerado no
efeito anterior. Isso ocorre, pois necessita-se de uma fracdo da energia do vapor
usado como aquecimento do evaporador para elevar a temperatura do licor negro até
seu ponto de ebulicdo e outra fracdo de energia que se perde na transferéncia de
calor. A energia contida no vapor gerado €, portanto, a energia do vapor utilizado
como fonte de aguecimento subtraido a energia usada para o aquecimento do licor, a
energia perdida e a energia acumulada no condensado de vapor alimentado que deixa
0 equipamento. Essa reducdo de energia que ocorre & medida que se gera vapor nos
efeitos resulta na queda de temperatura do vapor e essa reducdo pode ser observada
na Figura 7.7. Também verifica-se que a temperatura do licor aumenta conforme o
licor concentra-se no sistema de evaporacdo pois flui da regido fria para a regido
quente da evaporacgdo. A diferenca entre essas temperatura é exatamente o BPR do
evaporador.

—— Temperatura do Vapor P roduzido
—+— Temperatura do Licor Negro

Temperatura do %apor Produzido (°C)
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Figura 7.7: Temperatura calculada nas correntes de licor negro e vapor gerado.

A diferenca efetiva de temperatura em cada evaporador consiste na diferenca
entre a temperatura do vapor alimentado (como fonte de aquecimento) e a
temperatura do licor produzido. Esses valores foram calculados e estéo ilustrados na
Figura 7.8.
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Figura 7.8: Variacdo de temperatura efetiva calculada e de referéncia nos
evaporadores.

Observa-se nessa figura que o maior AT calculado foi de 10,8 e 12,5°C nos
evaporador #2A e #2B, respectivamente. Nesses equipamentos o vapor alimentado
nesse efeito tem uma elevada quantidade de energia acumulada, isto €, elevada
temperatura, 122°C, enquanto que o licor estd a uma temperatura inferior de 111,4 e
109,6°C, respectivamente. Nos evaporadores do primeiro efeito o AT apresenta-se
entre 4,5 e 5,7°C. Isso ocorre, pois, embora o vapor alimentado nesses efeitos seja de
alta temperatura — vapor vivo, a temperatura do licor negro nesses equipamentos

também encontra-se elevada, variando de 133 a 140,5°C.

A diferenga de presséo verificada entre os evaporadores é distribuida segundo um
perfil no qual a pressdo em cada corpo evaporador € maior do que no estagio
subsequente, porem menor que no estagio anterior. Esse perfil pode ser observado na
Figura 7.9 na qual foi exposto os vapores de pressdo absoluta e manométrica de cada
evaporador. Sabe-se que sob baixa pressdo, a temperatura de ebulicdo do solvente
torna-se menor, possibilitando um maior aproveitamento energético do vapor e a

reducdo do consumo de vapor Vivo.
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Figura 7.9: Pressao absoluta e manométrica interna nos evaporadores.
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Observa-se também na figura acima que os evaporadores #3, #4, #5 e #6 operam

com pressao interna abaixo da pressdo atmosférica. No sistema de evaporagéo real,

interligado ao evaporador #6, existe um sistema de vacuo, garantido o escoamento do

vapor no sentido estabelecido, contracorrente com o licor negro. Os patamares de

pressdo observados no primeiro e segundo efeito aparecem, pois o vapor €

alimentado em paralelo nesses equipamentos.

A Figura 7.10 ilustra o desvio da concentracdo do licor calculada com a real em

cada efeito de evaporacdo. Observa-se um pequeno desvio entre as concentracdes

real e calculada.
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Figura 7.10: Concentracao do licor negro calculado e de referéncia nos evaporadores.

No entanto, conforme discutido anteriormente, aumentou-se a vazao de vapor Vvivo
nos evaporadores do primeiro efeito para suprir a energia ndo aproveitada no sistema.
O aproveitamento da energia acontece no caso real o qual é composto de
equipamentos auxiliares (pré-flash, trocadores de calor e tanque de mistura da
caldeira de recuperacao) que recupera a energia das correntes. Esses equipamentos,
resumidamente, influenciam no sistema da seguinte maneira: (1) os tanques de flash
confere um aumento significativo da de temperatura; (2) os trocadores de calor ndo
interferem na concentracdo, mas elevam a temperatura da solug¢do, acumulando uma
quantidade de energia que impacta no balango térmico do sistema; (3) o tanque de
mistura da caldeira de recuperacdo, também chamado de tanque de cinzas, confere
um aumento na concentracdo de soélidos da corrente de licor negro. Esse licor
desviado para a coleta de cinzas retorna para o sistema de evaporacdo com uma
concentracdo maior de sdlidos. Além dos processos auxiliares apresentados, a
energia existente no condensado que deixa 0os evaporadores é aproveitada no proprio
sistema aumentado o seu aproveitamento energético. Os condensados obtidos, na
planta existente, sdo enviados para diversas camaras de flash de vapor os quais, apés
ser “flasheado”, sao redirecionados para o costado dos evaporadores. Sabendo disso,

o resultado da modelagem dentro das condi¢des estabelecidas foi satisfatorio e valido.



Os parametros de avaliagcdo da eficiéncia de uma planta de evaporacdo s&o
tradicionalmente: a economia de vapor e a capacidade de evaporacdo (JOYCE et al.,
1987). Uma planta de evaporacdo moderna normalmente consiste de 6 efeitos com
uma economia de aproximadamente 5 t de agua evaporada por t de vapor utilizado
(BONIFACE, 1992).

A planta de referéncia apresenta uma capacidade de evaporagédo de 953,7 ton/h e
uma economia de 5,3 toneladas de agua evaporada por tonelada de vapor utilizado,
enquanto que a capacidade de evaporagdo e economia de vapor, obtido através da

modelagem proposta, foi de 947 ton/h e 5,05, respectivamente.

A Figura 7.11 mostra a vazao de vapor gerado em cada evaporador no processo
de referéncia e o calculado.
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Figura 7.11: Vazéo de vapor gerado nos efeitos de evaporacao.

Outro parametro adotado para comparacao foi a capacidade especifica. No
processo existente, a capacidade especifica foi de 80,5%, enquanto que com a
modelagem proposta, resultou em 80%, ou seja, 80ton de vapor produzido para cada

100 tonelada de licor fraco alimentado no sistema.
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7.2. CASO Il - Modelagem do Sistema de Evaporacdo Modificado sem
Alteragdes na Vazao Total de Vapor Vivo

A principal proposta do presente trabalho foi a modificacdo do processo atual de
lavagem do vaso do primeiro efeito por um processo de lavagem e evaporacdo. Para
isso, uma corrente de licor diluido foi derivada da linha que interliga o efeito #4 e #3.
Essa corrente foi direcionada para o evaporador de lavagem no qual além de
desenvolver a limpeza e remocéo de sélidos incrustados na parede interna dos tubos
de troca térmica, passou a ser alimentado com vapor vivo, tornando-se parte do
sistema de evaporacdo. A corrente de licor retorna para o evaporador #3 a uma
concentracdo de solidos maior e o vapor produzido pelo evaporador #1D une-se no
vaso de vapor juntamente com os vapores produzidos pelos evaporadores #1A, #1B e
#1C.

No entanto, nessa secdo foi proposto manter o fluxo de vapor vivo total na
alimentacdo da planta, ou seja, manter 187,4 ton/h de vapor vivo. Para isso ser
possivel, foi subtraido 15% de cada corrente de vapor vivo que alimenta os efeitos
#1A, #1B e #1C e direcionou-se essa quantia para o evaporador #1D que opera no
modo lavagem/evaporagdo. Ou seja, nessa nova operagdo, alimenta-se 18,785 ton/h
de vapor vivo a 145 °C no efeito #1A, 52,105 ton/h de vapor vivo a 143°C no efeito
#1B, 88,655 ton/h de vapor vivo a 139 °C no efeito #1C e 28,155 ton/h de vapor vivo a
143°C no evaporador #1D. A corrente de licor negro diluido bombeada para a lavagem
no efeito #1D foi de 12,5% TS do total de saida do evaporador #4. Essa quantidade

sera melhor discutida nos itens subsequentes.

Na Tabela 7.4 encontram-se o0s resultados das correntes de licor negro obtidos
através da modelagem da operacdo modificada da planta de evaporagdo proposta
nesse trabalho. Para facilitar as comparacfes que serdo discutidas posteriormente,
nessa tabela contem também os resultados da modelagem do processo atual recém

modelado no caso |.



Tabela 7.4: Valores de calculados no caso | e caso Il de vazdo massica, concentracdo
e temperatura nas correntes de entrada e saida de licor negro nos equipamentos de

evaporacao.
Sem Alterar a Vazdo Total de Vapor Vivo que
CALCULADO (Caso |) ) .
Alimenta a Planta de Evaporacdo
Vazdo Concentragdo | Temperatura Vazdo Concentragdo | Temperatura
ton/h - °C ton/h - °C
Efeito 1A entrada 292,096 0,636 137,815 286,834 0,648 138,497
PRODUTO 270,734 68,661 140,536 268,631 69,198 140,967
Efeito 1B entrada 350,856 0,530 133,291 336,834 0,552 134,283
saida 292,096 0,636 137,815 286,834 0,648 138,497
Efeito 1C entrada 439,057 0,423 111,364 410,734 0,453 112,224
saida 350,856 0,530 133,291 336,834 0,552 134,283
Efeito 2A entrada 520,764 0,357 109,651 489,046 0,380 110,251
saida 439,057 0,423 111,364 410,734 0,453 112,224
Efeito 2B entrada 591,134 0,314 96,270 556,677 0,334 96,577
saida 520,764 0,357 109,651 489,046 0,380 110,251
Efeito 3 entrada (¥*) 727,494 0,256 84,241 69,72/558,2 0,333/0,261 141/84,11
saida 591,134 0,314 96,270 556,677 0,334 96,577
Efeito 4 entrada 862,300 0,216 73,939 847,946 0,219 73,350
saida 727,494 0,256 84,241 712,973 0,261 84,111
Efeito 5 entrada 995,502 0,187 65,396 987,402 0,188 64,441
saida 862,300 0,216 73,939 847,946 0,219 73,350
Efeito 6 entrada 1184,000 0,157 90,000 1184,000 0,157 90,000
saida 995,502 0,187 65,396 987,402 0,188 64,441
Efeito 1D enfrada Somente lavagem 89,122 9,261 83,111
saida 69,719 0,333 140,977

* entrada de duas correntes de licor (82,5% do total que deixa o #4 e o licor produzido no #1D)

A Tabela 7.5 mostra os resultados das correntes de vapor obtido através da
modelagem da planta de evaporacdo modificada. Para facilitar as comparagfes que

serdo discutidas posteriormente, nessa tabela contem também os resultados da

modelagem do processo atual recém-calculados.
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Tabela 7.5: Valores de calculados no caso | e caso Il de vazado massica e temperatura

nas correntes de entrada e saida de vaior nos eﬂuiiamentos de evaﬁoraiéo.
Sem Alterar a Vazdo Total de
CALCULADO (Caso I) Vapor Vivo que Alimenta a
Planta de Evaporagdo
Vazdo Temperatura Vazdo Temperatura
ton/h °C ton/h °C

. entrada 22,100 145,000 18,785 145,000
Efeito 1A .

produzido 21,362 122,126 18,203 122,289

Efeito 18 entrada 61,300 143,000 52,105 143,000

produzido 58,760 122,126 50,000 122,289

Efeito 1C entrada 104,300 139,000 88,655 139,000

produzido 88,201 122,126 73,899 122,289

. entrada 84,162 122,126 80,753 122,289
Efeito 2A .

produzido 81,706 104,524 78,312 104,553

Efeito 2B entrada 84,162 122,126 80,753 122,289

produzido 70,371 104,524 67,631 104,553

Efeito 3 |entrada 152,077 104,524 145,943 104,553

produzido 149,996 92,510 150,582 92,429

Efeito 4 entrada 149,996 92,510 150,582 92,429

produzido 148,286 81,738 155,220 81,530

Efeito 5 entrada 148,286 81,738 155,220 81,530

produzido 139,862 72,160 146,429 71,533

Efeito 6 entrada 139,862 72,160 146,429 71,533

produzido 188,498 64,058 196,598 63,097

Efeito 1D entradz?\ Somente lavagem 28,155 143,000

Produzido** 19,403 135,665

** Vapor produzido a ser somado na entrada de vapor nos efeitos #2A e #2B

Pode-se observar que os valores calculados para o processo modificado néo
apresentaram consideraveis diferengas entre a os valores calculados para 0 processo
atual. No entanto, esses valores ja eram esperados, pois nessa modificagdo proposta,
manteve-se a vazao de vapor vivo que alimenta a planta, ou seja, a quantidade de

energia fornecida para a planta de evaporagédo nao se alterou.

A diferenga entre os valores obtidos no caso | e no caso Il podem se considerada
como erro relativo, uma vez que modelos empiricos, que trabalham com
aproximacoes, foram utilizados. O erro relativo envolvido foi de 0,8% na concentracdo

final.

Esse estudo foi realizado apenas para mostrar que ndo houve um significativo
ganho nos parametros de evaporacao, que sao: economia de vapor, evaporacao total,

capacidade produtiva, capacidade especifica e concentracéo. Ou seja, o0 desempenho
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da planta de evaporacdo manteve-se o0 mesmo para a mesma quantidade de energia

injetada no processo, independente de sua configuracdo processual.

A Figura 7.12 mostra, claramente, que concentracdo de solidos calculado no caso

Il ndo aumentou em relacdo ao caso |.
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Figura 7.12: Concentracdes de solidos do licor negro calculados no caso | e caso |l.

Observa-se nessa figura que para uma mesma alimentacao, obteve-se 69,2% TS,
ou seja, 0,8% a mais que obtido na modelagem do caso I. A corrente efluente do
evaporador de lavagem retorna ao processo no evaporador #3 a uma concentracao
maior. Apenas estudando o balanco de massa verificamos que existe um ganho de
concentragdo nesse evaporador. No entanto, esse ganho na concentragdo no
evaporador #3 é negativamente compensado com a menor concentragdo do licor
negro obtido nos efeitos #1A, #1B e #1C, pois a vazdo de vapor vivo (fonte de
aquecimento do equipamento responsavel pela evaporacao do solvente) que alimenta
esses efeitos foi reduzida. Sabe-se que os equipamentos do primeiro efeito é a regido
da planta de evaporacéo onde o licor negro sofre a maior concentragéo, pois esse licor
€ submetido a elevadas temperaturas do primeiro efeito a qual € responsavel pela
reducdo acentuada de efeitos viscosos. Com isso, na préatica, a concentracdo de
sélidos calculada no caso Il deveria apresentar um ligeiro decréscimo. Além disso, o
vapor produzido a 135,7°C é somado ao vapor que alimenta o efeito #2A e #2B a uma

temperatura de 122,3 °C, proveniente dos efeitos #1A, #1B e #1C. Esse incremento de



temperatura no segundo efeito tem efeito “cascata” nos equipamentos subsequentes,
a qual aumenta proporcionalmente a pressao, reduzindo o efeito de vacuo dos ultimos
evaporadores.

O processo madificado, caso Il, apresentou uma evaporacéo total de 956,3 ton/h e
uma economia de 5,1 toneladas de agua evaporada por tonelada de vapor utilizado,
enquanto que a evaporacao total e economia de vapor, obtidos através da modelagem
proposta, foram de 947 ton/h e 5,05, respectivamente.

Como ja descrito anteriormente, essas diferencas dos valores obtidos entre os

casos | e Il podem ser tratados como erro relativo devido o uso de modelos empiricos.

A Figura 7.13 mostra a vazdo de vapor gerado em cada efeito de evaporacao
calculada no na modelagem do caso | e Il.
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Figura 7.13: Vazdes calculadas de vapor gerado no caso | e caso |l.

Outro parametro adotado para comparacao foi a capacidade especifica. No caso |,
a capacidade especifica foi de 80%, enquanto que com modificagdo proposta, caso ll,
a capacidade especifica foi de 80,7%, ou seja, 80,7 ton de vapor produzido para cada

100 tonelada de licor fraco alimentado no sistema.



7.3. CASO Il - Otimizacdo do Processo de Evaporacdo Através da

Modificacdo no Processo de Lavagem

Como visto na segéo anterior, as variaveis de processo ndo sofrem consideraveis
alteragbes quando se aplica o balan¢co de massa e energia para o sistema modificado,

mantendo constante a entrada de vapor vivo na planta.

A proposta do trabalho consiste em aumentar a capacidade produtiva da planta de
evaporacdo aproveitando toda a area de troca térmica disponivel no primeiro efeito,
mantendo a concentra¢do do produto final. O aproveitamento dessa area se da pela
injecdo de vapor vivo extra no equipamento #1D para concomitante operacdo de
lavagem do evaporador e evaporacado do licor negro diluido.

Para isso, uma corrente de licor diluido foi derivada da linha que interliga o efeito
#4 e #3 para alimentar o evaporador #1D, o qual opera no modo lavagem. No entanto,
além de desenvolver a limpeza e remocao de sélidos incrustados na parede interna
dos tubos de troca térmica, injeta-se vapor vivo no casco desse equipamento;
desenvolvendo o processo de evaporacdo. A corrente de licor, efluente do evaporador
#1D, retorna para o evaporador #3 a uma concentracdo de sélidos maior e o vapor
produzido pelo evaporador #1D une-se no vaso de vapor juntamente com 0s vapores

produzidos pelos evaporadores #1A, #1B e #1C.

Nessa operacdo, mantem-se a vazao de 22,1 ton/h de vapor vivo a 145 °C no
efeito #1A, 61,3 ton/h de vapor vivo a 143°C no efeito #1B, 104,3 ton/h de vapor vivo a
139 °C no efeito #1C e, adicionalmente, vapor vivo a 143°C no evaporador #1D que
opera no modo lavagem/evaporagao.

7.3.1. Melhor Vazéo de Licor Negro para Lavagem/Evaporac¢ao no efeito #1D

Foi realizado um estudo para prever qual a melhor quantidade de licor negro que
deve ser removida da linha que deixa o evaporador #4 e direcionado para o
evaporador #1D que opera no modo lavagem/evaporacdo. Esse estuda implica em
observar as quantidade de vapor total gerado pela planta para diferentes vazdes de
licor negro alimentado no efeito #1D. A Figura 7.14 mostra os valores calculados de
vapor total gerado pela planta de evaporacdo alimentando o evaporador #1D com 10,

12,5, 15, 17,5 e 20% de licor negro ramificado da linha efluente do efeito #4. Esse
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estudo foi realizado usando 20, 30 e 40 ton/h de vapor vivo extra que alimenta o

evaporador #1D.
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Figura 7.14: Vazao total de vapor produzido pelo sistema de evaporacdo em funcéo da
vazéo de licor negro e de vapor vivo que alimenta o evaporador #1D.

Observa-se na figura que a medida que aumenta-se a vazao de vapor vivo no
efeito #1D, a quantidade de vapor gerada aumenta. Verifica-se que, para todas as
vazdes de vapor vivo, a planta apresenta maxima evaporac¢ao quando se ramifica 12,5

% de licor negro da linha principal que interliga #4 e #3.

7.3.2. Melhor Vazéo de Vapor Vivo Alimentado no Efeito #1D

Observa-se na Figura 7.15 que a medida que aumenta-se a vazao de licor negro
na alimentagdo da planta e aumenta o vazdo de vapor vivo no efeito #1D, a

evaporacao total da planta também aumenta.
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Figura 7.15: Aumento na vazao de vapor gerado com aumento da vazao de licor na
planta e de vapor vivo no evaporador #1D.

No entanto, existe um parametro que limita a vazao de vapor vivo que alimenta o
evaporador #1D. Esse limitante é a concentracdo de saida do efeito #1D, lembrando
gue esse evaporador sofre, além do processo de evaporacgdo, a remocao dos sélidos
incrustados nos tubos de troca térmica. Se ocorrer uma excessiva vaporizagdo do
solvente (agua) contido no licor, a concentragdo de solidos desse licor aumenta, ndo
desempenhando efetivamente a funcdo de lavagem. Como o objetivo do trabalho foi
aumentar a capacidade produtiva da planta de planta de evaporagédo aproveitando a
area disponivel do efeito #1D para troca térmica, porem sem afetar as bésicas funcdes
dos equipamentos, foi considerado que a concentragdo de saida do licor negro do
evaporador #1D ndo deve ultrapassar 35% para que desempenhe, além da
evaporagcdo, um efetiva lavagem do equipamento. Essa concentracdo de solidos

limitante foi estimada.

A Figura 7.16 contem os resultados calculados de concentracdo de solidos do licor
negro efluente do efeito #1D em funcdo da vazdo de vapor vivo alimentado nesse

equipamento.
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Figura 7.16: Concentracdo de solidos do licor negro na saida no efeito #1D.

Observa-se que para ndo comprometer a operacdo de lavagem do evaporador

#1D, a maior vazao de vapor vivo foi limitada por 30 ton/h.
7.3.3. Otimizacéo

Nessa sec¢édo foram estudados os impactos no processo de evaporacao de multiplo
efeito, quando se modifica a processo de lavagem por um processo de lavagem e

evaporacgéo do evaporador #1D.

Essa modificacdo no processo da unidade de evaporagdo tem como objeto
aumentar a capacidade produtiva da planta de evaporacdo, mantendo constante a
concentracdo final do licor negro forte, a economia de vapor e a capacidade especifica
do sistema. Para isso, 101,5 ton/h de licor negro a 25,9 % TS e a 80°C, equivalente a
12,5% da corrente efluente de efeito #4, foi direcionada para evaporador #1D. Para a
evaporacdo do solvente desse licor, 30 ton/h de vapor vivo a 143°C foi inserido a no
casco desse equipamento. As vazdes de vapor vivo que alimenta os efeito #1A, #1B e
#1C mantiveram-se como no caso |, 22,1 ton/h, 61,3 ton/h e 104,3 ton/h,
respectivamente. Isso indica que, para a otimizacdo do processo de evaporacdo da
planta existente, a vazao total de vapor vivo inserido na planta foi aumentada. A
concentracdo final de licor negro também manteve-se a 68,7%, como calculado na

modelagem do caso I.
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Nessa modelagem, o primeiro efeito tem quadro evaporadores dos quais trés
operam com a exclusiva concentracdo do licor negro e, o outro, opera no modo
lavagem/evaporacdo. Portanto, utiliza-se toda area de troca térmica disponivel na

unidade de evaporacao.

O sistema opera o licor negro em contracorrente com o vapor. O vapor produzido
no efeito #1D € direcionado para o vaso de vapor juntamente com os vapores gerados
pelos efeitos #1A, #1B e #1C. Desse vaso, o0 vapor total € dividido para alimentar os
efeitos #2A e #2B.

Novamente, para representar os efeitos de evaporacdo através de um modelo
matematico, foi necessario realizar um estudo detalhado das propriedades fisicas de
todas as correntes de vapor, licor e condensado envolvidas em cada equipamento. O
resultado das propriedades fisicas encontra-se na memoria de calculo do caso Il no
Anexo 11.

As Tabelas 7.6 e 7.7 apresentam os valores calculados de vazao e temperatura do
licor negro e vapor e concentracao do licor negro no caso | e os respectivos resultados
da modelagem em estado estacionario do sistema de evaporagcdo do licor negro

otimizado com as modificacdes processuais propostas.

Tabela 7.6: Valores de calculados no caso | e caso Il de vazdo massica, concentracdo
e temperatura nas correntes de entrada e saida de licor negro nos equipamentos de

evaporacao.
CALCULADO (Caso I) OTIMIZADO
Vazdo Concentracdo | Temperatura Vazdo Concentracdo | Temperatura
ton/h - °C ton/h - °C
Efeito 1A entrada 292,096 0,636 137,815 327,343 0,643 137,764
PRODUTO 270,734 68,661 140,536 306,143 68,720 140,237
Efeito 1B entrada 350,856 0,530 133,291 386,225 0,545 133,525
saida 292,096 0,636 137,815 327,343 0,643 137,764
Efeito 1C |entrada 439,057 0,423 111,364 472,502 0,445 109,886
saida 350,856 0,530 133,291 386,225 0,545 133,525
Efeito 2A entrada 520,764 0,357 109,651 562,313 0,374 107,999
saida 439,057 0,423 111,364 472,502 0,445 109,886
Efeito 2B entrada 591,134 0,314 96,270 638,599 0,329 93,424
saida 520,764 0,357 109,651 562,313 0,374 107,999
Efeito 3 entrada (*) 727,494 0,256 84,241 669,87/82,23 | 0,259/0,32 | 80,03/140,85
saida 591,134 0,314 96,270 638,599 0,329 93,424
Efeito 4 entrada 862,300 0,216 73,939 961,408 0,219 68,410
saida 727,494 0,256 84,241 811,778 0,259 80,032
Efeito 5 entrada 995,502 0,187 65,396 1113,354 0,189 58,882
saida 862,300 0,216 73,939 961,408 0,219 68,410
Efeito 6 entrada 1184,000 0,157 90,000 1340,000 0,157 90,000
saida 995,502 0,187 65,396 1113,354 0,189 58,882
) entrada 101,520 0,259 80,032
Efeito 1D - Somente lavagem
saida 82,233 0,320 140,847

* entrada de duas correntes de licor (82,5% do total que deixa o #4 e o licor produzido no #1D)
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Tabela 7.7: Valores de calculados no caso | e caso Il de vazdo massica e temperatura
nas correntes de entrada e saida de vapor nos equipamentos de evaporacao.

CALCULADO (Caso 1) OTIMIZADO
Vazdo Temperatura Vazdo Temperatura
ton/h °C ton/h °C

. entrada 22,100 145,000 22,100 145,000
Efeito 1A .

produzido 21,362 122,126 21,387 121,823

Efeito 1B entrada 61,300 143,000 61,300 143,000

produzido 58,760 122,126 58,768 121,823

Efeito 1C entrada 104,300 139,000 104,300 139,000

produzido 88,201 122,126 85,985 121,823

. entrada 84,162 122,126 92,724 121,823
Efeito 2A .

produzido 81,706 104,524 89,636 102,516

. entrada 84,162 122,126 92,724 121,823
Efeito 2B -

produzido 70,371 104,524 76,419 102,516

Efeito 3 entrada 152,077 104,524 166,055 102,516

produzido 149,996 92,510 169,879 89,438

Efeito 4 entrada 149,996 92,510 169,879 89,438

produzido 148,286 81,738 172,254 77,529

Efeito 5 entrada 148,286 81,738 172,254 77,529

produzido 139,862 72,160 159,690 66,657

Efeito 6 entrada 139,862 72,160 159,690 66,657

produzido 188,498 64,058 226,640 57,583

Efeito 1D entradall Somente lavagem 30,000 143,000

Produzido** 19,309 135,875

** Vapor produzido a ser somado na entrada de vapor nos efeitos #2A e #2B

Observa-se nesses dados um aumento de 13% na capacidade evaporativa e
produtiva da planta com as modificacfes no processo de evaporacdo. Verifica-se que
a vazao de alimentacéo de licor negro diluido na planta de evaporagdo aumentou de
1184 ton/h para 1340 ton/h, mantendo a concentracdo no produto final, licor negro
forte, de 68,7%. A vaz&o do licor negro forte produzido também aumentou de 270,7
ton/h para 306,1 ton/h. Verificam-se também poucas alteragBes nas temperaturas das
correntes de licor negro, sendo que a temperatura do produto final para o caso | foi de
140,5 °C e para o caso lll, 140,2 °C.

A Figura 7.17 mostra que a concentragdo em cada evaporador também nao
apresentou significativas alteracdes quando se modifica o processo de lavagem atual

para o processo de lavagem e evaporagao.
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Figura 7.17: Concentracdes de sélidos do licor negro calculados no caso | e caso |ll.

Nessa figura, observa-se a evaporacdo do licor negro diluido, uma vez que a
concentracdo calculada na saida evaporador #1D foi de 32% TS a 140°C. Pode-se
afirmar que a evaporagdo do licor negro nesse equipamento ndo afeta a operagéo de
lavagem, pois a concentracdo de saida calculada desse equipamento foi menor que
35% TS.

A Figura 7.18 ilustra 0 ganho na capacidade produtiva de cada equipamento de

evaporacéo.
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Figura 7.18: Vazdes calculadas de licor negro no caso | e caso lll.



O processo modificado possibilitou que uma maior quantidade de licor passe pelos
evaporadores existentes sem alteracdes nas condi¢cdes operacionais individuais e sem

alteracBes mecéanicas dos equipamentos.

A Figura 7.19 mostra que a quantidade de vapor gerado também aumenta.
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Figura 7.19: Vazdes calculadas de vapor produzido no caso | e caso lll.

A evaporacdo total calculada no caso | foi de 947 ton/h com economia de vapor de
5,05 (ton/ton) e capacidade especifica de 80% para 187,4 ton/h de vapor vivo
alimentado na unidade. No caso lll, a evaporacgéao total foi de 1080 ton/h. A economia
de vapor e a capacidade especifica mantiveram-se a 5 (ton/ton) e 80,6%,
respectivamente. Isso ocorreu pois a vazdo de vapor vivo alimenta na planta
aumentou para 217,4 ton/h.

Contudo, resume-se que, através da modelagem fenomenoldgica desenvolvida
com base nas propriedades fisicas do licor negro, balanco de massa e energia; a
modificacdo proposta no processo de lavagem do evaporador #1D por um processo
sinergético de lavagem e evaporagdo, resultou em um aumento de 13 % da
capacidade produtiva e 14% nha evaporacdo total da unidade, sem interferir na
concentracao final de 68,7 % TS do licor negro forte e mantendo a economia de vapor

em torno de 5 (ton/ton) e capacidade especifica em torno de 80%.

O fluxograma da Figura 7.20 ilustra os valores calculados para o caso lll.



7.4. Capacidade de Condensacédo de Vapor

No processo modificado, havera uma maior vazdo de alimentacdo de vapor nos
efeitos #2A e #2B, uma vez que o vapor produzido no efeito #1D soma-se aos vapores
produzidos por #1C, #1B e #1A. As vazdes de vapor produzido nos efeitos #2A e #2B
serdo somadas para a alimentacdo do efeito #3. Sabendo que a vazao de vapor que
alimenta cada evaporador serd maior, foi necessario saber se os efeitos #3, #4, #5 e
#6 estardo condensando todo esse vapor excedente. Caso ndo ocorra a condensacao
total de vapor, haverd a pressurizagdo desses equipamentos, interferindo
negativamente no processo de evaporacao. Para diminuir a pressurizacao, havera a
necessidade de aumento de area de troca térmica para desenvolver a condensacgao
total do vapor que alimenta o casco dos evaporadores.

Para determinar se a condensacdo esta sendo total, a quantidade de calor
fornecido pelo vapor alimentado deve ser igual a quantidade de calor trocado na
superficie disponivel de troca térmica. Além disso, o aumento no AT deve ser

aceitavel.

Para o célculo do calor fornecido ao evaporado #3, foi utilizada a Equacao 6.50,
ilustrada na sec¢éo 6.1. Primeiro foi determinado se ha condensacgéo total no caso |
cujo processo atual de referencia foi modelado. Neste, a vazdo de vapor total
alimentado foi de 152,1 ton/h com entalpia do vapor saturado a 2683 kJ/kg e do
condensado, liquido saturado, 440 kJ/kg. Calculando, temos que a quantidade de calor
fornecido foi de 3,4.10'" J/h. Para o célculo do calor trocado na superficie disponivel
para troca térmica no evaporado #3, foi utilizada a Equacédo 6.51, ilustrada na secao
6.1. Nesse equipamento, a area de troca térmica é de 7153 m?. O U calculado foi de
1604 W/(m®K) e a diferenca entre a temperatura do vapor alimentado e o licor de
saida foi de 7,7°C. Com isso, determinou-se que a quantidade de calor trocado na
superficie do efeito #3 foi de 3,2.10™ J/h.

Por fim, verificou-se se ha condensacéao total do vapor no processo modificado,
caso lll, no qual ha uma vazdo maior de vapor sendo alimentado, porem com uma
maior variacdo de temperatura entre o vapor alimentado e o licor negro produzido no
efeito #3. Para o célculo do calor fornecido ao evaporado #3, foi utilizada a Equacéo
6.50, ilustrada na sec¢éo 6.1. Neste, a vazao de vapor total alimentado foi de 166 ton/h

com entalpia do vapor saturado a 2683 kJ/kg e do condensado, liquido saturado, 440



kJ/kg. Calculando, temos que a quantidade de calor fornecido foi de 3,7.10'" J/h. Para
o calculo do calor trocado na superficie disponivel para troca térmica no evaporado #3,
foi utilizada a Equacao 6.51, ilustrada na sec¢éo 6.1. A area de troca térmica nao se
alterou, no entanto, o U calculado foi de 1589 W/(m%K) e a diferenca entre a
temperatura do vapor alimentado e o licor de saida foi de 8,6°C. Com isso,
determinou-se que a quantidade de calor trocado na superficie do efeito #3 foi de
3,77.10" J/h.

Como a vazdo de vapor aumenta no casco desses equipamentos,
consequentemente ha um aumento de temperatura e pressdo do vapor no casco.
Esse aumento de temperatura impacta no AT do equipamento. No caso |, o AT do
efeito #2A foi de 10,8°C enquanto que no caso lll, foi de 11,9°C. Esse aumento de
1,2°C é aceitavel pela evaporacdo pois em todo o projeto de evaporacédo trabalha-se
com folga no ATg 0sa. S€ 0 aumento no AT for consideravelmente alto, ultrapassando
o ATgloea. mMais a folga, havera pressurizacdo dos equipamentos prejudicando a
evaporagdo. Assim, determina-se que ndo havera pressurizagdo desse vaso, pois a
quantidade de calor trocado foi igual a quantidade de calor fornecido e 0 aumento de
AT é aceitavel. Se ndo ha pressurizagéo do efeito #3, no processo modificado também
ndo havera efeito “cascata” de pressurizagdo dos efeitos seguintes e, portanto,
conclui-se a area de troca térmica atual dos equipamentos foi suficiente para
desenvolver a condensacdo total do vapor de aquecimento, sem necessidade de

incremento de area.
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Figura 7.20: Fluxograma de processo da planta de evaporacdo modificada com as condi¢des de corrente calculada.




8. CONCLUSAO

A modelagem matematica para a evaporacdo de multiplo efeito da industria de
papel e celulose brasileira de referéncia foi realizada com base em balancos de
massa, balanco de energia e através do cdélculo das propriedades fisicas e
termodindmicas do licor negro e vapor de aquecimento. As equacdes permitiram
calcular a concentracdo de soélidos do licor negro, vazées de entrada e saida de licor
negro e vapor em cada estagio, assim como, analise do perfil de temperatura, variacdo
de temperatura efetiva, pressdo na camara de evaporacdo, massa especifica,
viscosidade, capacidade calorifica, entalpia, coeficiente de convecc¢do e conducdo do

licor negro, entalpia do vapor e coeficiente global de transferéncia de calor.

Inicialmente desenvolveu-se a modelagem do sistema de evaporacdo atual e
observou-se que para manter a concentracdo de aproximadamente 68% TS do
produto final, licor negro forte, foi necessario aumentar a vazao de vapor vivo em 7%
no efeito #1A, em 6,8% no efeito #1B e em 3%no efeito #1C. Esse incremento repde a
guantidade de energia remanescente nas correntes de condensado desconsideradas

no calculo, porem aproveitadas na planta de referéncia.

A modificagdo na operacao de lavagem por um processo simultaneo de lavagem e
evaporagdo do corpo evaporador do primeiro efeito apresentou um aumento da
capacidade produtiva da unidade de 13%. A planta existente atingiu esse maximo na
capacidade produtiva, pois com a modifica¢édo, toda area de troca térmica disponivel
no primeiro efeito foi utilizada, diferente do processo atual que utiliza apenas % da

area total.

A vazao de vapor vivo alimentada na planta foi aumentada, porém aumentou-se a
evaporacéo total e a vaz&o de licor negro processado na planta, mantendo constante a
economia de vapor, a capacidade especifica e a eficiéncia da lavagem desse
evaporador. O condensado do vapor gerado no sexto efeito é tratado dentro da
unidade, para remocdo de contaminantes arrastados, e retorna para a cadeira de
recuperacao para absorver o calor gerado na queima do licor negro e se transformar,
novamente, em vapor vivo. Com a modificacdo proposta no processo de evaporacao,
observou-se um aumento da taxa de evaporacao, que por sua vez, indica um aumento
na quantidade de condensado. Como a caldeira de recuperacao ira operar com uma
carga maior de licor negro forte, havera uma maior liberacdo de calor e, portanto, a
necessidade de uma maior vazao de agua condensada para absorver esse calor e

produzir vapor vivo para alimentar a propria planta de evaporacgéo, outros sistemas de
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processamento da unidade de papel e celulose que necessita de vapor ou para
producdo de energia elétrica. Esse aumento na producdo de vapor vivo na caldeira
compensa 0s gastos envolvidos com maior consumo de combustivel utilizado na

caldeira de recuperacao para queimar o licor negro excedente.

Além disso, a planta processando uma maior quantidade de licor por unidade de
tempo resulta em um menor tempo de espera do licor diluido em tanques
atmosféricos. Logo, com a aplicacdo desse processo modificado em projetos futuro, o
volume dos tanques de licor diluido pode ser menor, diminuindo a quantidade de
material utilizado.

Verificou-se também que mesmo com maiores vazao de vapor produzido entre 0s
efeitos #2A e #6, ndo haverd pressurizacdo dos evaporadores, pois ocorrera
condensacdo total do vapor usado com fonte de aquecimento nos cascos dos
evaporadores #3 em diante.

A simulacdo do processo de evaporacdo no software Aspen Hysys proposta no
projeto desse trabalho néo foi possivel, pois o cronograma previsto no projeto reduziu-
se em virtude da data de entrega da monografia atribuida pelos responsaveis do

trabalho de concluséo de curso Il.
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9. SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUTOS

A modelagem e a modificagdo no processo atual proposta nesse trabalho
apresentou bons resultados, no entanto, € de grande interesse estudos que levam em
conta a dindmica do processo, com relacdo a variacdo de pressao nos efeito, a
capacidade de condensacdo de cada evaporador, como também o coeficiente global

de troca térmica.

Considerando que os resultados obtidos através da modelagem nesse trabalho
foram atraentes e visando a implementacdo do sistema modificado na planta
evaporativa atual de licor negro da industria de papel e celulose, sugerem-se as

seguintes abordagem em trabalhos futuros:

» Estudo detalhadamente o coeficiente global de transferéncia de calor no
evaporador que opera no modo lavagem e evaporacao;

» Verificar se o processo de lavagem com evaporacdo manteve a eficiéncia de

limpeza dos tubos de troca térmica.
» Simular o sistema proposto em software de Engenharia, como Aspen Hysys.

» Considerar equipamentos entre efeitos evaporadores existentes na planta de
evaporacgéao de referéncia no balango do processo, aumentado a complexidade

e aproximando da situacgéo real.
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11.ANEXO |
MEMORIAL DE CALCULO - Caso |, Caso Il e Caso lll

FLUXOGRAMAS
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Preparado por José Roberto Ribeiro Jr. em 21/03/2012

CondigGes de Alimentagao do Licor
Vazdo 1184,000 ton/h Sumario e Parametros
Modelagem - Calculo Iterativo Concentracdo 15,700 m/m% Vaz3o do Produto 270,734 ton/h
BALANGCO MASSICO E ENERGETICO Temperatura 90,000 °C Concentragdo do Produto 68,661 %
Sistema de Muiltiplos Efeitos de Evaporagao do Licor Negro Evaporagdo Total 947,040 ton/h
Vapor Vivo Disponivel Capacidade Produtiva 947,040 ton/h
CASO | - MODELAGEM DO PROCESSO DE ATUAL Vazio 187,300 ton/h Economia de Vapor 5,050
Pressao 432,000 kPa.a Consumo de Vapor 187,300 ton/h
Temperatura 150,000 °C Capacidade Especifica 80,000 %
Vapor Vivo
Vw 1A 22,100 ton/h
Licor Negro - Produto Hwv 1A 2740,300 ki/kg
Lf 270,734 ton/h Tw 1A 145,000 °C
St 68,661 % Pwvv 1A 411,000 kPa
Cpf 2,963 ki/(kg.°C) Condensado - (Lado Casco)
ELNF 416,424 ki/kg C1A 22,100 ton/h
TLNf 140,536 °C hc 1A 610,610 kJ/kg
Efeito #1A

g
<
&
ki/(kg.°C) . W/(m2.K) ton/h W/(m2.K)
i S1Ai+1 - S1Ai
S11Ai CplAi BPR1Ai K1Ai ulAi plAi hLN1A i V1Ai L1Ai S1Ai+1 U1A AT =TvvlA - Tvl
0,000 0,900 2,498 29,105 0,712 43928,468 1540,043 309,430 28,879 263,218 0,706 0,194 262,978 22 874
1,000 0,706 2,963 18,410 0,690 66,167 1423,772 4107,859 21,362 270,734 0,687 0,020 1228,060 ’




Evaporador Efeito #1A
Licor Negro AlA 5017,000 m2 Vapor Vivo
L1B 292,096 ton/h U1lA 1228,060 Vwv1B 61,300 ton/h
S1B 0,636 m/m P1A 198,000 kPa Hwv1B 2738,000 ki/kg
CpiB 3,067 ki/(kg.°C) Dint1A 50,800 mm TwiB 143,000 °C
¢LN1B 422,738 ki/kg Dext1A 53,280 mm Pw1B 395,000 kPa
TLN1B 137,815 °C Delta T1A 4,464 °C Condensado - (Lado Casco)
QlA 4,500 GPM/tube Ktubo 16,200 W/(m.K) C1B 61,300 ton/h
rla 7,639 m/s Numero de tubo 2358,000 - hclB 605,000 kJ/kg
Efeito #1B
L ° QO < HOQ’O ’ 000 o >
be%%@ 00"6\ &ob‘a 0@, ‘,\@"?:@ (o & E§>\'>('o (\\\z‘*@ J\ob&\b o&o‘ %%b’bb S éfzi”\;\
& o -s‘\\°°b\b° S TS S Lo Q°8 ° S & o> & S
FE ST S5 I S S S0 S S8 & S SIS
{?o Q(,z. < &an ,\o*\ e& &\(a?o & R ¥ o{;\b é\gb 4’% ,\o(\ "\\éz ﬁz ! ob.@% 4 ob © &(\ & S f ©® R L Jb&o L
& CF X ST S5 A W S S S FE S L &S
; m/m ki/(kg.°C) °C W/(m.K) cP kg/m3 W/(m2.K) ton/h ton/h m/m Erro=(S1Bi+1 - W/(m2.K) °C
S1Bi Cp1Bi BPR1Bi K1Bi u1Bi p1Bi hLN1B i V1Bi L1Bi S1Bi+1 S1Bi) U1B AT = Twv1B- Tvl
0,000 0,800 2,765 23,272 0,702 1013,000 1480,178 1373,293 64,004 286,853 0,648 0,152 770,256 20,874
1,000 0,648 3,067 15,689 0,685 19,006 1388,994 6574,016 58,760 292,096 0,636 0,012 1384,645
Evaporador Efeito #1B
AlB 5017,000 m2
uUiB 1384,645
Licor Negro (do #1C p/ #1B) P1B 198,000 kPa Vapor Vivo
L1C 350,856 ton/h Dint1B 50,800 mm Vvvl1C 104,300 ton/h
S1C 0,530 m/m Dext1B 53,280 mm Hwv1C 2732,000 ki/kg
CplC 3,244 kJ/(kg.°C) Delta T1B 5,185 °C TwilC 139,000 °C
ELN1c 432,461 ki/kg Ktubo 16,200 W/(m.K) Pvv1C 352,000 kPa
TLN1C 133,291 °C Numero de tubo 2358,000 - Condensado - (Lado Casco)
Q1B 4,000 GPM/tube C1C 104,300 ton/h
rib 7,470 m/s Hclc 582,000 ki/kg




Efeito #1C

o o o
60 (o] \o ob 00 (o) <
P N & & g3 % & < S @
@ \'>(’0 ¥ ,;g\r(’ @db S o\>o 4?/(’(* ob‘;\/ ng ,g,\b’b AR \’8&
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. m/m kl/(kg.°C) °C W/(m.K) cP kg/m3 W/(m2.K) ton/h ton/h m/m Erro=(S1Ci+1 - W/(m2.K) °C
I a
S1Ci Cpl1Ci BPR1Ci K1Ci ulCi pl1Ci hLN1Ci V1Ci L1Ci S1Ci+1 S1ci) uic AT =TwvlC-Tvl
0,000 0,700 2,973 18,109 0,693 66,744 1420,402 4026,732 93,699 345,358 0,538 0,162 1227,679 16.874
1,000 0,538 3,244 11,164 0,674 3,435 1323,350 12695,102 88,201 350,856 0,530 0,008 1550,447 ’
Evaporador Efeito #1C Vaso de Vapor Secundario (#1A #1B #1C para
Licor Negro (do #2A para #1C) A1C 5017,000 m2 #2)
L2A 439,057 ton/h ui1cC 1550,447 V1 168,323 ton/h
S2A 0,423 m/m P1C 0,000 kPa H1 2706,000 ki/kg
Cp2A 3,398 kJ/(kg.°C) Dint1C 50,800 mm Tvl 122,126 °C
ZIn2a 378,444 ki/kg Dext1C 53,280 mm Pvl 198,000 kPa
TLN2A 111,364 °C Delta T1C 5,709 °C
Ql1C 4,000 GPM/tube Ktubo 16,200 W/(m.K)
riC 7,470 m/s Numero detubo | 2358,000 - Vapor #1 Produzido (para #2A)
Condensado do #2A vl /2 84,162 ton/h
C2A 84,162 ton/h H1 2706,000 kl/kg
hc2A 503,000 ki/kg Tvl 122,126 °C
Pvl 198,000 kPa
Efeito #2A
PXe)
@(?
&
; k/(kg.*C) W/(m2.K) ton/h ton/h Erro=(S2Ai+1 -
S2Ai Cp2Ai BPR2Ai K2Ai u2Ai p2Ai hLN2A i V2Ai L2Ai S2Ai+1 S2Ai) U2A AT =Tvl - Tv2
0,000 0,700 2,967 16,420 0,702 117,681 1421,487 3234,887 90,664 430,100 0,432 0,268 1157,946 17.602
1,000 0,432 3,398 6,840 0,667 1,969 1260,806 15449,142 81,706 439,057 0,423 0,009 1614,995 ’




Evaporador Efeito #2A
Licor Negro (#2B para #2A) A2A 5017,000 m2 Vapor #1 Produzido (para #2B)
L2B 520,764 ton/h U2A 1614,995 V1 /2 84,162 ton/h
S2B 0,357 m/m P2A 120,800 kPa H1 2706,000 kJ/kg
Cp2B 3,502 ki/(kg.°C) Dint2A 50,800 mm Tvl 122,126 °C
¢LN 2b 383,991 ki/kg Dext2A 53,280 mm Pvl 198,000 kPa
TLN 2B 109,651 °C Delta T2A 10,762 °C
Q2A 4,000 GPM/tube Ktubo 16,200 W/(m.K)
r2A 7,470 m/s Numero de tubo 2358,000 -
Condensado do #2B
C2B 84,162 ton/h
hc2B 503,000 ki/kg
Efeito #2B
. ’bbo < P & S %060 \50(\0 P @(\0
® 4 60&0 &ob‘io@ «z“&g’;& \00(& 4 & g q‘°b& o&o‘ & Sty Qéé&
Fo S 8 Jo @ [ &0 & S & S & T E
S & P SIS O ¥ & L & Y il & © =3 & &L ¥ ¢
® S S S S ST ST SN S S L& PSS
@Q (,0(\ 000 \0‘ o:;o &e &\Q (\b, & ‘é’o 5 7;;7 Q';o e‘}\. & '@o é& /\’,bo o (\db. & o & 'bé & &
<& P & & &8 SRS e @ SRS N B & SRS & & <& PN
. m/m ki/(kg.°C) °C W/(m.K) cP kg/m3 W/(m2.K) ton/h ton/h m/m Erro=(S2Bi+1-| W/(m2K) °C
I S2Bi Cp2Bi BPR2Bi K2Bi u2Bi p2Bi hLN2B i V2Bi L2Bi S2Bi+1 S2Bi) u2B AT =Tvl-Tv2
0,000 0,700 2,967 16,420 0,703 123,704 1421,572 3172,879 83,331 507,803 0,366 0,334 1149,901 17,602
1,000 0,366 3,502 5,127 0,658 1,142 1221,210 18808,482 70,371 520,764 0,357 0,009 1645,722
Evaporador Efeito #2B
A2B 5017,000 m2
Vapor Produzido (2A+2B para #3)
U2B 1645,722
Licor Negro (#3 para #2B) P2B 120,800 kPa V2(a+b) 152,077 ton/h
L3 591,134 ton/h Dint2B 50,800 mm H2 2683,000 ki/kg
S3 0,314 m/m Dext2B 53,280 mm Tv2 104,524 °C
Cp3 3,574 kJ/(kg.°C) Delta T2B 12,475 °C Pv2 120,800 kPa
€LN3 344,026 ki/kg Ktubo 16,200 W/(m.K)
TLN3 96,270 °C Numero de tubo 2358,000 -
Q2 4,000 GPM/tube Condensado - (Lado Casco)
r2 7,470 m/s C3 152,077 ton/h
h3 440,000 ki/kg




Efeito #3
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; m/m kl/(kg.°C) °C W/(m.K) cP kg/m3 W/(m2.K) ton/h ton/h m/m Erro=(s3i+1 - W/(m2.K) °C
S3i Cp3i BPR3i K3i u3i p3i hLN3 i V3i L3i S3i+1 S3i) u3 AT =Tv2-Tv3
0,000 0,500 3,289 8,241 0,680 7,379 1302,235 6410,681 143,274 584,221 0,318 0,182 1424,566 12,014
1,000 0,318 3,574 3,760 0,655 1,094 1193,143 | 12959,267 136,360 591,134 0,314 0,004 1604,767 ’
Evaporador Efeito #3
Licor Negro (#4 para #3) A3 7153,000 m2 Vapor Produzido (p/ #4)
L4 727,494 ton/h u3 1604,767 V3 149,996 ton/h
S4 0,256 m/m P3 77,000 kPa H3 2660,000 ki/kg
Cp4 3,671 ki/(kg.°C) Dint3 50,800 mm Tv3 92,510 °C
§LN4 309,245 ki/kg Dext3 53,280 mm Pv3 77,000 kPa
TLN4 84,241 °C Delta T3 8,254 °C
Q3 2,500 GPM/tube Ktubo 16,200 W/(m.K)
r3 4,669 m/s Numero de tubo 3682,000 -
Condensado - (Lado Casco)
c4 149,996 ton/h
h4 376,000 ki/kg
Efeito #4
o (¢]
E}o o &0 < 06 o(\ o A\
P " 2° & 3 &» i £ & S
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; m/m kJ/(kg.°C) °C W/(m.K) cP kg/m3 W/(m2.K) ton/h ton/h m/m Erro=(S4i+1 - W/(m2.K) °C
S4i Cpdi BPR4i Kdi udi pdi hLN4 i V4 L4i Shi+l S4i) U4 AT =Tv3-Tv4
0,000 0,500 3,284 7,683 0,684 12,423 1302,830 4536,626 144,827 717,473 0,259 0,241 1319,239 10771
1,000 0,259 3,671 2,503 0,648 0,906 1158,282 11917,544 134,805 727,494 0,256 0,004 1609,025 ’




Evaporador Efeito #4
Licor Negro (#5 para #4) A4 7153,000 m2 Vapor Produzido (p/ #5)

L5 862,300 ton/h u4 1609,025 v4 148,286 ton/h

S5 0,216 m/m P4 47,400 kPa H4 2643,000 kJ/kg
Cp5 3,743 ki/(kg.°C) Dint4 50,800 mm Tv4 81,738 °C
ELNS 276,788 ki/kg Dext4 53,280 mm Pv4 47,400 kPa
TLNS 73,939 °C Delta T4 8,268 °C

Q4 2,000 GPM/tube Ktubo 16,200 W/(m.K)

r4 3,735 m/s Numero de tubo 3682,000 -

Condensado - (Lado Casco)
c5 148,286 ton/h
h5 334,000 ki/kg
Efeito #5
G S
\\e} e}o\’
! kl/(kg.°C) W/(m2.K) Erro=(S5i+1 -
S5i Cp5i BPRS5i p5i hLNS5 i S5i) AT =Tv4 - Tv5
0,000 0,400 3,428 4,845 1243,340 5941,824 141,655 853,847 0,218 0,182 1426,714 9,578
1,000 0,218 3,743 1,779 1133,964 11840,578 133,202 862,300 0,216 0,002 1620,567
Evaporador Efeito #5
Licor Negro (#6 para #5) A5 7525,000 m2 Vapor Produzido (#5 para #6)

L6 995,502 ton/h us 1620,567 V5 139,862 ton/h

S6 0,187 m/m P5 32,000 kPa H5 2635,000 ki/kg
Cp6 3,798 ki/(kg.°C) Dint5 50,800 mm S 72,160 °C
ELNG 248,387 ki/kg Dext5 53,280 mm Pv5 32,000 kPa
TLN6 65,396 °C Delta T5 7,799 °C

Q5 2,000 GPM/tube Ktubo 16,200 W/(m.K)

r5 3,735 m/s Numero de tubo | 3873,000 -

Condensado - (Lado Casco)

c6

139,862

ton/h

h6

313,000

ki/kg




Efeito #6
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; m/m kJ/(kg.°C) °C W/(m.K) cP kg/m3 W/(m2.K) ton/h ton/h m/m Erro=(S6i+1 - W/(m2.K) °C
S6i Cp6i BPR6i K6i ubi p6i hLNG i V6i L6i S6i+1 S6i) ue AT =Tv5-Tve
0,000 0,300 3,586 2,800 0,658 2,206 1183,763 8171,045 194,347 989,653 0,188 0,112 1532,677 8102
1,000 0,188 3,799 1,338 0,640 0,752 1116,462 12067,320 188,498 995,502 0,187 0,001 1631,486 ’
Evaporador Efeito #6
Licor Negro - Alimentagdo A6 8175,000 m2 Vapor Produzido (#6 para Condensador)
Le 1184,000 ton/h uée 1631,486 V6 188,498 ton/h
Se 0,157 m/m P6 25,000 kPa H6 2600,900 ki/kg
Cp 3,874 kJ/(kg.°C) Dint6 50,800 mm Tve 64,058 °C
¢LNe 348,646 ki/kg Dext6 53,280 mm Pv6 25,000 kPa
TLNe 90,000 °C Delta liqT6 6,764 °C
Qcé 2,000 GPM/tube Ktubo 16,200 W/(m.K)
ré6 3,735 m/s Numero de tubo 4208,000 -




Preparado por José Roberto Ribeiro Jr. em 21/03/2012

CondigGes de Alimentagao do Licor
Vazdo 1184,000 ton/h Sumario e Parametros
Modelagem - Calculo Iterativo Concentracdo 15,700 m/m% Vaz3o do Produto 268,631 ton/h
BALANGCO MASSICO E ENERGETICO Temperatura 90,000 °C Concentragdo do Produto 69,198 %
Sistema de Muiltiplos Efeitos de Evaporagao do Licor Negro Evaporagdo Total 956,280 ton/h
Vapor Vivo Disponivel Capacidade Produtiva 956,280 ton/h
CASO Il - MANTENDO A VAZAO TOTAL DE VAPOR VIVO Vazio 187,400 ton/h Economia de Vapor 5,100
Pressao 432,000 kPa.a Consumo de Vapor 187,400 ton/h
Temperatura 150,000 °C Capacidade Especifica 80,700 %
Vapor Vivo
Vw 1A 18,785 ton/h
Licor Negro - Produto Hwv 1A 2740,300 ki/kg
Lf 268,631 ton/h Tw 1A 145,000 °C
St 69,198 % Pwvv 1A 411,000 kPa
Cpf 2,953 ki/(kg.°C) Condensado - (Lado Casco)
ELNF 416,335 ki/kg C1A 18,785 ton/h
TLNf 140,967 °C hc 1A 610,610 kJ/kg
Efeito #1A

PXe)
@(?
{\‘0
ki/(kg.°C) . W/(m2.K) ton/h W/(m2.K)
i S1Ai+1 - S1Ai
S11Ai CplAi BPR1Ai K1Ai ulAi plAi hLN1A i V1Ai L1Ai S1Ai+1 U1A AT =TvvlA - Tvl

0,000 0,900 2,499 29,130 0,712 44217,998 1540,022 308,586 25,521 261,313 0,711 0,189 262,367 22,711
1,000 0,711 2,953 18,678 0,691 74,628 1426,839 3917,783 18,203 268,631 0,692 0,019 1210,503




Evaporador Efeito #1A
Licor Negro AlA 5017,000 m2 Vapor Vivo
L1B 286,834 ton/h U1lA 1210,503 Vwv1B 52,105 ton/h
S1B 0,648 m/m P1A 230,000 kPa Hwv1B 2738,000 ki/kg
CpiB 3,048 ki/(kg.°C) Dint1A 50,800 mm TwiB 143,000 °C
¢LN1B 422,165 ki/kg Dext1A 53,280 mm Pw1B 395,000 kPa
TLN1B 138,497 °C Delta T1A -14,645 °C Condensado - (Lado Casco)
QlA 4,500 GPM/tube Ktubo 16,200 W/(m.K) C1B 52,105 ton/h
rla 7,639 m/s Numero de tubo 2358,000 - hclB 605,000 kJ/kg
Efeito #1B
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; m/m ki/(kg.°C) °C W/(m.K) cP kg/m3 W/(m2.K) ton/h ton/h m/m Erro=(S1Bi+1 - W/(m2.K) °C
S1Bi Cp1Bi BPR1Bi K1Bi u1Bi p1Bi hLN1B i V1Bi L1Bi S1Bi+1 S1Bi) U1B AT = Twv1B- Tvl
0,000 0,800 2,765 23,292 0,702 1007,159 1480,144 1376,139 54,843 281,991 0,659 0,141 771,151 20,711
1,000 0,659 3,048 16,208 0,686 23,548 1395,663 6047,340 50,000 286,834 0,648 0,011 1359,703
Evaporador Efeito #1B
AlB 5017,000 m2
U1B 1359,703
Licor Negro (do #1C p/ #1B) P1B 230,000 kPa Vapor Vivo
L1C 336,834 ton/h Dint1B 50,800 mm Vvvl1C 88,655 ton/h
S1C 0,552 m/m Dext1B 53,280 mm Hwv1C 2732,000 ki/kg
CplC 3,211 kJ/(kg.°C) Delta T1B -11,705 °C TwilC 139,000 °C
ELN1c 431,226 ki/kg Ktubo 16,200 W/(m.K) Pvv1C 352,000 kPa
TLN1C 134,283 °C Numero de tubo 2358,000 - Condensado - (Lado Casco)
Q1B 4,000 GPM/tube C1C 88,655 ton/h
rib 7,470 m/s Hclc 582,000 ki/kg




Efeito #1C
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. m/m kl/(kg.°C) °C W/(m.K) cP kg/m3 W/(m2.K) ton/h ton/h m/m Erro=(S1Ci+1 - W/(m2.K) °C
I a
S1Ci Cpl1Ci BPR1Ci K1Ci ulCi pl1Ci hLN1Ci V1Ci L1Ci S1Ci+1 S1ci) uic AT =TwvlC-Tvl
0,000 0,700 2,973 18,124 0,692 65,238 1420,353 4062,223 78,569 332,165 0,560 0,140 1230,958 16,711
1,000 0,560 3,211 11,994 0,676 4,511 1336,128 11447,299 73,899 336,834 0,552 0,008 1530,078
Evaporador Efeito #1C Vaso de Vapor Secundario (#1A #1B #1C e #1D
Licor Negro (do #2A para #1C) A1C 5017,000 m2 para #2)
L2A 410,734 ton/h ui1cC 1530,078 V1 161,505 ton/h
S2A 0,453 m/m P1C 0,000 kPa H1 2706,000 ki/kg
Cp2A 3,354 kJ/(kg.°C) Dint1C 50,800 mm Tvl 122,289 °C
ZIn2a 376,437 ki/kg Dext1C 53,280 mm Pvl 230,000 kPa
TLN2A 112,224 °C Delta T1C °C
Ql1C 4,000 GPM/tube Ktubo 16,200 W/(m.K)
riC 7,470 m/s Numero detubo | 2358,000 - Vapor #1 Produzido (para #2A)
Condensado do #2A vl /2 80,753 ton/h
C2A 80,753 ton/h H1 2706,000 kl/kg
hc2A 503,000 ki/kg Tvl 122,289 °C
Pvl 230,000 kPa
Efeito #2A
PXe)
@(?
&
; k/(kg.*C) W/(m2.K) ton/h ton/h Erro=(S2Ai+1 -
S2Ai Cp2Ai BPR2Ai K2Ai u2Ai p2Ai hLN2A i V2Ai L2Ai S2Ai+1 S2Ai) U2A AT =Tvl - Tv2
0,000 0,700 2,967 16,423 0,702 114,810 1421,445 3265,999 85,900 403,146 0,461 0,239 1161,908 17,736
1,000 0,461 3,354 7,671 0,670 2,591 1278,101 13967,504 78,312 410,734 0,453 0,009 1597,283




Evaporador Efeito #2A
Licor Negro (#2B para #2A) A2A 5017,000 m2 Vapor #1 Produzido (para #2B)
L2B 489,046 ton/h U2A 1597,283 V1 /2 80,753 ton/h
S2B 0,380 m/m P2A 230,000 kPa H1 2706,000 kJ/kg
Cp2B 3,465 ki/(kg.°C) Dint2A 50,800 mm Tvl 122,289 °C
¢LN 2b 382,028 ki/kg Dext2A 53,280 mm Pvl 230,000 kPa
TLN 2B 110,251 °C Delta T2A 2,395 °C
Q2A 4,000 GPM/tube Ktubo 16,200 W/(m.K)
r2A 7,470 m/s Numero de tubo 2358,000 -
Condensado do #2B
C2B 80,753 ton/h
hc2B 503,000 ki/kg
Efeito #2B
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. m/m ki/(kg.°C) °C W/(m.K) cP kg/m3 W/(m2.K) ton/h ton/h m/m Erro=(S2Bi+1-| W/(m2K) °C
I S2Bi Cp2Bi BPR2Bi K2Bi u2Bi p2Bi hLN2B i V2Bi L2Bi S2Bi+1 S2Bi) u2B AT =Tvl-Tv2
0,000 0,700 2,967 16,423 0,702 121,548 1421,543 3194,585 79,031 477,646 0,389 0,311 1152,740 17,736
1,000 0,389 3,465 5,698 0,661 1,363 1235,048 | 17654,872 67,631 489,046 0,380 0,009 1636,366
Evaporador Efeito #2B
A2B 5017,000 m2
Vapor Produzido (2A+2B para #3)
U2B 1636,366
Licor Negro (#3 para #2B) P2B 230,000 kPa V2(a+b) 145,943 ton/h
L3 556,677 ton/h Dint2B 50,800 mm H2 2683,000 ki/kg
S3 0,334 m/m Dext2B 53,280 mm Tv2 104,553 °C
Cp3 3,541 kJ/(kg.°C) Delta T2B 4,368 °C Pv2 120,000 kPa
€LN3 342,004 ki/kg Ktubo 16,200 W/(m.K)
TLN3 96,577 °C Numero de tubo 2358,000 -
Q2 4,000 GPM/tube Condensado - (Lado Casco)
r2 7,470 m/s C3 145,943 ton/h
h3 440,000 ki/kg




Efeito #3
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; m/m kJ/(kg.°C) °C W/(m.K) cP kg/m3 W/(m2.K) ton/h ton/h m/m Erro=(S3i+1 - W/(m2.K) °C
S3i Cp3i BPR3i K3i u3i p3i hLN3 i V3i L3i S3i+1 S3i) u3 AT =Tv2-Tv3
0,000 0,500 3,289 8,237 0,680 7,288 1302,219 6442,182 142,683 550,887 0,337 0,163 1426,116 12,124
1,000 0,337 3,541 4,148 0,657 1,272 1204,680 12278,884 136,893 556,677 0,334 0,004 1593,831
Evaporador Efeito #3
Licor Negro (#4 para #3) A3 7153,000 m2 Vapor Produzido (p/ #4)
L4 588,200 ton/h u3 1593,831 V3 150,582 ton/h
S4 0,261 m/m P3 70,000 kPa H3 2660,000 ki/kg
Cp4 3,661 kJ/(kg.°C) Dint3 50,800 mm Tv3 92,429 °C
§LN4 307,960 ki/kg Dext3 53,280 mm Pv3 70,000 kPa
TLN4 84,111 °C Delta T3 3,828 °C
Q3 2,500 GPM/tube Ktubo 16,200 W/(m.K)
r3 4,669 m/s Numero detubo [ 3682,000 -
Condensado - (Lado Casco)
Porcentagem da Corrente (#4 para #3) ca 150,582 ton/h
para #3 h4 376,000 ki/kg
87,5%

Licor Negro (#1D para #3)

L3 69,719 ton/h

s3 0,333 m/m
Cp3 3,566 kJ/(kg.°C)
ELN3 502,708 ki/kg
TLN3 140,977 °C

Vapor Produzido (#1D para #2)

V1D(a+b) 19,403 ton/h
Hv1D 2699,000 ki/kg
TviD 135,665 °C
PVID 313,000 kPa




Efeito #1D (LAVAGEM E EVAPORACAO)
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; m/m ki/(kg.°C) °C W/(m.K) cP kg/m3 W/(m2.K) ton/h ton/h m/m Erro=(S1Di+1 - W/(m2.K) °C
S1Di Cp1Di BPR1Di K1Di ulDi p1Di hLN1D i V1Di L1Di S1Di+1 S1Di) uibD AT =Tw1D - TviD
0,000 0,500 3,307 10,475 0,667 1,734 1300,022 16475,056 20,542 68,579 0,339 0,161 1583,574 7,335
1,000 0,339 3,566 5,312 0,648 0,496 1203,314 25903,013 19,403 69,719 0,333 0,006 1640,983
Evaporador Efeito #1D
Licor Negro (#4 para #1D) A1D 5017,000 m2 Vapor Vivo (para #1D)
L4* 89,122 ton/h uilbD 1640,983 Vwi1D 28,155 ton/h
S4 0,261 m/m P1D 313,000 kPa Hwv1D 2740,000 kJ/kg
Cp4 3,661 ki/(kg.°C) DintlD 50,800 mm Twvld 143,000 °C
ELN4 307,960 ki/kg Dext1D 53,280 mm Pwi1D 415,000 kPa
TLN4 84,111 °C Delta T1D -3,289 °C
Q3 4,000 GPM/tube Ktubo 16,200 W/(m.K)
r3 7,470 m/s Numero de tubo 2358,000 -
Condensado - (Lado Casco)
CiD 28,155 ton/h
hclD 610,000 ki/kg

Porcentagem da Corrente (#4 para #3)
para Lavagem/Evaporacéo

12,5%




Efeito #4
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; m/m kl/(kg.°C) °C W/(m.K) cP kg/m3 W/(m2.K) ton/h ton/h m/m Erro=(s4i+1 - W/(m2.K) °C
S4i Cp4i BPR4i K4i udi p4i hLN4 i V4i L4i S4i+1 S4i) U4 AT =Tv3-Tv4d
0,000 0,500 3,284 7,672 0,684 12,499 1302,837 4525,837 144,536 703,410 0,264 0,236 1318,325 10,899
1,000 0,264 3,661 2,581 0,649 0,946 1161,397 | 11733,187 134,974 712,973 0,261 0,004 1605,619
Evaporador Efeito #4
Licor Negro (#5 para #4) Al 7153,000 m2 Vapor Produzido (p/ #5)
L5 847,946 ton/h U4 1605,619 V4 155,220 ton/h
S5 0,219 m/m P4 48,000 kPa H4 2643,000 ki/kg
Cp5 3,736 ki/(kg.°C) Dint4 50,800 mm Tva 81,530 °C
ELNS 274,042 ki/kg Dext4 53,280 mm Pv4 48,000 kPa
TLN5 73,350 °C Delta T4 5,738 °C
Q4 2,000 GPM/tube Ktubo 16,200 W/(m.K)
ra 3,735 m/s Numero de tubo 3682,000 -
Condensado - (Lado Casco)
Cc5 155,220 ton/h
h5 334,000 ki/kg
Efeito #5
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; m/m kJ/(kg.°C) °C W/(m.K) cP kg/m3 W/(m2.K) ton/h ton/h m/m Erro=(S5i+1 - W/(m2.K) °C
S5i Cp5i BPR5i K5i u5i p5i hLNS i V5i L5i S5i+1 S5i) us AT =Tv4 - Tv5
0,000 0,400 3,427 4,823 0,672 5,457 1243,369 5883,215 147,511 839,891 0,221 0,179 1423,310 9,997
1,000 0,221 3,736 1,817 0,644 0,842 1136,163 11670,182 139,456 847,946 0,219 0,002 1617,335




Evaporador Efeito #5
Licor Negro (#6 para #5) A5 7525,000 m2 Vapor Produzido (#5 para #6)
L6 987,402 ton/h us 1617,335 V5 146,429 ton/h
S6 0,188 m/m P5 32,000 kPa H5 2635,000 ki/kg
Cp6 3,794 ki/(kg.°C) Dint5 50,800 mm V5 71,533 °C
ELNG 244,517 ki/kg Dext5 53,280 mm Pv5 32,000 kPa
TLN6 64,441 °C Delta T5 6,363 °C
Q5 2,000 GPM/tube Ktubo 16,200 W/(m.K)
r5 3,735 m/s Numero de tubo 3873,000 -
Condensado - (Lado Casco)
(¢9) 146,429 ton/h
hé 313,000 ki/kg
Efeito #6
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: ki/(kg.°C) W/(m2.K) Erro=(S6i+1 -
S6i Cp6i BPR6i K6i u6i p6i hLNG6 i V6i L6i S6i+1 S6i) (§]3) AT =Tv5 - Tve
0,000 0,300 3,585 2,780 0,658 2,275 1183,810 8070,942 202,226 981,774 0,189 0,111 1529,120 8,436
1,000 0,189 3,795 1,344 0,640 0,774 1117,413 11937,949 196,598 987,402 0,188 0,001 1629,099
Evaporador Efeito #6
Licor Negro - Alimentagdo A6 8175,000 m2 Vapor Produzido (#6 para Condensador)
Le 1184,000 ton/h ue 1629,099 V6 196,598 ton/h
Se 0,157 m/m P6 23,000 kPa H6 2600,900 ki/kg
Cp 3,874 kil/(kg.°C) Dint6 50,800 mm Tv6 63,097 °C
¢LNe 348,646 ki/kg Dext6 53,280 mm Pv6 23,000 kPa
TLNe 90,000 °C Delta lig T6 5,747 °C
Qcé 2,000 GPM/tube Ktubo 16,200 W/(m.K)
ré 3,735 m/s Numero de tubo | 4208,000 -




Preparado por José Roberto Ribeiro Jr. em 21/03/2012

CondigGes de Alimentagao do Licor

Vazdo 1340,000 ton/h Sumario e Parametros
Modelagem - Calculo Iterativo Concentracdo 0,157 m/m% Vaz3o do Produto 306,308 ton/h
BALANGCO MASSICO E ENERGETICO Temperatura 90,000 °C Concentragdo do Produto 68,683 %
Sistema de Muiltiplos Efeitos de Evaporagao do Licor Negro Evaporagdo Total 1079,970 ton/h
Vapor Vivo Disponivel Capacidade Produtiva 1079,970 ton/h
CASI 11l - OTIMIZADO Vazio 217,700 ton/h Economia de Vapor 5,000
Mantendo economida de vapor, concentragdo final do produto, Pressdo 432,000 kPa.a Consumo de Vapor 217,700 ton/h
capacidade especifica Temperatura 150,000 °C Capacidade Especifica 80,800 %
Vapor Vivo
Vw 1A 22,100 ton/h
Licor Negro - Produto Hwv 1A 2740,300 ki/kg
Lf 306,143 ton/h Tw 1A 145,000 °C
St 68,720 % Pwvv 1A 411,000 kPa
Cpf 2,962 ki/(kg.°C) Condensado - (Lado Casco)
ELNF 415,365 ki/kg C1A 22,100 ton/h
TLNf 140,237 °C hc 1A 610,610 ki/kg
Efeito #1A

PXe)
@& &
<& T
ki/(kg.°C) W/(m2.K) ton/h ton/h W/(m2.K)
i S1Ai+1 - S1Ai
S11Ai CplAi BPR1Ai K1Ai ulAi plAi hLN1A i V1Ai L1Ai S1Ai+1 U1A AT =TvvlA - Tvl

0,000 0,900 2,497 29,060 0,712 43727,653 1540,058 310,020 29,842 297,561 0,707 0,193 263,404 23,171
1,000 0,707 2,962 18,420 0,691 67,923 1424,267 4066,054 21,387 306,016 0,687 0,020 1224,297




Evaporador Efeito #1A
Licor Negro AlA 5017,000 m2 Vapor Vivo
L1B 327,343 ton/h U1lA 1224,297 Vwv1B 61,300 ton/h
S1B 0,643 m/m P1A 198,000 kPa Hwv1B 2738,000 ki/kg
CpiB 3,057 ki/(kg.°C) Dint1A 50,800 mm TwiB 143,000 °C
¢LN1B 421,165 ki/kg Dext1A 53,280 mm Pw1B 395,000 kPa
TLN1B 137,764 °C Delta T1A -13,657 °C Condensado - (Lado Casco)
QlA 4,500 GPM/tube Ktubo 16,200 W/(m.K) C1B 61,300 ton/h
rla 7,639 m/s Numero de tubo 2358,000 - hclB 605,000 kJ/kg
Efeito #1B
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; m/m ki/(kg.°C) °C W/(m.K) cP kg/m3 W/(m2.K) ton/h ton/h m/m Erro=(S1Bi+1 - W/(m2.K) °C
S1Bi Cp1Bi BPR1Bi K1Bi u1Bi p1Bi hLN1B i V1Bi L1Bi S1Bi+1 S1Bi) U1B AT = Twv1B- Tvl
0,000 0,800 2,765 23,235 0,702 1013,441 1480,181 1373,079 64,443 321,689 0,654 0,146 770,189 21,171
1,000 0,654 3,057 15,932 0,685 21,507 1392,572 6265,157 58,768 327,364 0,643 0,011 1370,416
Evaporador Efeito #1B
AlB 5017,000 m2
ulB 1370,416
Licor Negro (do #1C p/ #1B) P1B 198,000 kPa Vapor Vivo
L1C 386,225 ton/h Dint1B 50,800 mm Vvvl1C 104,300 ton/h
S1C 0,545 m/m Dext1B 53,280 mm Hwv1C 2732,000 ki/kg
CplC 3,222 kJ/(kg.°C) Delta T1B -10,696 °C TwilC 139,000 °C
ELN1c 430,269 ki/kg Ktubo 16,200 W/(m.K) Pvv1C 352,000 kPa
TLN1C 133,525 °C Numero de tubo 2358,000 - Condensado - (Lado Casco)
Q1B 4,000 GPM/tube C1C 104,300 ton/h
rib 7,470 m/s Hclc 582,000 ki/kg




Efeito #1C
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. m/m kl/(kg.°C) °C W/(m.K) cP kg/m3 W/(m2.K) ton/h ton/h m/m Erro=(S1Ci+1 - W/(m2.K) °C
1 .
S1Ci Cpl1Ci BPR1Ci K1Ci ulCi pl1Ci hLN1Ci V1Ci L1Ci S1Ci+1 S1ci) uic AT =TwvlC-Tvl
0,000 0,700 2,973 18,080 0,693 66,385 1420,391 4035,109 91,556 380,797 0,552 0,148 1228,457 17,171
1,000 0,552 3,222 11,688 0,675 4,157 1331,874 | 11807,490 85,985 386,368 0,545 0,008 1536,342
Evaporador Efeito #1C Vaso de Vapor Secundario (#1A #1B #1C e #1D
Licor Negro (do #2A para #1C) A1C 5017,000 m2 para #2)
L2A 472,502 ton/h ulc 1536,342 V1 185,448 ton/h
S2A 0,445 m/m P1C 0,000 kPa H1 2706,000 ki/kg
Cp2A 3,365 kJ/(kg.°C) Dint1C 50,800 mm Tvl 121,823 °C
ZIn2a 369,765 ki/kg Dext1C 53,280 mm Pvl 198,000 kPa
TLN2A 109,886 °C Delta T1C °C
Qi1cC 4,000 GPM/tube Ktubo 16,200 W/(m.K)
riC 7,470 m/s Numero detubo | 2358,000 - Vapor #1 Produzido (para #2A)
Condensado do #2A vl /2 92,724 ton/h
C2A 92,724 ton/h H1 2706,000 kl/kg
hc2A 503,000 ki/kg Tvl 121,823 °C
Pvl 198,000 kPa
Efeito #2A
PXe)
@(?
&
; k/(kg.*C) W/(m2.K) ton/h ton/h Erro=(S2Ai+1 -
S2Ai Cp2Ai BPR2Ai K2Ai u2Ai p2Ai hLN2A i V2Ai L2Ai S2Ai+1 S2Ai) U2A AT =Tvl - Tv2
0,000 0,700 2,967 16,228 0,703 122,852 1421,561 3181,398 98,403 463,857 0,454 0,246 1151,018 19,302
1,000 0,454 3,365 7,361 0,670 2,575 1273,688 13976,443 89,636 472,623 0,445 0,008 1597,399




Evaporador Efeito #2A
Licor Negro (#2B para #2A) A2A 5017,000 m2 Vapor #1 Produzido (para #2B)
L2B 562,313 ton/h U2A 1597,399 V1 /2 92,724 ton/h
S2B 0,374 m/m P2A 198,000 kPa H1 2706,000 kJ/kg
Cp2B 3,474 ki/(kg.°C) Dint2A 50,800 mm Tvl 121,823 °C
¢LN 2b 375,183 ki/kg Dext2A 53,280 mm Pvl 198,000 kPa
TLN 2B 107,999 °C Delta T2A 4,576 °C
Q2A 4,000 GPM/tube Ktubo 16,200 W/(m.K)
r2A 7,470 m/s Numero de tubo 2358,000 -
Condensado do #2B
C2B 92,724 ton/h
hc2B 503,000 ki/kg
Efeito #2B
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. m/m ki/(kg.°C) °C W/(m.K) cP kg/m3 W/(m2.K) ton/h ton/h m/m Erro=(S2Bi+1-| W/(m2K) °C
I S2Bi Cp2Bi BPR2Bi K2Bi u2Bi p2Bi hLN2B i V2Bi L2Bi S2Bi+1 S2Bi) u2B AT =Tvl-Tv2
0,000 0,700 2,966 16,228 0,703 129,912 1421,654 3113,168 89,456 549,251 0,383 0,317 1141,964 19,302
1,000 0,383 3,474 5,477 0,661 1,376 1231,472 17563,111 76,419 562,288 0,374 0,009 1635,574
Evaporador Efeito #2B
A2B 5017,000 m2
Vapor Produzido (2A+2B para #3)
U2B 1635,574
Licor Negro (#3 para #2B) P2B 198,000 kPa V2(a+b) 166,055 ton/h
L3 638,599 ton/h Dint2B 50,800 mm H2 2683,000 ki/kg
S3 0,329 m/m Dext2B 53,280 mm Tv2 102,516 °C
Cp3 3,547 kJ/(kg.°C) Delta T2B 6,460 °C Pv2 110,000 kPa
€LN3 331,405 ki/kg Ktubo 16,200 W/(m.K)
TLN3 93,424 °C Numero de tubo 2358,000 -
Q2 4,000 GPM/tube Condensado - (Lado Casco)
r2 7,470 m/s

C3

166,055

ton/h

h3

440,000

ki/kg




Efeito #3
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; m/m kJ/(kg.°C) °C W/(m.K) cP kg/m3 W/(m2.K) ton/h ton/h m/m Erro=(S3i+1 - W/(m2.K) °C
S3i Cp3i BPR3i K3i u3i p3i hLN3 i V3i L3i S3i+1 S3i) u3 AT =Tv2 - Tv3
0,000 0,500 3,288 8,082 0,681 8,296 1302,376 6121,597 161,004 631,869 0,333 0,167 1409,772 13,071
1,000 0,333 3,547 3,979 0,657 1,332 1202,145 12040,854 154,436 638,438 0,330 0,003 1589,752
Evaporador Efeito #3
Licor Negro (#4 para #3) A3 7153,000 m2 Vapor Produzido (p/ #4)
L4 669,870 ton/h u3 1589,752 V3 169,879 ton/h
S4 0,259 m/m P3 70,000 kPa H3 2660,000 ki/kg
Cp4d 3,662 ki/(kg.°C) Dint3 50,800 mm Tv3 89,438 °C
§LN4 293,096 ki/kg Dext3 53,280 mm Pv3 70,000 kPa
TLN4 80,021 °C Delta T3 5,113 °C
Q3 2,500 GPM/tube Ktubo 16,200 W/(m.K)
r3 4,669 m/s Numero detubo [ 3682,000 -
Condensado - (Lado Casco)
Porcentagem da Corrente (#4 para #3) ca 169,879 ton/h
para #3 h4 376,000 ki/kg
87,5%

Licor Negro (#1D para #3)

L3 82,233 ton/h
S3 0,320 m/m
Cp3 3,588 kJ/(kg.°C)
€LN3 505,399 ki/kg
TLN3 140,847 °C

Vapor Produzido (#1D para #2)

V1D(a+b) 19,309 ton/h
Hv1D 2699,000 ki/kg
TviD 135,875 °C
PVID 313,000 kPa




Efeito #1D (LAVAGEM E EVAPORACAO)
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; m/m ki/(kg.°C) °C W/(m.K) cP kg/m3 W/(m2.K) ton/h ton/h m/m Erro=(S1Di+1 - W/(m2.K) °C
S1Di Cp1Di BPR1Di K1Di ulDi p1Di hLN1D i V1Di L1Di S1Di+1 S1Di) uibD AT =Tw1D - TviD
0,000 0,500 3,307 10,486 0,667 1,740 1300,028 16453,631 20,768 80,752 0,326 0,174 1583,376 7,125
1,000 0,326 3,588 4,974 0,647 0,467 1195,423 26414,354 19,310 82,210 0,320 0,006 1642,998
Evaporador Efeito #1D
Licor Negro (#4 para #1D) A1D 5017,000 m2 Vapor Vivo (para #1D)
L4* 101,520 ton/h uilbD 1642,998 Vwi1D 30,000 ton/h
S4 0,259 m/m P1D 313,000 kPa Hwv1D 2740,000 kJ/kg
Cp4 3,662 ki/(kg.°C) DintlD 50,800 mm Twvld 143,000 °C
ELN4 293,145 ki/kg Dext1D 53,280 mm Pwi1D 415,000 kPa
TLN4 80,032 °C Delta T1D -2,821 °C
Q3 4,000 GPM/tube Ktubo 16,200 W/(m.K)
r3 7,470 m/s Numero de tubo 2358,000 -
Condensado - (Lado Casco)
CiD 30,000 ton/h
hclD 610,000 ki/kg

Porcentagem da Corrente (#4 para #3)
para Lavagem/Evaporacéo

12,5%
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; m/m ki/(kg.°C) °C W/(m.K) cP kg/m3 W/(m2.K) ton/h ton/h m/m Erro=(S4i+1 - W/(m2.K) °C
S4i Cp4i BPR4i Kai udi p4i hLN4 i V4i L4i S4i+1 S4i) u4 AT =Tv3-Tv4
0,000 0,500 3,282 7,466 0,685 15,173 1303,039 4192,306 160,152 801,413 0,263 0,237 1288,466 11,901
1,000 0,263 3,662 2,484 0,650 1,022 1160,546 11374,491 149,786 811,778 0,259 0,003 1598,719
Evaporador Efeito #4
Licor Negro (#5 para #4) A4 7153,000 m2 Vapor Produzido (p/ #5)
L5 961,408 ton/h u4 1598,719 v4 172,254 ton/h
S5 0,219 m/m P4 40,000 kPa H4 2643,000 kJ/kg
Cp5 3,734 ki/(kg.°C) Dint4 50,800 mm Tv4 77,529 °C
ELNS 255,522 ki/kg Dext4 53,280 mm Pv4 40,000 kPa
TLNS 68,410 °C Delta T4 6,934 °C
Q4 2,000 GPM/tube Ktubo 16,200 W/(m.K)
r4 3,735 m/s Numero de tubo 3682,000 -
Condensado - (Lado Casco)
c5 172,254 ton/h
h5 334,000 ki/kg
Efeito #5
PXe)
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' m/m ki/(kg.°C) °C W/(m.K) cP kg/m3 W/(m2.K) Erro=(S5i+1 - W/(m2.K)
S5i Cp5i BPR5i K5i u5i p5i hLNS i S5i) us AT =Tv4 - Tv5
0,000 0,400 3,425 4,653 0,673 6,780 1243,614 5398,804 160,569 952,846 0,221 0,179 1393,070 10,866
1,000 0,221 3,734 1,747 0,645 0,926 1136,088 11237,691 152,086 961,329 0,219 0,002 1608,754




Evaporador Efeito #5
Licor Negro (#6 para #5) A5 7525,000 m2 Vapor Produzido (#5 para #6)
L6 1113,354 ton/h us 1608,754 V5 159,690 ton/h
S6 0,189 m/m P5 25,000 kPa H5 2635,000 kJ/kg
Cp6 3,789 kJ/(kg.°C) Dint5 50,800 mm Tv5 66,657 °C
ELN6 223,192 ki/kg Dext5 53,280 mm Pv5 25,000 kPa
TLN6 58,882 °C Delta T5 7,373 °C
Q5 2,000 GPM/tube Ktubo 16,200 W/(m.K)
r5 3,735 m/s Numero de tubo 3873,000 -
Condensado - (Lado Casco)
(€9) 159,690 ton/h
hé 313,000 ki/kg
Efeito #6
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: m/m ki/(kg.°C) °C W/(m.K) cP kg/m3 W/(m2.K) ton/h ton/h m/m Erro={S6i+1 - W/(m2.K) °C
S6i Cp6i BPR6i K6i ubi p6i hLN6 i V6i L6i S6i+1 S6i) ué AT =Tv5 - Tve
0,000 0,300 3,582 2,662 0,659 2,747 1184,085 7490,219 232,371 1107,629 0,190 0,110 1506,984 9,068
1,000 0,190 3,791 1,293 0,641 0,863 1118,048 | 11439,773 226,640 1113,360 0,189 0,001 1619,475
Evaporador Efeito #6
Licor Negro - Alimentagdo A6 8175,000 m2 Vapor Produzido (#6 para Condensador)
Le 1340,000 ton/h uée 1619,475 V6 226,640 ton/h
Se 0,157 m/m P6 15,758 kPa H6 2600,900 ki/kg
Cp 3,874 kJ/(kg.°C) Dint6 50,800 mm Tve 57,583 °C
¢LNe 348,646 ki/kg Dext6 53,280 mm Pv6 15,758 kPa
TLNe 90,000 °C Delta ligT6 6,481 °C
Qcée 2,000 GPM/tube Ktubo 16,200 W/(m.K)
ré 3,735 m/s Numero de tubo 4208,000 -
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CORRENTES DE LICOR E VAPOR S>—g)
SIMB. DESCRIGAD SIMB. DESCRIGZD
2 A ALIMENTACAD DO TANQUE FLASH VO VAPOR VIVO
£ ENTRADA DE LICOR NO EFELTO 6 VO(A,B,C,D VAPOR VIVO PARA O EFELTO 1 (ABC,D S—
>
L6 LICOR EFLUENTE DO EFEITO 6 VI(A,B,C,D)|  VAPOR PRODUZIDO NO EFEITO I <A,B,C,D) e enacan
;z%ocw%m L5 LICOR EFULENTE DO EFEITO 5 V1 VAPOR TOTAL PRODUZIDO NO EFEITO 1
CONCENTRADO L4 LICOR EFULENTE DO EFEITO 4 Ve VAPOR PRODUZIDO NO EFEITO 2
L3 LICOR EFULENTE DO EFEITO 3 V3 VAPOR PRODUZIDO NO EFEITO 3
Le LICOR EFULENTE DO EFEITO 2 V4 VAPOR PRODUZIDO NO EFEITO 4
L1B LICOR EFULENTE DO EFEITO 1 <MabDULO DE CONCENTRACAO BAIXAY V& VAPOR PRODUZIDO NO EFEITO 5
L1T LICOR EFULENTE DO EFEITO 1 (MADULO DE CONCENTRACAO INTERMEDIARIAY V6 VAPOR PRODUZIDO NO EFEITO 6
LIF LICOR EFULENTE DO EFELTO 1 (MabULO DE CONCENTRACAO ALTAY CS CONDENSADO DO CONDENSADOR DE SUPERFICIE
L1 LICOR CONCENTRADO FINAL

LICOR NEGRO

LICOR NEGRO

VAPOR VIVO

1ot

VAPOR PRODUZIDO

PROCESSO ATUAL SIMPLIFICADO APENAS COM EFEITOS DE EVAPORACAO
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CORRENTES DE LICOR E VAPOR
SIMB. DESCRIGAD SIMB. DESCRIGZD
A ALIMENTACAD DO TANQUE FLASH VD VAPOR VIVO
E ENTRADA DE LICOR NO EFELTO 6 VO(A,B,C,D VAPOR VIVO PARA O EFEITO 1 (ABCD
>
L6 LICOR EFLUENTE DO EFEITO 6 VI(A,B,C,D) VAPOR PRODUZIDO NO EFEITO 1 (AB,C,D
LS LICOR EFULENTE DO EFEITO 5 Vi VAPOR TOTAL PRODUZIDO NO EFEITO 1
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