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RESUMO

PROJETO DE INDUSTRIA AUTOSSUSTENTAVEL PARA PRODUCAO DE
CELULOSE NAO BRANQUEADA DE FIBRA CURTA A PARTIR DE RESIDUOS
DO COCO VERDE (Cocos nucifera L.)

AUTORES: Débora Fambre Mezadri, Eduarda Rigotti Fritz, Jodo Pedro Fontenele Uberti e
Luan Gorgino Jek

ORIENTADORA: Lisiane de Marsillac Terra

O presente trabalho tem como objetivo principal projetar e dimensionar uma industria
autossustentavel de produgdo de celulose ndo branqueada de fibra curta (UBHKP), a partir do
reaproveitamento de residuos da cocoicultura. Nesse sentido, a industria busca se integrar ao
mercado de comercializacdo de bobinas de UBHKP, visando a aplicagdo em embalagens
resistentes e absorventes, parcela de mercado que se encontra em uma demanda crescente no
cenario nacional. A produgao voltada ao mercado interno se mostrou vantajosa e competitiva,
além de benéfica socioambientalmente, uma vez que os residuos da casca de coco verde
(Cocos nucifera L.) serdo coletados por meio de parcerias com industrias geradoras deste
residuo solido, bem como através de parcerias com empresas de recolhimento da casca de
coco em faixas de areia e aterros. Assim, essa proposta estd de acordo com a Politica
Nacional de Residuos Soélidos (PNRS), que prevé redugdo e prevencao de geracao de
residuos, bem como tem uma grande importancia do ponto de vista de saude publica, ja que o
descarte incorreto de cascas de coco contribui para a disseminacdo de doengas,
principalmente da dengue. O projeto teve inicio com a definicdo do produto, avaliacdo das
rotas tecnoldgicas e definicdo do modelo de negocios, seguido do dimensionamento da
unidade produtiva, sistema de controle e instrumentacdo para um equipamento critico do
ciclo de recuperagao, além da analise de viabilidade econdmica, considerando-se todos os
custos e retorno preterido. A localizagdo estratégica da planta, no Polo Industrial de
Camagari, Bahia, contribuiu para o facil acesso a matéria-prima, com demanda igual a 10.000
kg/h de casca de coco verde para produzir 945 kg/h de UBHKP através do processo Kraft,
viabilizando o dimensionamento do ciclo de recuperagdo, o qual caracteriza a recuperacao de
reagentes e promove a autossustentabilidade energética da instalagdo industrial. Ao final do
projeto, evidencia-se que a instalacdo da planta industrial de UBHKP a partir da casca de
coco verde se torna viavel, com um investimento calculado de R$ 67.245.870,44, payback
descontado de 11 anos e um Valor Presente Liquido (VPL) de R$ 12.617.919,81, ao final de
20 anos.

Palavras-chave: Celulose. Coco-verde. Kraft. Autossustentavel.



ABSTRACT

SELF-SUSTAINABLE INDUSTRY PROJECT FOR PRODUCING UNBLEACHED
HARDWOOD KRAFT PULP FROM GREEN COCONUT WASTE (Cocos nucifera L.)

AUTHORS: Débora Fambre Mezadri, Eduarda Rigotti Fritz, Jodo Pedro Fontenele Uberti e
Luan Gorgino Jek

ADVISOR: Lisiane de Marsillac Terra

The main objective of this work is to design and scale a self-sustainable industry for the
production of unbleached hardwood kraft pulp (UBHKP), based on the reuse of coconut
waste. In this regard, the industry seeks to integrate into the UBHKP coil sales market,
aiming for application in resistant and absorbent packaging, a part of the market that is in
growing demand on the national scene. Production aimed at the intern market proved to be
advantageous and competitive, in addition to being socio-environmentally beneficial, since
waste from green coconut shells (Cocos nucifera L.) will be collected from sand strips and
landfills, as well as through partnerships with industries that generate from this solid waste.
Thus, this proposal is in accordance with the National Solid Waste Policy (PNRS), which
provides for the reduction and prevention of waste generation, as well as being of great
importance from a public health point of view, as the incorrect disposal of Coconut
contributes to the spread of diseases, especially dengue. The project began with the definition
of the product, evaluation of the technological routes and definition of the business model,
followed by the sizing of the production unit, control system and instrumentation for critical
equipment in the recovery cycle, in addition to the analysis of economic viability, considering
up all costs and return preempted. The strategic location of the plant, in the Camacari
Industrial Complex, Bahia, contributed to easy access to raw materials, with demand equal to
10,000 kg/h of green coconut shell to produce 945 kg/h of UBHKP through the Kraft process,
enabling the sizing of the recovery cycle, which characterizes the recovery of reagents and
promotes the energy self-sustainability of the industrial installation. At the end of the project,
it is clear that the installation of the UBHKP industrial plant using green coconut shells
becomes viable, with a calculated investment of R$ 67,245,870.44, discounted payback of 11
years and a Net Present Value (VPL) of R$ 12,617,919.81, at the end of 20 years.

Keywords: Cellulose. Green-coconut. Kraft. Self-sustaining.
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1 INTRODUCAO

A celulose ¢ o biopolimero mais abundante no Planeta Terra, estando presente na
estrutura das células vegetais, como fungos, algas, plantas e demais biomassas
lignocelulosicas (KLEMM et al., 2005; BRAGATO, 2021). A polpa de celulose de fibra curta
¢ obtida a partir do processamento de matérias vegetais de fibra curta, como o eucalipto
(FOELKEL, 2009). Entretanto, sua producdo pode ser realizada a partir de residuos
agroindustriais e biomassa residual, como a casca de coco verde (Cocos nucifera L.).

Embora a reutilizagdo de residuos agroindustriais para obtencao de polpa de celulose
seja um caminho sustentdvel para o gerenciamento de residuos solidos, existem etapas na
preparacdo da celulose que causam significativos impactos ambientais, como o
branqueamento e a destinagdo dos residuos do processo. A etapa de branqueamento apresenta
cloro nas substancias organicas utilizadas, podendo contribuir para a formacao de compostos
organoclorados (LIU et al., 2019; PEGO et al., 2019). Ainda, o presente projeto tem como
enfoque a produgcdo minima de residuos, de modo que o dimensionamento do ciclo de
recuperagdo da planta € responsavel pela sua sustentabilidade e economia monetaria.

No cenario brasileiro, a comercializagdo de celulose nao branqueada de fibra curta
(UBHKP) representa uma parcela consideravel da producio, uma vez que ela ¢ utilizada na
producdo de produtos como embalagens resistentes, papéis cartdo, papéis absorventes e
papéis destinados a higiene pessoal. Além disso, esta destinagdo teve crescimento de 2,4%
nos anos de 2019 a 2020 (IBA, 2021).

Atualmente a producao de celulose e derivados lignoceluldsicos no cenario brasileiro
¢ realizada em areas de plantio de madeira de reflorestamento. Neste contexto, o presente
trabalho surge como uma alternativa para a produgdo de polpa de celulose ndo branqueada de
fibra curta a partir de residuos agroindustriais, empregando-se residuos da cocoicultura como
uma alternativa sustentdvel e vidvel economicamente. Assim, dimensionou-se a planta
industrial para a produgdo de 7.779.240,00 kg ao ano de celulose ndo branqueada de fibra

curta, destinados ao mercado nacional.

1.1 OBJETIVOS



20

O presente trabalho visa avaliar a implementagao de uma industria de produgdo de

celulose ndo branqueada de fibra curta a partir de residuos da cocoicultura. Assim, com este

propdsito, configuram-se objetivos especificos:

Realizar a analise de mercado, determinando-se o publico-alvo do produto, bem como
fornecedores de matérias-primas e competidores;

Realizar a analise de localidades, determinando o local adequado para a instalagdao do
empreendimento;

Realizar a revisdo e analise das rotas produtivas, elencando vantagens e desvantagens
para determinar o método a ser adotado no processo produtivo;

Realizar a proje¢do da capacidade produtiva da industria, escalas de trabalho e
planejamento de produgdo anual;

Realizar o projeto do processo, com os calculos relativos aos balangos de massa e
energia, dimensionamento e selecdo de equipamentos e as utilidades necessarias a
unidade industrial;

Realizar a andlise de viabilidade econdmica do empreendimento.

1.2 JUSTIFICATIVA

A partir dos objetivos propostos, tendo como base a escala produtiva proposta e

demanda brasileira de consumo de celulose ndo branqueada de fibra curta (UBHKP), este

projeto tem como justificativa os seguintes itens:

Impacto ambiental: o descarte das cascas de coco verde ¢ realizado em lixdes, faixas
de areia de praias e em aterros sanitarios. Segundo o Instituto Brasileiro do Meio
Ambiente (IBAMA, 2022), a Lei Federal n°12.305/10, que institui a Politica Nacional
de Residuos Solidos (PNRS), prevé redugdo e prevencdo de geragdo de residuos,
regendo uma economia sustentavel, visando o reaproveitamento de residuos solidos
para produc¢do de um produto final de valor agregado.

Saude publica: o descarte incorreto de cascas de coco contribui para a disseminacao
de doencas, principalmente da dengue, pois o acimulo de agua possibilita ao
mosquito Aedes aegypti sua propagacao (ROSA et al., 2002).

Producdo brasileira para os brasileiros: o Brasil ¢ um expoente na producdo de
celulose, ocupando o oitavo lugar entre os maiores produtores mundiais (FAO, 2021).

A produgdo destinada ao mercado interno ¢ igual a 80% do todo, sendo possivel
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abarcar uma parcela da demanda interna, com enfoque no mercado de papéis com
maior resisténcia, visando o desenvolvimento socioecondmico e sustentavel da regido

Nordeste.

1.3 ESTRUTURA

O trabalho ¢ dividido em 8 se¢des, onde a primeira apresenta os elementos
introdutérios. Na secdo 2 (Descricdo do Produto), sdo apresentados o produto final e a
matéria-prima, suas caracteristicas e aspectos legais. Além da analise de mercado detalhada,
avaliacdo de competidores e de fornecedores de matéria-prima e andlise econdmica
preliminar detalhada. Na secao 3 (Defini¢cdes do Processo), sdo apresentadas as defini¢des do
processo, como as rotas tecnologicas de producao de celulose de fibra curta, localizagdo da
planta industrial e analise de exigéncias legais para comercializagao.

Na secdo 4 (Projeto do Processo), sdo apresentados o projeto do processo, seus
equipamentos e resultados obtidos, o planejamento da produgdo e explicagdo detalhada das
utilidades, bem como a sua integracdo visando melhoria energética da planta. Na secdao 5
(Controle e Instrumentagdo), sao apresentados o controle e a instrumentagao do equipamento
critico para o processo, o forno de cal. Na se¢do 6 (Andlise Economica), sdo apresentados os
custos de implementacdo da unidade industrial, enquanto que na se¢cdo 7 (Viabilidade
Econdmica) ¢ apresentada a andlise de viabilidade econdmica do empreendimento. Na se¢dao
8 (Consideracdes Finais), sdo realizadas as conclusdes e sugestdes para trabalhos futuros.

Nos apéndices B a E estdo dispostos os célculos realizados para a implementagdo do
projeto. Nos anexos A a G estdo os equipamentos selecionados, equipamentos de utilidades e

informagdes da literatura.
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2 DESCRICAO DO PRODUTO

Nesta secdo, serdo apresentadas a descri¢do do produto e da matéria-prima. Além
disso, sera abordada a analise de mercado do produto, avaliando-se a parcela a ser inserida e
os fornecedores de matéria-prima. Também sera abordado o modelo de negodcios do

empreendimento e o célculo de viabilidade econdmica preliminar.
2.1 POLPA DE CELULOSE

A celulose ¢ um componente base presente na estrutura da parede celular das
biomassas lignocelulésicas, como de plantas, fungos, algas e bactérias e seres vivos, além de
ser o polimero natural mais abundante, biodegradavel e renovavel da terra. Este polimero ¢
formado por unidades do monomero B-D-glicopiranose (C¢H,,Os) € em sua estrutura estdo
presentes grupos hidroxila (OH), que possibilitam a celulose a formagdo de ligacdes de
hidrogénio, responsaveis por promover um arranjo cristalino altamente regular de suas
cadeias e propriedades como a hidrofilicidade, degradabilidade e ampla variabilidade quimica
iniciada pela alta reatividade dos grupos OH. (KLEMM et al., 2005; BRAGATO, 2021). A

representacdo da estrutura quimica da celulose estd presente na Figura 1.

Figura 1 - Estrutura quimica da celulose.

OH OH
OH o HO OH o HO OH
HO o) o) ) 0
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Fonte: Santos ef al., 2012.

Aplicada em inumeros materiais € compositos, a celulose em polpa pode ser
caracterizada em diferentes tipos, a depender da origem de sua matéria-prima e dos processos
pela qual ¢ submetida durante seu processamento. Entre os tipos de celulose destacam-se a
celulose ndo branqueada de fibra curta, do termo em inglés unbleached hardwood kraft pulp

(UBHKP), celulose branqueada de fibra curta (BHKP), celulose de fibra longa nao
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branqueada (UBSKP), celulose branqueada de fibra longa (BSKP) e a celulose fluff (LIU et
al.,2019; PEGO et al., 2019).

A polpa ¢ obtida da madeira de arvores coniferas e folhosas, como o pinus e o
eucalipto, e, em menor propor¢do, de plantas herbaceas com grande quantidade de celulose
no talo, como a cana-de-ag¢ucar. Conforme o tipo de matéria-prima, obtém-se a celulose de
fibra curta (comprimento entre 0,5 mm e 1,5 mm) ou de fibra longa (comprimento entre 3,0
mm e 6,0 mm), tornando o produto resultante mais absorvente ou mais resistente,
respectivamente (BRASIL, 2010).

Embora a principal matéria-prima empregada para a produgao de papel e celulose seja
a madeira, a crescente demanda por esses produtos leva a escassez desse tipo de
matéria-prima. Assim, faz-se necessario o estudo acerca da obtencdo de celulose a partir de
diferentes fontes, visando a substituicdo da madeira por ndo-madeiras, como biomassa
residual. Sendo assim, este projeto visa a produgdo de celulose ndo branqueada de fibra curta

a partir da casca de coco verde.

2.1.1 Qualidade e caracteristicas do produto final

A celulose ndo branqueada de fibra curta ¢ definida como a polpa de celulose obtida a
partir de matérias-primas de fibra curta, que nio passou por etapa de branqueamento durante
o processo produtivo (FOELKEL, 2009). E caracterizada pela sua coloragdo marrom, bem

como pelos parametros descritos na Tabela 1.

Tabela 1 - Caracteristicas da celulose ndo branqueada de fibra curta.

Parametro Valor Unidade
'Alvura 31,2 % ISO
’Gramatura 240 g/m?
"Ntumero Kappa 18,1 -
Teor de alcali residual 8.0 %
'Teor de extrativos totais 3.3 %
'Teor de rejeitos 0,0 %

’Umidade 0,10 kg agua/kg polpa seca
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*Viscosidade 36,9 mPa.s
Fonte: Adaptado de 'Ferreira, 2017; *Klabin, 2024; *Brasil, 2010; * Milanez, 2008.

O numero kappa ¢ um importante indice de medida da qualidade da polpa, sendo
utilizado para calcular a lignina residual em polpas de celulose. Em termos formais,
representa o numero de equivalentes de oxidagao consumidos durante a reacdo da polpa com
uma solucdo de permanganato de potédssio (KMnO,), realizada em condi¢des acidas
estritamente definidas (TAPPI T-236, 2000). Em algumas fabricas, geralmente se objetiva
adaptar o objetivo do numero kappa as caracteristicas da polpa desejadas pelo cliente.
Comumente, produtos que exigem propriedades de polpa consideradas de maior resisténcia
estdo associados a numeros kappa mais elevados. Em contrapartida, o menor nimero kappa
estd associado a maior maciez, energia de refino e capilaridade (SEGURA et al., 2016). Para
a UBHKP o valor do Kappa igual a 18,1 reflete a porcentagem de 2% de lignina residual.

A alvura se refere a capacidade de um material branco de refletir a radiacdo nos
comprimentos de onda proximos a 457 nm (regido do azul) e o seu método de medigao deve
estar de acordo com a ISO 2469 ou com a ISO 2470 (MANFREDI et al., 2013). Extrativos
sdo compostos que podem ser removidos do material lignocelulosico, por ndao serem
constituidos de celulose e por ndo fazerem parte da parede celular. Sao extraidos com dgua ou
solventes orginicos neutros, € o teor de extrativos restante pode variar de acordo com o
produto final a ser obtido, no entanto, deve-se manté-lo baixo (COSTA, COLODETTE,
FOELKEL, 1998). Enquanto que alcali se refere aos compostos que formam o licor branco de
cozimento: hidroxido de s6dio (NaOH) e sulfeto de sodio (Na,S) (FOELKEL, 1998).

Além disso, sua comercializagdo pode ocorrer em formato de folhas, bobinas, fardos
ou polpa liquida em suspensdao (ANDRITZ, 2024; SHEVENCKO et al., 2023). Neste projeto,
sua comercializagdo ocorrerd em bobinas, devido a maior facilidade de transporte e
possibilidade de aplicacdo em diferentes setores, possibilitando diferentes tamanhos de

bobinas com base na especificacdo do comprador (SILVA, 2019).

2.2 MATERIA-PRIMA

No Brasil, a madeira utilizada como matéria-prima para a producdo de polpa de
celulose provém, principalmente, de varias espécies dos géneros Eucalyptus spp. e Pinus spp.

(KLOCK, ANDRADE, HERNANDEZ, 2013), sendo que a producao de celulose e papel



25

representa 36% da 4area das arvores plantadas, conhecida como madeira de reflorestamento e
conta com 9 milhdes de hectares de arvores plantadas (IBA, 2023).

Existem diversas matérias-primas para extracdo de celulose. Com o avango da
tecnologia e dos interesses na sustentabilidade, ha grande procura por matérias-primas
oriundas de residuos agroindustriais. Nesse sentido, o coco verde torna-se um residuo
interessante para o reaproveitamento industrial uma vez que, sendo um material de
pos-consumo versatil, ¢ possivel reaproveitd-lo em diversos ciclos produtivos, como na
producao de couro, artesanato, na aplicagdo em combustivel para caldeiras, na producao de
xaxim e fabricacdo de vasos e ornamentos com flores, em mantas e telas biodegradaveis para
protecdo do solo contra erosdes, como complementa¢do alimentar animal, como isolante
térmico e acustico, na utilizacgdo em biotecnologia, na agricultura e na industria
automobilistica (SENHORAS, 2004).

A Ducoco, uma das maiores exportadoras de agua de coco do Brasil, busca aproveitar
ao maximo toda a matéria do coco. Por conta disso, o endocarpo (casca dura) ¢ usado como
combustivel em caldeiras de producdo. Além disso, a partir da pelicula que se encontra entre
o endocarpo e a polpa ¢ produzido o d6leo de coco e racao animal. Por ultimo, as fibras de
coco, conhecidas como mesocarpo, representam uma valiosa fonte de nutrientes para
enriquecer o solo nas fazendas. O mesmo faz a EdenCoco, que direciona o mesocarpo para
empresas parceiras como opg¢ao de fertilizantes (DUCOCO, EDENCOCO, 2023).

Nesse viés, as empresas Aquacoco, Natucoco, Fibraztech e Adel Coco também
realizam iniciativas para a utilizacdo do coco e de seus residuos, buscando uma economia de
energia baseada na queima de briquetes e o reaproveitamento dos pos como fertilizantes,
além de optarem pelo uso de embalagens biodegradaveis ou reciclaveis (AQUACOCO,
NATUCOCO, ADELCOCO, FIBRAZTECH, 2023).

No Brasil, a produgdo de coco verde esta centralizada nas regides Norte e Nordeste,
onde o Ceard ¢ o lider na cocoicultura, seguido de Para e Bahia (EMBRAPA, 2022),

conforme a Figura 2.
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Figura 2 - Produgédo de coco verde.
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Fonte: Adaptado de IBGE, 2022.

Segundo o Instituto Brasileiro de Geografia e Estatistica (IBGE), em 2022, a
producdo anual brasileira de cocos foi de 1.829.612.000 frutos. Somente o estado da Bahia
foi responsavel por cerca de 18,6% desta producao enquanto que o Ceara produziu 32%. A
alta produtividade desses estados se deve a diversos fatores, tais como o clima favoravel, a
terra propicia e, sobretudo, a alta demanda pelo fruto devido ao fator turistico dos locais.

Desse modo, a alta producao do coco verde na regido nordeste torna-se, também, uma
alta taxa de produc¢do de residuos solidos nas praias e cidades litoraneas. Segundo a Embrapa,
as cascas de coco verde representam trés quartos de lixo das praias do nordeste. Em
Fortaleza, por exemplo, sdo produzidas cerca de 150 toneladas de residuo de coco verde por
dia (OLIVEIRA, 2010). Assim, evidencia-se a problematica do gerenciamento desse residuo
uma vez que este, na maioria das vezes, ¢ disposto em aterros sanitarios ou em lixdes a céu
aberto, provocando emissdo de gas metano (CH,) (PASSOS, 2005), atraindo insetos e
animais vetores de doencas e ocupando grandes volumes cubicos nesses locais.

Nesse sentido, um estudo detalhado das localidades para implementagdo da industria
de producao de celulose foi necessario a fim de viabilizar o facil acesso da matéria-prima aos

grandes centros urbanos industriais. Esse estudo sera apresentado na se¢do 3.8.

2.2.1 Qualidade e caracteristicas da matéria-prima

O coco verde ¢ o fruto do coqueiro (Cocos nucifera L.), é constituido por epicarpo,

mesocarpo, endocarpo e endosperma, conforme apresentado na Figura 3. No mesocarpo estdo
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presentes as fibras curtas, fonte de obten¢do de celulose, e o p6, empregado como substrato

agricola (CARRIJO, LIZ, MAKISHIMA, 2002).

Figura 3 - Composic¢do do coco verde.
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Exocarpo ou epicarpo
>
h{ Mesocarpo ‘
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Fonte: Adaptado de Santana, Silva, Mulder, 2020.

A casca de coco representa cerca de 80% do peso do fruto (NUNES et al, 2017). Sua
composicdo ¢ majoritaria de fibras, sendo 70% do total. Segundo estudos realizados por
Pereira (2012), a casca de coco possui 47% de celulose, 28% de hemicelulose e 16,2% de
lignina. A quantidade de residuo produzido por unidade de casca de coco verde ¢ de
aproximadamente 1,5 kg. Deste modo, cada coco possui 0,705 kg de celulose a disposigao. Ja
o teor de holocelulose (celulose + hemicelulose) disponivel totaliza 75%, o que ¢ de interesse
para a industria de papel e celulose, visto que a polpa marrom obtida contém ambos os
componentes (SILVEIRA, 2008).

Além disso, outro aspecto importante da casca de coco verde ¢ o teor de extrativos
totais. Segundo estudos realizados por Gongalez e Cardoso (2016), esse valor pode ser
calculado com uma relacdo entre holocelulose, lignina e teor de extrativos. Deste modo, para
os valores de holocelulose e lignina obtidos para a casca de coco verde, o valor de extrativos
correspondente € igual a 8,8%.

De modo geral, as fibras da casca do coco sdo curtas e apresentam dimensdes
ligeiramente inferiores das fibras de madeiras de eucalipto e de outros materiais nao
madeireiros utilizadas na industria de celulose e papel (FERREIRA, 2017). Sendo, portanto,
adequada para a utilizagdo na producdo de celulose. Ainda, a EMBRAPA informa que a
relacdo entre carbono e nitrogénio (C/N) ¢ elevada, sendo o motivo do alto periodo de
decomposicdo deste material. Para a casca de coco verde, a relagdo C/N ¢ de 94,3. Isso
acarreta em tempo de decomposi¢do que inicia em 8 anos e pode durar até 12 anos.

E de suma importancia também citar que, conforme destacado por Rosa et al. (2002),
a dissemina¢do de doengas como a dengue pode ocorrer tanto quando o coco ¢ descartado

fechado com apenas uma perfuragdo (destinada a retirada da agua), quanto quando ¢
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descartado aberto em duas bandas, apds a remogdo da polpa. Em ambos os casos, hd o
potencial acumulo de 4gua da chuva, transformando-se em potenciais criadouros de
mosquitos, como o Aedes aegypti. Portanto, hd uma urgéncia em conduzir pesquisas e

estudos para prevenir o acumulo desses residuos, enquanto se busca agregar valor a eles.

2.3 ANALISE DE MERCADO

A industria mundial de celulose caracteriza-se por ser altamente globalizada e por ter
importante barreira a entrada, dado que o valor do investimento ¢ alto, a maturacao dos
investimentos ¢ de longo prazo e a competitividade florestal e o acesso a terras sdo
assimétricos. O componente tecnoldgico, por sua vez, ndo ¢ restrito, a ndo ser pelo alto
volume de recursos financeiros necessarios a aquisicao das maquinas e equipamentos de uma
fabrica, inexistindo impedimento a utiliza¢ao de tecnologias de ponta por um novo entrante
(BRASIL, 2010).

A celulose ¢ empregada em diversos ambitos industriais, como no segmento de papel,
papelao e bioplasticos (BRASIL, 2010). Segundo a Food and Agriculture Organization
(FAO), no panorama mundial de mercado, a producao anual de papelao e papel aumentou em
6% desde 2010 (FAO, 2021). Isso ¢ explicado pelo aumento do padrio de vida, com
consequente crescente na demanda por papel de uso doméstico e sanitdrio, um aumento de
27% desde 2010 (IEA, 2017). Além disso, o transporte de bens de consumo elevou a
demanda por embalagens, resultando em um aumento de 23% nas necessidades de material
de empacotamento. A demanda por papéis de imprimir e escrever apresentou uma redugao de

16%, tendéncia observada na era digital (IEA, 2017).

2.3.1 Descri¢ao do mercado de polpa de celulose

Estatisticas da Industria Brasileira de Arvores (IBA) demonstraram que, no ano de
2022, o Brasil produziu 25 milhdes de toneladas de celulose, ocupando o 2° lugar no ranking
mundial dos paises produtores de celulose. Em contrapartida, a industria brasileira de
celulose ¢ lider de exportagdo desse material, atingindo um valor de 19,1 milhdes de
toneladas exportadas (IBA, 2023).

Segundo o panorama de mercado da celulose, publicado pelo Banco Nacional de

Desenvolvimento Econdmico e Social (BNDES) em 2008, a celulose de sulfato ou celulose
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kraft, obtida por processo quimico alcalino e de bom rendimento, representava cerca de 70%
da fabricagdo mundial de pastas em volume (BRASIL, 2010). A Figura 4 apresenta a

produgdo de celulose por produto.

Figura 4 - Produgao de celulose por produto: 2010 - 2019.
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Fonte: IBA, 2021.

Deste modo, verifica-se a existéncia de mercado para a celulose produzida de fibra
ndo-madeira e define-se o mercado de celulose como emergente, com o objetivo de suprir as
demandas relativas a embalagens e papéis formados com celulose de fibra curta ndo

branqueada, como sera abordado nas se¢des 2.3.1.1 ¢ 2.3.1.1.1.

2.3.1.1 Aplicagdes da polpa de celulose nao branqueada de fibra curta

Segundo Liu et al. (2019) e Pego et al. (2019), a polpa de celulose de fibra curta ¢
ideal para aplicagcdes em papéis de impressdo, especiais, de embrulho, para escrever e
sanitarios, devido a sua maciez e absor¢ao. A empresa brasileira Klabin produz celulose fluff,
a partir de um mix de fibras curta e longa, destinada a producdo de absorventes, fraldas,
protetor didrio e lenco umedecido (KLABIN, 2024). Segundo Lingqvist e Berg (2019), a
demanda por polpa de celulose € positiva, visto que o setor de embalagens esta crescendo no
contexto mundial, juntamente com lencos de papel e celulose destinada a produtos de
higiene.

A produgdo de papel possui notoriedade no cendrio brasileiro. No ano de 2021, o
Brasil ocupou o 8° lugar entre os maiores produtores de papel do mundo (FAO, 2021).

Segundo relatérios da IBA (2021), 80% da producio é destinada ao mercado interno
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brasileiro. Entretanto, no ano de 2020, a produ¢do de papel no Brasil caiu em 2,8%,
totalizando 10,2 milhdes de toneladas. Essa queda nao foi linear, afetando diferentemente os
tipos de papéis, vide Figura 5, onde visualiza-se o aumento na producdo de papel de
embalagem para fins sanitarios e papel cartdo, bem como a diminui¢ao de papéis de imprensa

e de imprimir e escrever.

Figura 5 - Variag@o da produgéo por tipo de papel no Brasil: 2019 - 2020.
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Outros

2.3.2 Avaliacao dos competidores

No ano de 2020, o Brasil foi o segundo maior produtor de celulose no cenério
mundial, produzindo 11,3% da totalidade (IBA, 2021; FAO, 2021). Diversas empresas atuam
na producdo de celulose marrom Kraft, obtida a partir de madeira de reflorestamento, visto
que o pais se tornou um expoente deste mercado, contando com incentivos fiscais
governamentais e de iniciativa privada (VIDAL, 2013). Dentre elas, destacam-se as empresas
Bracell, Klabin, Suzano, CMPC, Eldorado, Arauco, LD Celulose, entre outras (KERR, 2013).

No cenario mundial, ndo ha uma empresa lider de mercado responsavel por grande
parcela das vendas de celulose de fibra curta, de modo que as produtoras possuem fatias
estreitas de mercado (KERR, 2013). Ainda assim, empresas brasileiras possuem nimeros
expressivos de producdo, com tendéncia de crescimento na parcela global (SILVA, BUENO,

NEVES, 2014).

2.3.3 Fornecedores de matéria-prima

Os maiores fornecedores da casca de coco verde sdo as empresas que utilizam o coco

verde para a producdo de dgua de coco, leite de coco, 6leo de coco, coco ralado, e outros
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produtos derivados desse insumo e que possuem a casca do coco verde como residuo. Dessa
forma, as empresas que se destacam na producdo de produtos derivados do coco verde no
Brasil s3o as empresas previamente citadas do item 2.2, sendo elas a Ducoco, a Fibraztech,
Aquacoco, Natucoco e Adel Coco, e, embora ja possuam destino para o residuo, a proposta
deste projeto agrega valor em relagdo a destinagdo da casca de coco verde para producao de
celulose ndo branqueada de fibra curta.

Desse modo, a fabrica da empresa Fibraztech localizada no complexo industrial
Frysk, no municipio do Conde, Litoral Norte da Bahia, torna-se um interessante fornecedor
de matéria-prima, uma vez que em 2018 a fabrica processou cerca de 90 milhdes de cocos
(DE MINAS, 2018).

Além disso, também ha possibilidade de fornecimento de matéria-prima a partir de
parcerias com empresas de recolhimento de residuos municipais, aterros sanitdrios e
estabelecimentos que comercializam o coco verde in natura. Nesse sentido, trabalhos sao
encontrados na literatura exemplificando esse tipo de parceria para o beneficiamento da casca
do coco verde. Em Vitoria, Espirito Santo, Silva e Nascimento (2015) analisaram o
beneficiamento da casca de coco verde por uma empresa incubada localizada dentro do aterro
sanitario da cidade e estimaram um valor de 70 toneladas por més de casca de coco
recolhidas pela prefeitura de Vitoria, a qual destina parte desse volume a empresa incubada.
Silva (2019) estudou o aproveitamento da casca do coco verde para producdo de
biocombustiveis sustentaveis e verificou que na regido de Jodo Pessoa, Paraiba, a Autarquia
Especial Municipal de Limpeza Urbana (EMLUR), 6rgao responsavel pelo servigo de coleta
e limpeza do municipio, recolheu 957.773 unidades de casca de coco verde em 2007.

César, Silveira e Cunha (2009) avaliaram a viabilidade de instalagdo de uma unidade
de producao de briquetes em Salvador, Bahia. Os autores analisaram que na orla do trecho de
Porto da Barra a Ondina a quantidade didria de cascas de coco verde geradas na alta estacao
(meses de outubro a mar¢o) foi em média 2.798 unidades e na baixa estagao (meses de abril a
setembro) foi de 1.375 unidades. O recolhimento dessas cascas se da através da Empresa de
Limpeza Urbana do Salvador, Limpurb, ¢ o custo desse servigo ¢ de um valor médio mensal
de R$15.581,40 para a coleta das cascas de coco verde geradas na alta estagdo. Na baixa
estagdo, este custo sofre redugdo, alcangando o valor de R$7.655,40 (LIMPURB, 2007).

Em relagdo ao fornecimento por parcerias com empresas de recolhimento de residuos
urbanos na regido litoranea da Bahia, estipula-se um preco de aquisi¢do de matéria-prima a

partir do custo do servi¢o de coleta dos residuos pela Limpurb. Assim, considerando-se uma
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média de 63.000 cocos recolhidos por més na regido de estudo previamente citada, o custo de
aquisi¢do da matéria-prima ¢ de R$0,18/casca de coco, totalizando um valor médio mensal de
R$11.618,40.

Assim, considerando a recorrente destinacao da casca do coco verde pelas industrias
para geracao de energia, estima-se o preco de aquisi¢do deste residuo a partir do seu impacto
na tarifa de energia elétrica. Segundo a Agéncia Nacional de Energia Elétrica (Aneel), em
2021 a tarifa de energia elétrica para a induastria no estado da Bahia ficou em média
R$669,00/MWh. Além disso, segundo Aguirre ¢ Filho (2017), cada casca de coco ¢ capaz de
gerar 0,305 kWh. Assim, realizando as conversdes necessarias, estima-se que cada casca de
coco verde pode reduzir em R$0,204/MWh o valor da tarifa de energia elétrica em uma
industria. Deste modo, estipulando-se uma porcentagem de 10% acima deste valor de
economia pela geracdo de energia elétrica através da queima da casca de coco verde,
estima-se que o pre¢co da matéria-prima sera de R$0,22/casca de coco verde, sendo mais

atrativo sua venda.

2.3.4 Exigéncias legais para comercializacio

Para que a celulose de mercado possa ser comercializada ¢ necessario que o produto
atenda as exigéncias da Associacdo Brasileira Técnica de Celulose e Papel, 6rgao responsavel
pela Secretaria do CB 29 — Comité Brasileiro de Celulose e Papel - da ABNT desde 1995.
Assim, a norma 29.002.009 especifica condi¢des necessarias para a comercializacao de
papéis para embalagens e a norma 29.003.001 para os ensaios gerais de pastas celuldsicas.

Além disso, se a UBHKP for destinada a produgdo de embalagens que tenham
contato direto com alimentos, ¢ necessario que o produto atenda as exigéncias conduzidas
pela Portaria n. 177, de 04 de marco de 1999, publicada pela Agéncia Nacional de Vigilancia
Sanitaria (ANVISA).

2.4 MODELO DE NEGOCIO

Para a elaboracdo do modelo de negdcio da industria de producdo de UBHKEP,

empregou-se o Business Model Canvas, presente na Figura 6. Nele, estdo representados os

segmentos-chave para o empreendimento: segmento de clientes, canais, relacionamento com
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clientes, atividades-chave, recursos-chave, parcerias-chave, fonte de receitas e estrutura de

custos (TEIXEIRA, LOPES, 2014).

@ Parcerias-Chave

Parcerias governamentais;

Empresa de coleta de
residuos de coco verde;

Empresa que produzem
derivados de coco verde;

Logistica de vendas.

Recursos-Chave

Figura 6 - Canvas modelo de negdcio.

BUSINESS MODEL CANVAS
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processo kraft;
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Reaproveitamento de
residuos agroindustriais;
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branqueada de fibra curta
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Investimento estrangeiro.

Fonte: Autores, 2023.

A industria tem como proposta de valor oferecer celulose ndo branqueada de fibra
curta, proveniente de residuos de biomassa agroindustrial, para o mercado, proporcionando
aplicacdo em embalagens resistentes e absorventes, visando redu¢do do acimulo de residuos
do coco verde nas regides litordneas. A produ¢do atendera essencialmente o segmento de
empresas com foco em producdo de embalagens resistentes com interesse no
desenvolvimento socioeconémico da regido.

O processo de comercializacdo da UBHKP se dara por meio de pedidos de grandes
volumes através do site, o qual também serd o principal meio de relacdo com o segmento de
clientes. Além disso, a venda serd trabalhada de forma direta para empresas parceiras, que
sera fomentada através das redes sociais da empresa, de parcerias e eventos onde envolvam
negbcios voltados a abordagem do ESG, sigla do inglés para Environmental, Social and
Governance, termo que representa um conjunto de padrdes e boas praticas que visam definir
se uma empresa ¢ socialmente consciente, sustentavel e corretamente gerenciada (COSTA,

FEREZIN, 2021.). Também sera firmada a conexdo com o cliente por meio de contratos com
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producdo reservada por longos periodos e programas do governo voltados para cadeias de
producdo mais sustentaveis.

Destacam-se atividades-chave centradas em praticas sustentaveis e inovagao continua,
principalmente através de novas parcerias e eventos que tragam visibilidade para a proposta
de valor. Primeiramente, enfatiza-se o reaproveitamento de residuos agroindustriais,
minimizando o impacto ambiental ao transformar residuos em recursos valiosos. Ademais, o
investimento no potencial de inovagao do processo € crucial, permitindo melhorias constantes
na eficiéncia da producao, qualidade do produto e busca por alternativas mais sustentaveis,
onde se fazem necessarias normas, testes e certificacdes como a ISO 9001, para assegurar
maior qualidade na entrega de produtos ou servigos.

Os recursos considerados primordiais para alcancar os objetivos do modelo de
negdcios proposto sdo, primeiramente, a estruturacdo da planta industrial e principalmente,
do maquindrio. Somada a isso, a industria deve assegurar uma boa gestao de servigo e de
insumos.

As parcerias sdo destinadas a obtencdo de recursos a partir de incentivos
governamentais e a obtencao de matéria-prima, a partir de parcerias realizadas com empresas
de coleta dos residuos e com empresas produtoras de derivados de coco, bem como uma
logistica de vendas externa adequada ao mercado.

A fonte de receita sera obtida através da comercializagdo da UBHKP, bem como de
acoes da empresa, visando o seu crescimento, além de financiamentos e investimentos
estrangeiros. Enquanto que os custos estardo centralizados em aquisicdo de equipamentos,
matéria-prima e reagentes, instalagdo da planta industrial, contratacdo de profissionais
qualificados, controle de qualidade, investimento em pesquisa e desenvolvimento, tratamento

de efluentes e descarte de residuos.

2.5 CALCULO DA VIABILIDADE ECONOMICA PRELIMINAR

Para o célculo simplificado da viabilidade economica, definiu-se uma base de
consumo diario de coco, empregando-se o valor de aquisi¢ao por unidade de matéria-prima
relativos ao recolhimento em aterro (R$0,18) e em parcerias com as empresas (R$0,22), bem
como o prego de venda da tonelada da polpa de celulose marrom (R$5.000,00). Além disso,
para os calculos de custo, empregou-se os valores relativos aos principais reagentes utilizados

na etapa de polpagao do processo, o sulfeto de so6dio (Na,S) e hidroxido de sodio (NaOH),
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com o valor de compra do quilo de R$2,21 ¢ R$17,80 respectivamente. Ao valor obtido para
o custo total, adicionou-se uma porcentagem de 20%, relativa aos impostos.

Para a produ¢do, assumiu-se como base de calculo o consumo didrio de 16.006,26
kg/dia de casca de coco verde, produzindo 5.054,2816 kg/dia de celulose ndo branqueada de
fibra curta. Considerando a operagao da industria de 24 horas diarias, durante 30 dias ao més,
com uma parada programada de 10 dias ao ano, ¢ estimada uma produ¢do anual de
1.794.269,98 kg/ano (1.794,27 ton/ano) de UBHKP. Utilizou-se um rendimento para o
processo de 60% (FOELKEL, 2009). Os dados obtidos para o célculo estdo dispostos na
Tabela 2.

Tabela 2 - Célculo da viabilidade econdmica preliminar.

Produto/insumo Quantidade (kg/ano) Preco (R$/kg) Valor Anual Total (R$)

Polpa de celulose

Kraft 1.794.269,98 5,00 8.971.349,92

Coco (aterro) 1.134.000,00 0,18 -204.120,00
Coco (empresas) 4.468.191,78 0,22 - 983.002,19
NaOH 266.104,11 17,80 -4.736.653,15
Na,S 154.060,27 2,21 -340.473,21
Total - - - 6.264.248,55
Impostos - - - 1.252.849,71
Lucro bruto - - 1.454.251,66

Fonte: Autores, 2023.

Desse modo, constata-se que, considerando apenas os custos relativos a matéria-prima
e aos dois principais reagentes utilizados no processo de polpagdo de acordo com as
propor¢des encontradas na literatura, o processo ¢ economicamente viavel. Deve-se, assim,
seguir o estabelecimento dos processos de recuperacdo de reagentes dentro do processo
produtivo, cuja pesquisa e discussdo pertencem as secdes seguintes deste documento, para
que se mantenham os custos com compra de reagentes minimizados durante a operagdo do

empreendimento.
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3 DEFINICOES DO PROCESSO

3.1 ANALISE DE TECNOLOGIAS

Para tornar o processo viavel tecnicamente, € necessario a analise das possiveis rotas
de producao de polpa de celulose, considerando aspectos referentes ao tipo de matéria-prima,
rendimento do processo, equipamentos e reagentes utilizados, condi¢cdes de operacido e

recuperagao dos reagentes.

3.1.1 Rotas para producio de polpa de celulose

Nesse topico, serdo abordadas as principais rotas tecnologicas para a producao de
polpa de celulose comumente utilizadas na industria, conhecidas como mecanicas e quimica.
Tais rotas se diferem principalmente na etapa de cozimento da matéria-prima, chamada de
polpacdo, onde ha diferenga no uso de reagentes utilizados, resultando em licores residuais
diferentes e também diferentes processos recuperativos destes. Além disso, a etapa de
branqueamento do processo pode ser ou nao utilizada, dependendo das caracteristicas

desejadas para a polpa final (KLOCK, ANDRADE, HERNANDEZ, 2013).

3.1.1.1 Rota mecanica

Sdo empregados exclusivamente recursos de energia mecanica, sem a utilizagdo de
quaisquer reagentes quimicos. Esses métodos possibilitam a produ¢ao de materiais com baixo
grau de cristalinidade e uma area superficial consideravel. Apesar da eficiéncia notavel, esse
tipo de processamento demanda um alto consumo de energia, acarretando em implicagdes
significativas nos custos operacionais (CASTRO, 2009).

O processo tem inicio com a recep¢do da matéria-prima, a qual ¢ descascada e cortada
em pedacos com comprimentos adequados para o equipamento, geralmente entre 60 a 100
cm, antes de ser encaminhada para o processo de desfibramento ou armazenamento.

No desfibrador de pedra ou rebolo, a matéria-prima ¢ desfibrada através da passagem
dos pedagos transversalmente sobre a superficie da pedra (ou rebolo rotativo), que ¢
umedecida com agua quente por meio de chuveiros. A pasta resultante ¢ direcionada para

uma cuba, onde pode ser retida ou ndo. Apds o desfibramento, a pasta ¢ encaminhada
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primeiro para uma peneira grossa e, em seguida, para uma peneira fina. Os residuos dessas
peneiras, compostos por palitos e feixes de fibras, sdo tratados em desfibradores de disco e
reintegrados & massa da pasta purificada. Esta pasta passa por depuradores centrifugos para
remover sujeiras e residuos, antes de ser enviada para diferentes etapas do processo
(KLOCK, ANDRADE, HERNANDEZ, 2013).

As desvantagens desse processo incluem a dificuldade em dimensionamento da pasta;
quando exposta a luz ou armazenamentos prolongados mesmo alvejada, torna-se amarelada e
quebradica, perdendo suas qualidades de absor¢do; baixa alvura e baixa resisténcia mecéanica

(KLOCK, ANDRADE, HERNANDEZ, 2013).

3.1.1.2 Rota Quimica

A rota quimica pode ser dividida em processos alcalinos ou acidos. No processo
alcalino, os mais utilizados na industria sdo o sulfato ou Kraft e o processo soda. Ja para os

processos acidos, o mais utilizado € o processo sulfito ou bissulfito (FOELKEL, 2009).

3.1.1.2.1 Processo Kraft

O processo sulfato ou Kraft ¢ o mais utilizado na industria em decorréncia de diversas
vantagens, tais como a adaptagdo a diferentes tipos de matéria-prima, producao de polpas de
celulose com excelentes qualidades de resisténcia e um eficiente sistema de recuperagao de
reagentes quimicos e energia (GOMIDE, OLIVEIRA, COLODETE, 1980). Além disso, em
ambito nacional, 95% da producdo de celulose ocorre por uma polpagdo quimica, sendo que
98% ocorrem pela polpacao Kraft (GOMIDE, 2011).

O processo divide-se em beneficiamento da matéria-prima, polpagdo e recuperacao
dos licores de cozimento. A etapa de beneficiamento tem como objetivo a transformagdo da
matéria-prima em cavacos para posterior cozimento em digestor. Assim, esta etapa envolve
processos como lavagem e moagem da matéria lignocelulodsica, além da classificagdo para
padronizar o tamanho dos cavacos. (CASTRO, 2009).

Na fase de polpagdo, os cavacos sdo introduzidos em um recipiente de alta pressao
denominado digestor, juntamente com o licor de cozimento, podendo ocorrer em batelada ou
de forma continua. No sistema em batelada, o digestor é gradualmente aquecido até atingir

cerca de 170°C, mantendo essa temperatura por um periodo determinado. J4 no sistema
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continuo, os cavacos e o licor de cozimento passam por se¢oes de aquecimento ao longo do
digestor até alcancar a zona de cozimento, onde a temperatura ¢ mantida constante em
aproximadamente 170°C (CASTRO, 2009; FOELKEL, 2009).

O licor de cozimento consiste em uma mistura de hidroxido de so6dio (NaOH) e
sulfeto de sodio (Na,S), atuando como agentes de deslignificagdo. Adicionalmente, o licor
contém sais de sddio que sdo formados durante o processo de cozimento ou durante a
recuperagdo do licor. Os principais compostos sdo carbonato (Na,CO;), sulfato (Na,SO,),
sulfito (Na,SO;) e tiossulfato (Na,S,COs;). O tempo de cozimento ¢ influenciado por varidveis
como o tipo de matéria-prima, a relagao licor:madeira, a temperatura de cozimento ¢ o tipo de
digestor (KLOCK, ANDRADE, HERNANDEZ, 2013; FOELKEL, 2009).

Apbs o cozimento, o conteudo ¢ descarregado sob pressdo em tanques, onde os
cavacos amolecidos sdo desintegrados em fibras. O licor negro fraco quente € retirado para
um tanque de baixa pressdao e polpa ¢ entdo separada do licor residual por meio de um
processo conhecido como lavagem da polpa marrom, utilizando-se uma série de tambores
lavadores a vidcuo em um sistema contracorrente, para garantir uma retirada minima de
diluicao do licor. Alguns digestores continuos incorporam uma etapa de lavagem por difusao
juntamente com a extragdo do licor gasto e o resfriamento da polpa (KLOCK, ANDRADE,
HERNANDEZ, 2013). Posteriormente, a polpa ¢ lavada, peneirada e purificada.

A recuperagdo dos reagentes dentro do processo Kraft é crucial para o bom
funcionamento da industria de celulose, sendo responsavel pela diminui¢dao de custos com os
reagentes do licor de cozimento, visto que estes sdo reintegrados ao processo. Além disso, o
ciclo de recuperacdo diminui o carater poluente da instalacdo industrial, diminuindo odores
gerados por compostos de enxofre. (ALVES et al., 2015). Sendo o licor negro um subproduto
proveniente da utilizagdo de aditivos quimicos, o Instituto Brasileiro de Pellets, Biomassa ¢
Briquete (IBP) relata a preocupac¢dao ambiental devido aos seus potenciais impactos nas
estacdes de tratamento de efluentes e no ecossistema aquatico em caso de derramamentos,
além da sua emissdo durante a combustao como TRS (Teor de Enxofre Reduzido).

A recuperagdo se inicia ap6s a conclusido do cozimento da celulose, que apds passar
pelo processo de lavagem gera uma solugdo aquosa, conhecido por licor negro fraco, com o
teor de solidos entre 10 e 15%, rico em lignina e reagentes quimicos utilizados na polpagao.
(FONTOURA DE MENESES, 2005). Logo em seguida, este licor é encaminhado ao
processo de recuperagdo dos produtos quimicos, que € iniciado na evapora¢do, na qual esta

solucdao aquosa, ainda ndo concentrada, ¢ enviada a um sistema de evaporadores de multiplo
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efeito para elevacdo do seu teor de sélidos, gerando o licor negro forte com teor de sélidos de
aproximadamente 80%, tornando viavel a sua queima em caldeiras de recuperagdo.
(FIGUEIREDO, 2009).

Na queima do licor na caldeira se realiza a redu¢do do sulfato de sodio (Na,SO,) em
sulfeto de sodio (Na,S), de modo a ser recuperado um dos agentes ativos presentes no licor
branco no processo de polpagio (FIGUEIREDO, 2009). Ainda nesta fungio, ao passo que ha
a queima da parcela orgdnica ocorre a geracdo de energia térmica (FONTOURA DE
MENESES, 2005).

A etapa de caustificagdo ¢ responsavel por realizar a recuperacdo quimica dos
componentes do licor branco (NaOH e Na,S), que retorna para a etapa de cozimento, e da
lama de cal (CaCO; e H,0), que ¢ destinada ao forno de cal, recuperando o 6xido de calcio
(CaO) e reinserindo-a no ciclo de recuperagdo. A taxa de recuperacao desta etapa ¢ de 85 -
90% (REIS, MACEDO, SILVA, 2012).

O processo de recuperacdo comeca com a dilui¢do do smelt, a parcela inorganica que
permanece no processo apds a queima na caldeira de recuperagdo, transformando-o em licor
verde. Este licor verde ¢ inserido em reatores de apagamento (s/akers), juntamente ao 6xido
de calcio (CaO). Nesse momento, a cal ¢ hidratada com a agua proveniente da lavagem da
lama de cal, formando o hidroxido de célcio (Ca(OH),) e liberando energia. Essa parcela ¢
encaminhada aos caustificadores, onde o hidroxido de calcio reage com o carbonato de sddio
(Na,CO;) e forma carbonato de calcio (CaCO;) e hidroxido de s6dio (NaOH). Essa mistura
segue para uma sequéncia de lavagens e filtragdes, recuperando o licor branco. A outra
corrente, onde se encontra a lama de cal (CaCO;), ¢ encaminhada para o forno de cal, onde a
cal ¢ calcinada e reinserida no processo (ALVES et al., 2015). Portanto, o processo Kraft ¢
considerado um ciclo fechado, uma vez que os reagentes sdo recuperados e reintegrados no

processo. A Figura 7 resume o processo Kraft de fabricacao de celulose.
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Figura 7 - Processo Kraft simplificado.
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Fonte: Adaptado de Brasil, 2010.

3.1.1.2.2 Processo soda

O processo soda se diferencia do processo Kraft por empregar apenas hidroxido de
sodio (NaOH) na solucdo do licor de cozimento da madeira. Entretanto, ha variagdes desse
processo que configuram diferentes tipos de licores de cozimento. No uso de soda a frio, o
processo consiste basicamente da impregnacdo dos cavacos com solucdo de hidroxido de
sodio seguida da separacdo mecanica das fibras, podendo ser de maneira continua ou
descontinua. No processo soda-enxofre, adiciona-se uma pequena quantidade de enxofre
elementar a solucdo de NaOH, resultando em polpas de boa resisténcia, porém com
dificuldades na recuperagao do licor. O processo soda-oxigénio ¢ outra alternativa em que os
cavacos sdo impregnados com a soda sob pressdo com oxigénio, porém ¢ pouco difundido
pelo alto custo do oxigénio (KLOCK, ANDRADE, HERNANDEZ, 2013).

A variacdo do processo soda mais vantajosa do ponto de vista técnico € a
soda-antraquinona. O processo opera em meio aquoso alcalino com temperatura de 174 °C
por cerca de 45 minutos. Estudos indicam que a adicdo de antraquinona (AQ) durante o
cozimento, até em processos operados a baixa temperatura, aumenta os resultados do

processo a partir da aceleragdo da taxa de deslignificagdo (MOSSELLO et al., 2010; HART,

——— Celulose / Pulp
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2014), melhoria no rendimento e resisténcia da polpa obtida. Entretanto, o tempo de
cozimento elevado, o baixo rendimento de polpa, a alta temperatura requerida, a producao de
papéis menos resistentes e polpas com maior dificuldade de branqueamento em comparagio a
polpacdao Kraft configuram desvantagens desse processo (FRANCIS et al., 2007). Além
disso, a adi¢do de antraquinona agrava a necessidade de maiores quantidades gastas de
NaOH, aumentando seus custos com reagentes (FRANCIS, 2007; FRANCIS et al., 2007),
além de que seu uso deve estar completamente de acordo com resolugcdes da ANVISA,

assegurando o seu uso regulamentado (ANVISA, 2016).

3.1.1.2.3 Processo sulfito ou bissulfito

Neste processo, os cavacos de madeira passam por um cozimento em condi¢des
acidas utilizando uma mistura de 4cido sulfuroso e bisulfito, resultando na produgdo de uma
polpa de celulose com menor resisténcia fisica, porém com propriedades de agregacdo em
folhas superiores. O rendimento basico deste método gira em torno de 45% (FOELKEL,
2009). Ressalta-se a desvantagem ambiental em relagdo ao processo Kraft devido as
dificuldades em recuperar o licor de cozimento no processo sulfito (KARLSSON, 2006).

O ciclo da polpacdo sulfito pode ser dividido em trés etapas distintas: a fase de
penetracdo, a fase de polpagdo e a fase de recuperagdo. Durante a fase de penetracdo, a
temperatura dentro do reator ¢ gradualmente elevada ao longo de aproximadamente 4 horas
até atingir 130°C. O periodo de tempo € necessario para que os reagentes quimicos possam
penetrar completamente nos cavacos da matéria-prima, sendo que a reagdo quimica mais
lenta determina a taxa de reacdo (FENGEL, WEGENER, 1989).

Na fase de polpagdo subsequente, a temperatura ¢ aumentada para seu maximo, entre
135°C e 145°C, para iniciar o processo de polpacdo. A pressao aumenta até atingir cerca de
800 kPa e ¢ mantida constante, podendo variar sua duracdo entre 43 a 103 minutos
dependendo da quantidade de lignina que se deseja remover da matéria-prima. Finalmente,
durante a fase de recuperagdo, a pressio ¢ reduzida para 100 kPa ao longo de
aproximadamente 90 minutos para permitir a recuperacdo dos reagentes quimicos. Ao

término desta etapa, a polpa ¢ lavada e filtrada (CHUNILALL, 2009).
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3.2 DEFINICAO DO PROCESSO

Apo6s a analise das possiveis rotas para a produgao de polpa de celulose, proposta na
secdo 3.1, analisaram-se as peculiaridades de utilizagao de cada etapa, tendo como foco o uso
de cascas de coco verde como matéria-prima e visando um processo com maior rendimento,
menor geracdo de residuos e com boa capacidade de regeneracdo de reagentes. Além disso,
considerou-se a andlise econdmica prévia realizada para o processo acido sulfito contida no
Apéndice A, onde verifica-se a inviabilidade econdmica do processo, apesar de produzir uma
polpa mais pura e com maior rendimento.

Nesse sentido, esse projeto sera desenvolvido visando a obtengdo de celulose ndo
branqueada de fibra curta (UBHKP), empregando-se o processo Kraft. O processo inicia-se
com a diminui¢do do tamanho das particulas da casca de coco verde para aumentar a area
superficial da matéria-prima e promover uma melhor deslignificacdo nas etapas posteriores.
Em sequéncia, os cavacos ¢ o licor de cozimento, composto por hidroxido de sédio (NaOH) e
sulfato de soédio (Na,S), serdo encaminhados para o digestor, que conta com zona de
impregnacao interna. Nele, ocorrerd o cozimento e deslignificagcdo da casca de coco.

Ap0s a etapa de cozimento, a polpa passa por etapas de depuragdo e lavagens antes de
ser direcionada a maquina de papel, onde passara pela secagem, bobinagem e posterior corte.
A polpa nio passard por etapas de branqueamento em decorréncia da necessidade de
utilizacao de grandes quantidades de quimicos a base de cloro nesta etapa, gerando residuos
organoclorados extremamente poluentes, contrariando o propdsito deste projeto de agregar
valor a um residuo agroindustrial e ser o mais limpo possivel. Deste modo, o licor de
cozimento serd recuperado e reutilizado no processo por meio de etapas de evaporacao,

caustificagdo e clarificacdo, promovendo um processo em ciclo fechado.

3.3 NECESSIDADES DE LABORATORIO

Quanto a UBHKP, algumas especificagdes sdo de relevancia para o setor de papel e

celulose, conforme explicitado na Tabela 3.
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Tabela 3 - Pardmetros importantes para a UBHKP.

Parametro Referéncia
Alvura TAPPI T452 om-99
Numero Kappa TAPPI T-236 cm-85
Teor de élcali residual TAPPI T625 cm-85
Teor de extrativos totais TAPPI 204 cm-97
Teor de matéria organica no licor negro TAPPI T625 cm-85
Teor de s6lidos no licor negro TAPPI T650
Teor de rejeitos Propriedade LCP
Viscosidade TAPPI T230 om-94

Fonte: Adaptado de Bassa, 2002; Vidrano, 2019; Colodette, Gomide, Alves, 2009.

Deste modo, o laboratdério da industria de produgdo da UBHKP serd munido com
todos os equipamentos necessarios para realizar tais afericdes, conforme a Tabela 3, além de
itens essenciais de laboratorio, como béqueres, pipetas, erlenmeyers, bureta, proveta, balanca

analitica e manta com agitacdo magnética.

3.4 ANALISES DE EXIGENCIAS LEGAIS

Para tornar o empreendimento legalmente operante ¢ necessario o cumprimento das
exigéncias legais junto a 6rgdos do Governo e do Estado, que envolvem procedimentos e
regulamentacdes a serem seguidas. Inicialmente, deve-se realizar o registro na Junta
Comercial, no qual € necessario registrar a empresa na Junta Comercial do Estado da Bahia
(JUCEB). A JUCEB, com vinculagdo técnica ao Departamento Nacional de Registro do
Comércio (DNRC), efetivara os servigos consoante o disposto na Lei Federal n° 8.934, de 18
de novembro de 1994, regulamentada pelo Decreto n° 1.800, de 30 de janeiro de 1996. Sera
definido o nome empresarial obedecendo ao principio da veracidade e da novidade,
incorporando os elementos especificos ou complementares exigidos ou nao proibidos em lei

(art. 62 do Dec. n° 1.800/1996).
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Em seguida, deve-se solicitar o Cadastro Nacional da Pessoa Juridica (CNPJ) na
Receita Federal e a Inscrigdo Estadual junto a Secretaria da Fazenda do Estado da Bahia
(SEFAZ). Além disso, necessita-se da Licenca Prévia para funcionar, sendo o Alvara de
Funcionamento e Localizagdo solicitado junto a Prefeitura.

Para tornar o empreendimento regularmente ativo, ainda ¢ necessario dar entrada no
processo de Licenciamento Ambiental no 6rgdo competente, neste caso, no Instituto de Meio
Ambiente e de Recursos Hidricos (INEMA). O processo de licenciamento carece das
seguintes requisi¢des: 1) Licenca Prévia (localizagdo do empreendimento), ii) Licenca de
Instalacdo (construcdo) e iii) Licenca de Operagdo, de acordo com Resolugdo CEPRAM n°
4.180/2011 que dispde sobre o processo de licenciamento no estado da Bahia.

Finalmente, apds formalizacdo do empreendimento, deve-se realizar o cadastro no
Corpo de Bombeiros, para garantir a seguranca das instalagdes, além de solicitar a vistoria
das dependéncias do negocio apos a avaliagdo do grau de risco, podendo necessitar do Auto
de Vistoria do Corpo de Bombeiros (AVCB).

Além disso, ¢ imprescindivel realizar o cadastro da empresa no Instituto Nacional do
Seguro Social (INSS) para o recolhimento das contribui¢des previdenciarias e no Fundo de
Garantia do Tempo de Servico (FGTS) para cumprir as obrigacdes trabalhistas seguindo a
CLT (Consolidagao das Leis do Trabalho) e outras regulamentacdes especificas.

Segundo a Agéncia Nacional de Aguas e Saneamento Basico (ANA), a industria de
celulose e papel, juntamente com as industrias de alimentos, bebidas, entre outras, sdao
responsaveis por cerca de 85% da retirada de 4gua dos recursos hidricos no Brasil (BRASIL,
2017). Deste modo, a geragdo de efluentes liquidos ¢ expressiva, necessitando que a industria
se adeque a praticas de reducao de efluentes, de aproveitamento de recursos e siga a A Lei N°
9.433 (08/01/1997) - Politica Nacional de Recursos Hidricos, que determina o processo de
gestdo dos recursos hidricos brasileiros. Assim, os efluentes liquidos gerados no processo que
ndo sdo destinados a demais aplicagdes, devem ser levados a uma empresa terceirizada de

tratamento de efluentes industriais ou realizar o tratamento na propria planta.
3.5 LOCALIZACAO DA PLANTA INDUSTRIAL
Para determinar a localidade do empreendimento, foram levados em conta pontos

como a proximidade do local de produg¢do da matéria-prima (Conde-BA), na qual ¢ a maior

produtora de coco do estado, estando a 149 km de Camacari pela via BA-099. O acesso ¢
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essencialmente favorecido pela rede de transporte e logistica, sendo cercada pelas rodovias,
BA-524, BA-512 ¢ BA-093. Localiza-se a cerca de 45 km do Porto de Salvador, principal
meio de escoamento do estado. Além de ser sede do maior Complexo Industrial Integrado do
Hemisfério Sul, o Polo Petroquimico, retornando em infraestrutura industrial consolidada, a
cidade oferece mao de obra qualificada, desenvolvida em decorréncia da presenca das
inumeras industrias, contribuindo para a formagao de profissionais com experiéncia relevante
em atividades industriais.

Ainda, ¢ necessario pontuar a legislacdo estabelecida pela Lei n° 424, de 10 de
dezembro de 1998, que oferece incentivos fiscais para a instalacdo de novas industrias
fabricantes de produtos quimicos e de produtos plasticos, que representa um marco
significativo para o desenvolvimento econdomico da regido. A implementagao desses
incentivos fortalece o comprometimento do governo local com o crescimento industrial, além
de ser um ponto crucial na atracdo de investimentos e no fortalecimento do setor.

A combinacdo das vantagens pontuadas anteriormente, aliada a eventuais incentivos
fiscais e apoio governamental, garantem que a industria estara estrategicamente estabelecida
no municipio de Camacari, Bahia. A localidade possui 785,421 km? (IBGE, 2022) de area
territorial e uma populacao estimada de 300.372 habitantes (IBGE, 2022), com PIB per capita
de RS 84.446,59 (IBGE, 2022). A Figura 8 apresenta a localiza¢do do empreendimento.

Figura 8 - Localizagdo do empreendimento.

® Oleoguimica
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Fonte: Google Maps, 2023.
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4 PROJETO DO PROCESSO

Nesta se¢do, serdo apresentados o fluxograma e a sequéncia de etapas de
processamento, juntamente com a especificacdo das condi¢des operacionais dos

equipamentos.
4.1 DIAGRAMA DE BLOCOS

A Figura 9 ilustra o diagrama de blocos elaborado para o processo de producdo da
UBHKP a partir de residuos de coco verde, delineando as fases que abrangem desde a etapa

inicial de processamento da matéria-prima até a obtencao do produto final.

Figura 9 - Diagrama de blocos do processo.
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Fonte: Autores, 2024.

O processo de produgao da UBHKP a partir de cascas de coco verde inicia-se com o

recebimento da matéria-prima. Apds o recebimento, o processo consiste na formacdo de
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cavacos. A operacdo ocorre em dois picadores a tambor, € os cavacos resultantes sdao
direcionados ao tanque de armazenamento. A partir disso, o cavaco ¢ encaminhado para o
digestor continuo, que opera a altas temperaturas e pressdo, visando a deslignificagdo com
alcali (CORREIA, 2010). Nele, ¢ adicionado ao topo o licor branco, que se caracteriza como
uma solucdo alcalina de hidroxido de sodio (NaOH) e sulfeto de sédio (Na,S), e agua de
lavagem, ao fundo.

A polpa resultante do processo de cozimento é constituida de partes fibrosas,
suspensas no licor negro fraco, e de partes nao fibrosas, como impurezas inorganicas. Essa
mistura ¢ entdo encaminhada para um tanque de descarga e depois ocorre a etapa de
depuracdo, realizada em um depurador centrifugo, também chamado de hidrociclone
(CAMPOS, 2011; MENDES, 2013). Em seguida, a polpa ¢ encaminhada para o difusor, onde
ocorre o processo de lavagem. A polpa entdo € enviada para uma maquina de papel, onde tem
sua umidade adequada e ¢ transformada em bobinas de gramatura pré-definida. Finalmente, a
polpa ¢ direcionada a etapa de corte e, posteriormente, estocada em um pavilhao, encerrando
todo o processo com a destinagdo da UBHKP ao mercado.

O licor negro fraco que sai do digestor, depurador e difusor, ¢ direcionado ao
evaporador de multiplo efeito, onde tem seu teor de so6lidos adequado ao teor de sélidos
requerido pela caldeira de recuperagdo (CAMPOS, 2011; MENDES, 2013). O licor negro
concentrado ¢ direcionado para a caldeira de recuperagdo, onde ¢ queimado, gerando vapor e
smelt. O smelt ¢ entdo dissolvido no tanque de dissolucao com o auxilio do licor branco fraco
proveniente do filtro de lamas, resultando em licor verde. Este licor ¢ direcionado a uma
etapa de apagamento, na qual ¢ adicionada a cal, onde ¢ hidratada, e tem-se a primeira de
duas etapas de recuperagdo do hidréxido de sodio. Na etapa seguinte, finalmente se conclui a
reacdo de caustificagdo nos caustificadores, finalizando a obtengdo do hidroxido de sodio e,
consequentemente, a regeneracao do licor branco.

Na clarificagdo, o licor branco ¢ separado da lama de cal no clarificador e enviado ao
digestor para posteriores cozimentos, concluindo assim o ciclo de recuperagdo do licor. A
etapa final do processo consiste no envio da lama de cal ao filtro de lamas, que separa o licor
branco residual da lama. Este licor branco fraco ¢ entdo enviado ao tanque de dissolucao, e a
cal segue para a recuperacdo no forno de cal, onde ocorre a calcinacdo da cal, podendo

reiniciar o seu ciclo no apagamento (REIS, 2013).
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4.2 DESCRICAO DO PROCESSO E SELECAO DE EQUIPAMENTOS

Na sequéncia, apresentado na Figura 10, estd o fluxograma PFD. Neste, estdo
abordados detalhadamente todos os processos envolvidos na produg¢do da polpa marrom
Kraft, desde o recebimento da matéria-prima até o produto final.

Desse modo, a area 100 compreende as etapas relativas a matéria-prima e seu
beneficiamento; a area 200 compreende a linha de fibras; a area 300 compreende a linha de

recuperagao de quimicos. As etapas de cada area serdo detalhadas no decorrer desta segao.
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Figura 10 - Fluxograma PFD.
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4.2.1 Area 100

4.2.1.1 Recepgao e processamento da matéria-prima

As cascas de coco serdo recebidas através de cavaqueiros e encaminhadas para o
pavilhdo de estocagem A-101, visualizado no Anexo A.1, onde permanecerdo estocadas até o
seu uso. Em sequéncia, 10.000 kg/h a temperatura de 25 °C (corrente 1) de casca de coco
serdo levadas ao Picador a Tambor PTL 100x250 com capacidade de producao de 2 a 7 m*h
(base seca), visualizado no Anexo A.2. Para casos de recebimento de lotes maiores ou falhas
operacionais, o PC-101 deverd operar com picador suplente, com dimensdes semelhantes as
do principal. No picador PC-101, as cascas de coco (corrente 2) serdo transformadas em
cavacos (corrente 3) com 10.000 kg/h de cavacos em base umida (1.543 kg/h de cavacos em
base seca, a temperatura de 25 °C.

Desse modo, os cavacos formados serdao enviados pela corrente 3 até um tanque de
armazenamento TA-101 visualizado no Anexo A.3, que possuird um tanque reserva como
apoio quando ocorrer o superlotamento do tanque principal, ambos com com capacidade de
41,40 m3, levando em consideracdo os cavacos iumidos. Os calculos relativos a essas etapas

estdo descritos nos Apéndices B.1.1, B.1.2 e B.1.3. O esquema da Figura 11 representa esta

etapa.
Figura 11 - Esquema da recepcao e processamento da matéria-prima.
‘ e )
|

Saseardercom 10.000 kg/h | 10.000 kg/h ] 10.000 kg/h | 10.000 kg/h
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i PC-101 —J
A-101 TA-101
Fonte: Autores, 2024.
4.2.2 Area 200

4.2.2.1 Tanque de mistura do licor branco
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Para o inicio do processo de cozimento dos cavacos, o licor branco deve ser
produzido com o auxilio do tanque de mistura TM-201 com capacidade para 6 m*. Durante o
startup da planta, a unido de trés correntes individuais descarregam a dgua (corrente 5) a uma
vazao de 4.299,82 kg/h e a temperatura de 25 °C, o sulfeto de sédio (corrente 6) com 131,18
kg/h e a temperatura de 25 °C e o hidroxido de sodio (corrente 7) com 290,58 kg/h a
temperatura de 25 °C. Para a operacdo em estado continuo, apds a finalizagdo do primeiro
ciclo de recuperagdo, as vazoes massicas das correntes de entrada no TM-201 serdo de:
487,41 kg/h de agua a 25 °C (corrente 5), 0,00 kg/h de sulfeto de sodio (corrente 6), 93,24
kg/h de hidroxido de sodio a 25 °C (corrente 7), 4.313,48 kg/h de licor branco recuperado a
90,80 °C (corrente 38). A vazdo de licor branco na saida do tanque de mistura (corrente 8),
que alimentara o digestor D-201, ¢ de 4.721,58 kg/h a temperatura de cerca de 80°C. O
equipamento estd disposto no Anexo A.4 e calculado no apéndice B.2.1. A Figura 12

apresenta o esquema desta etapa.

Figura 12 - Esquema do tanque de mistura TM-201.
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4.2.2.2 Cozimento

A etapa de cozimento ¢ onde ocorre a remog¢ao da lignina dos cavacos de coco e a
formacao da polpa. A Figura 13 representa o esquema do digestor D-201 e suas correntes de
entrada e saida, onde ha a entrada do licor branco de cozimento em uma vazao de 4.721,58
kg/h e a temperatura de 80 °C (corrente 8), de cavacos de casca de coco a 10.000 kg/h a

temperatura de 25 °C (corrente 4) e agua de lavagem a 10.000 kg/h a temperatura de 25 °C
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(corrente 23). Na saida do digestor, estdo presentes licor negro fraco a 16.349,19 kg/h a
temperatura de 85 °C (corrente 9) e polpa em solucdo de licor negro fraco a 8.372,39 kg/h a
temperatura de 85 °C (corrente 10). Além disso, ha a saida dos gases de alivio pela parte

superior do digestor. Os calculos estdo descritos no Apéndice B.2.2.

Figura 13 - Esquema do digestor D-201.
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Fonte: Autores, 2024.

Além disso, ¢ possivel analisar a variagdo de lignina ao longo do tempo, em cada uma
das cinco zonas do digestor, obtendo-se uma diminui¢do em sua porcentagem ao longo do

cozimento (Apéndice B.2.2). As porcentagens de lignina ao longo de cada zona de cozimento

e temperaturas correspondentes estdo presentes na Tabela 4.

Tabela 4 - Temperatura de cada zona de cozimento.

Zona Lignina (%) Temperatura (°C)

Impregnacgdo 16,20 100
Aquecimento 16,20 165
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Cozimento 3,48 170
Lavagem 2,34 140
Resfriamento 2,00 85

Fonte: Autores, 2024.

Desse modo, a porcentagem na primeira e segunda zonas ¢ justificada pela
temperatura empregada (100°C), que ¢ inferior a temperatura 6tima de deslignifica¢do (170
°C). Além disso, a descarga dos cavacos do digestor deve ocorrer em temperaturas menores
do que a de cozimento, para minimizar os danos mecanicos as fibras, o que justifica o uso de
corrente de agua na zona de resfriamento, visando diminui¢do da temperatura de saida do
licor (FOELKEL, 2009).

Para atingir estas temperaturas nas se¢des do digestor, serdo utilizados trocadores de
calor os quais fornecerdo a energia necessaria para aquecer ou resfriar as correntes, conforme
descrito no Apéndice B.2.2. Os calculos dos trocadores estao dispostos nos Apéndices C.1.1,
C.1.2, C.1.3, C.3.1 e C.3.2. Dessa forma, o digestor utilizado para atender as demandas de
massa e energia necessarias, sera o digestor vertical modelo ZJG7 da empresa CNBM,

conforme catdlogo do Anexo A.S5.

4.2.2.3 Tanque de descarga

Apo6s o cozimento, ocorre a abertura de uma valvula de descarga no fundo do digestor,
de modo que os cavacos cozidos sdo direcionados para fora através da forca de alivio da
descarga. Assim, os cavacos desdobram-se em fibras individualizadas, que constituem a
polpa (DIAS, SIMONELLI, 2013).

O tanque de descarga TA-201 (Blow Tank) que recebe os cavacos funciona como um
tanque de estocagem a pressdao ambiente (1 atm), e se encontra descrito no Anexo A.6. Além
disso, o tanque de descarga ¢ situado imediatamente abaixo do digestor, de modo a ndo
ocorrer perda de pressdo ao longo de tubulagdes. A Figura 14 apresenta o esquema do tanque

de descarga.
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Figura 14 - Esquema do tanque de descarga TA-201.
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Fonte: Autores, 2024.

Desse modo, ha uma conservagdo de massa, onde a corrente 10 de entrada possui o
mesmo valor que a corrente 11 de saida, igual a 8.372,39 kg/h a temperatura de 85 °C de
polpa e licor negro fraco. Assim, o tanque de descarga deverd possuir capacidade de 12,46

m?. Os calculos estdo descritos no apéndice B.2.3.

4.2.2.4 Depurador

A primeira operacdo de limpeza da celulose para eliminar os constituintes
indesejaveis ¢ feita através da separagdo mecanica dos residuos presentes na corrente de licor
e de cavacos cozidos provenientes do local onde a matéria-prima foi coletada, como areia e
argila (CAMPOS, 2011).

Com o objetivo em questdo, foi utilizado um depurador Forward de alta densidade do
tipo hidrociclone, no qual os aceites sdo as particulas com menor densidade (ABRANTES,
2011). A corrente 11, a temperatura de 85 °C, proveniente do tanque de descarga TA-201 leva
o material, contendo os rejeitos, ao depurador H-201. A partir da corrente de alimentagdo de
agua (corrente 12) de 6.163,68 kg/h e 25°C, ocorre a lavagem da polpa enviada por meio da
corrente 13 (14.536,06 kg/h), a temperatura de 67,10 °C. O esquema do equipamento esta

descrito na Figura 15.
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Figura 15 - Esquema do hidrociclone H-201.
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Apo6s a eliminagao das impurezas dentro do hidrociclone, a vazao caudal de aceites,
ou seja, a vazdo de fibras celuldsicas unidas ao licor de cozimento e particulas indesejadas
ainda existentes, ¢ de 13.082,27 kg/h a uma temperatura de 41,45 °C, a qual ¢ encaminhada
pela corrente 15 até o difusor F-201. Pela parte inferior do equipamento, na corrente 14, com
uma vazao caudal de 1.453,79 kg/h e temperatura de 67,10 °C, sdao eliminados os rejeitos,
sendo estes uma parte do licor de cozimento e as impurezas, os quais seguem para os tanques
TM-301 e e TM-302. Assim, reteve-se 23,06% das impurezas nesta etapa.

O equipamento selecionado para a operagdo ¢ o hidrociclone modelo HD-4 da
empresa Fluid Brasil, conforme Anexo A.7 o qual possui 0,29 m de diametro e 1,663 m de

altura, conforme os calculos descritos no Apéndice B.2.4.

4.2.2.5 Difusor

Apo6s sair do depurador H-301, a corrente 15 ¢ encaminhada para o difusor
atmosférico F-201, onde ocorrera a lavagem da polpa com o objetivo de retirar o licor negro
ainda contido no produto. Esta corrente possui uma vazao de 13.082,27 kg/h e temperatura de
41,45 °C, onde 12.196,73 kg/h € o licor negro do processo, com 885,55 kg/h de so6lidos nao

dissolvidos, correspondendo a uma concentracdo de 87,59 kg de solidos dissolvidos/ton de
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licor. O licor de lavagem utilizado contido na corrente 16 ¢ a 4gua branca, considerada sem
teor de solidos em sua composi¢do, com uma vazao de 5.000 kg/h e temperatura de 25 °C.
Apo6s a lavagem, o licor diluido de lavagem (corrente 17) ¢ encaminhado para os tanques
TM-301 e TM-302 com uma vazao de 16.064,84 kg/h, temperatura de 37,67 °C e uma
concentracdo de 14,12 kg de solidos dissolvidos/ton de licor. A polpa lavada (corrente 18) &
encaminhada para a maquina de papel MP-201 com uma vazdo de 2.017,44 kg/h e
temperatura de 26°C, onde 822,07 kg/h € polpa de celulose (em base seca) e 1.195,43 kg/h é
agua resultante da lavagem. Assim, no processo de lavagem por difusdo, a concentragdo de
soluto (so6lidos soluveis) na polpa lavada ¢ reduzida, enquanto a concentragdao de soluto no

licor filtrado aumenta.
Figura 16 - Esquema do difusor F-201.
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Para a sele¢do do equipamento, escolheu-se o filtro autolimpante modelo
FMA-1002E, da empresa Fluid Brasil, com dimensdes de 1,34 m de altura e 0,435 m de
diametro, conforme o catdlogo do equipamento contido no Anexo A.8. A Figura 16 apresenta

o esquema do difusor.

4.2.2.6 Méquina de Papel

Apos a corrente 18 sair do difusor F-201, ela ¢ encaminhada para a maquina de papel
MP-201, onde tera o seu teor de umidade adequado ao teor comercial, de 10%, e sera
transformada em papel, através de bobinas enroladoras. Assim, a etapa de transformacao da

polpa em papel e sua secagem ocorrerdo na maquina de papel com capacidade de 30 ton/dia,
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presente no Anexo A.9. A maquina de papel possui trés se¢des distintas, por onde ocorre a
remocao de dgua e uma secdo de enrolamento, onde as bobinas sdo formadas. A Figura 17

representa o esquema do equipamento.

Figura 17 - Esquema da maquina de papel MP-201.
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A partir de uma vazao de 2.017,44 kg/h e temperatura de 26 °C (corrente 18),
calculou-se a vazao de saida igual a 945 kg/h e temperatura de 25 °C (corrente 19) e a vazao
de ar de secagem necessaria igual a 438,60 kg ar/h a temperatura de 100 °C, na corrente 47, e
de ar na saida com vazdo igual a 438,60 kg/h, a 20 °C, na corrente 49. O ar de secagem sera
fornecido através do soprador industrial da empresa Mittal Group, disposto no Anexo C.8, e
serd aquecido pelo trocador de calor E-206, calculado no Apéndice C.1.4 e presente no
Anexo C.4. Ainda, definiu-se o tempo residéncia na maquina de 480 min. Ainda, a corrente
de agua (corrente 48) proveniente da maquina possui vazdo igual a 1.072,44 kg/h e
temperatura de 25 °C e sera destinada para a Estacdo de Tratamento de Efluentes (ETE). Os

calculos estdo disponiveis no Apéndice B.2.6.

4.2.2.7 Corte, estocagem e expedicao

As bobinas formadas sdo entdo encaminhadas através da corrente 19, a vazdo de 945
kg/h e temperatura de 25 °C, para o corte, que ocorre na Maquina de Corte MC-201 de
Bobinas Automdtica, DRA-CB3000, da empresa Dramaq, conforme Anexo A.10. A partir

disso, as bobinas formadas sdo encaminhadas através da corrente 20, a vazao de 945 kg/h e
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temperatura de 25 °C, ao pavilhdo de estocagem A-201, conforme Anexo A.l11, onde
permanecerdo estocadas até a expedicdo (corrente 21). A Figura 18 apresenta o esquema

desta etapa.

Figura 18 - Esquema de corte e expedicao.
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Fonte: Autores, 2024.

4.2.3 Area 300
4.2.3.1 Tanque de mistura

Os tanques de mistura TM-301 e TM-302 tém por objetivo realizar a mistura
homogénea das correntes de licor negro fraco oriundas da sec¢ao de fibras: 16.349,19 kg/h a
temperatura de 85 °C (corrente 9), 1.453,79 kg/h a temperatura de 67,10 °C (corrente 14) e
16.064,84 kg/h a temperatura de 37,67 °C (corrente 17), para direciona-las ao evaporador de
multiplo efeito EV-301 através da corrente 22, com vazao de 33.867,83 kg/h a temperatura de
76 °C, conforme requerida na entrada do evaporador.

Assim, para realizar a homogeneizacao das correntes, serdo empregados dois tanques
de mistura da marca Will Maquinas, ambos de 23.000 L, de didmetro igual a 2,83 m e altura
igual a 3,40 m, conforme catalogo presente no Anexo A.12. Os célculos estdo disponiveis no

Apéndice B.3.1. O esquema dos tanques de mistura em paralelo esta presente na Figura 19.
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Figura 19 - Esquema dos tanques de mistura TM-301 e TM-302.
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Além disso, outro fator importante para analisar o gasto energético ¢ a poténcia
absorvida pelo impelidor (SOUSA, 2022). Deste modo, obteve-se o valor da poténcia
absorvida pelo impelidor dos tanques (P,), igual a 5,57x10"* kW. O calor (Q,,) necessario
para adequar a corrente 22 a temperatura requerida no evaporador ¢ igual a 1.974.402,037
kJ/h. O trocador de calor E-301 realizard o aquecimento da corrente 22, conforme descrito no

Apéndice C.1.5.

4.2.3.2 Evaporador de multiplo efeito

O evaporador de multiplo efeito EV-301 tem por objetivo a concentracdo do licor
negro fraco, transformando-o em licor negro forte, para ser enviado a caldeira de recuperagao
CR-301 e gerar energia a industria (FOELKEL, 2009). Assim, conforme estudos realizados
por Nakamura e Martinez (2014), emprega-se o evaporador de 5 efeitos em contracorrente,
presente no Anexo A.13a, com area média de troca térmica igual a 219,30 m?.

O licor negro fraco entra no terceiro efeito do evaporador, a uma vazao 33.867,83
kg/h e temperatura de 76 °C (corrente 22). O licor € concentrado pelo sistema de evaporagao

em contracorrente, saindo no efeito 1 a uma vazdo de 1.690,00 kg/h (corrente 24) a
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temperatura de 124 °C. Essa corrente ¢ entdo destinada ao tanque de descarga de evaporagao,
presente no Anexo A.13b, onde se finaliza o sistema de evaporagdo, obtendo-se o licor negro
forte em uma vazao igual a 1.648,00 kg/h e temperatura de 99 °C (corrente 25), contendo
cerca de 71,55% de soélidos, que serdo posteriormente queimados na caldeira de recuperagao.
O esquema da Figura 20 representa o sistema de evaporacao, contendo o evaporador de

multiplo efeito e o tanque de descarga.

Figura 20 - Esquema do evaporador EV-301 e do tanque de descarga TA-301.
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A energia requerida em cada efeito esta disposta na Tabela 5, bem como a entalpia de

vaporizagdo. Os calculos estao disponiveis no Apéndice B.3.2.

Tabela 5 - Calor e energia de vaporizagdo por efeito do evaporador de multiplo efeito.

Efeito 1 Efeito 2 Efeito 3 Efeito 4 Efeito 5

Calor (MJ/h) 4.801,5 4.491,1 3.791,1 3.313,6 31.080,0

Entalpia de

vaporizagao (MJ/ton) 2.134 2201 2.259 2.293 2319

Fonte: Autores, 2024.

Ainda, do sistema de evaporagdo ¢ oriunda a corrente 50, com vazdo igual a
21.467,81 kg/h, que sera destinada a Estagdo de Tratamento de Efluentes (ETE) para o

tratamento do condensado sujo.
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4.2.3.3 Caldeira de recuperagao

A caldeira de recuperacdo aquatubular CR-301 ¢é considerada um dos equipamentos
mais importantes da planta industrial (D’ALMEIDA, 2013) e tem o objetivo de reduzir ions
sulfato de sodio (Na,SO,) a sulfeto de sddio (Na,S), presentes no licor negro concentrado
para a recupe¢do de um novo licor branco a ser utilizado novamente no cozimento
(D’ALMEIDA, 2013).

Tem como objetivo secundario produzir vapor de baixa, média e alta pressao para
dentro das instalagdes da propria planta, recuperando-se a energia do processo através da
queima da matéria organica (D’ALMEIDA, 2013), majoritariamente composto de lignina. A
caldeira ¢ capaz de tornar a planta industrial autossuficiente energeticamente, reduzindo
assim custos com produg¢do de vapor de processo (RACHID, 2004).

Destacam-se como necessarias as entradas de ar de combustiao (corrente 28), licor
negro concentrado com composicao de no minimo 58% de s6lidos ou superior (corrente 25),
agua de alimentagdo (corrente 29) e reposicdo de quimicos (make-up) (corrente 26) de
sulfato.

Este licor negro proveniente do evaporador, com um teor de sélidos 71,55% chega a
caldeira a 99°C com vazao de 1.647,73 kg/h (corrente 25). Atrelada a entrada de licor, tem-se
a corrente de make-up com vazao de 35,37 kg/h (corrente 26) a 25°C. A vazado total de ar a
26°C requerido na caldeira (corrente 28), somada a taxa de infiltragdo ja definida, determinou
uma demanda de 4.775,85 kg/h. A vazdo total do gas de combustdo (corrente 31) a 210°C ¢
de cerca de 6.228,95 kg/h. O smelt resultante do processo ¢ liberado a uma vazao de 571,91
kg/h pela corrente 32 a uma temperatura elevada de 859,85°C.

Os valores de entrada resultaram em 17.445.806 kJ de entrada total de calor da
caldeira. E para a perda total de calor totalizou-se 7.112.310,79 kJ de calor perdido
somando-se todas as perdas individuais. A quantidade necesséaria de agua despendida para a
alimentagdo foi de 4.686,91 kg/h (corrente 29), determinada pelas demandas do vapor para a
planta, do vapor para o soprador de fuligem e para a agua de purga.

Assim, a caldeira produz vapor destinado a planta industrial, produzindo através da
corrente 30 uma vazao de 4.345 kg/h de vapor superaquecido a 200 °C e 800 kPa. Todos os
calculos estdo detalhados no Apéndice B.3.3. A caldeira selecionada ¢ do modelo FM 9-30,
da empresa CBC Industrias Pesadas S.A., de capacidade nominal de 7.000 kg/h de vapor

produzido conforme Anexo A.14. A Figura 21 representa o esquema do equipamento.
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Figura 21 - Esquema da caldeira de recuperagdo CR-301.
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Fonte: Autores, 2024.

4.2.3.4 Tanque de dissolugao

O tanque de dissolugdo TM-303 tem um papel significativo apds a operagdo da
caldeira, coletando o smelt (corrente 32) a temperatura de cerca de 859,85°C definida por
revisdo bibliografica para as condigdes do tanque (CARREIRO, 2009) a vazao de 571,91
kg/h e diluindo o smelt ao receber o licor branco fraco (corrente 41) a 59,85°C (REIS, 2013) a
uma vazao de 3.912,12 kg/h. Além disso, hd também a entrada de agua a 25 °C (corrente 33)
a uma vazao de 1.235,11 kg/h.

A mistura do smelt ao licor branco fraco retorna para a linha de recuperagao na forma
de licor verde bruto (corrente 35) a 89,5°C (REIS, 2013) ¢ 4.976,94 kg/h, para posteriormente
obtencao do licor branco.

Segundo Reis (2013), devido a elevada temperatura que o smelt € inserido ao tanque,
da parcela de 4agua presente no licor branco fraco, cerca de 15% da massa de agua evapora.
Desse modo, a vazdo de vapor gerada que deixa o tanque de dissolucdo (corrente 34) a
99,85°C ¢ de 742,20 kg/h. Os calculos estao disponiveis no Apéndice B.3.4. O esquema do

tanque de dissolugdo e suas respectivas correntes sao representados pela Figura 22.

Figura 22 - Esquema do tanque de dissolu¢do TM-303.
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No balango energético desenvolvido no Apéndice B.3.4 das entradas e saidas do
tanque de dissolu¢ao foram somadas e contabilizadas a exergia total de entrada como cerca
de 4.282.073,05 kW e a exergia saida de 3.745.970,69 kW.

Para o armazenamento serd empregado um tanque de mistura da marca Will
Maquinas de 8.000 L de ago inox, de diametro igual a 1,98 m e altura igual a 2,45 m,

conforme consta no catdlogo presente no Anexo A.15.
4.2.3.5 Reator Slaker

O apagador de cal, ou reator de apagamento (slaker) R-301, € o equipamento utilizado
para a hidratacdo da cal, a primeira etapa da reacdo de caustificacdo, responsavel pela
recuperagdo do hidréxido de sdédio (NaOH), que ocorre em duas etapas, na regido do ciclo de
recuperagdo chamada de ciclo da cal (D’ALMEIDA, 1988; MARCELINO, 2019).

Durante startup, adiciona-se 6xido de calcio (CaO) a uma vazao de 261,07 kg/h
(corrente 36) e temperatura de 107,22°C a corrente de licor verde bruto a uma vazao de
4.976,94 kg/h (corrente 35) a 89,85°C, a fim de converter carbonato de sodio (Na,CO;) em
hidréxido de sddio (NaOH). J& no estado estacionario, ha a entrada da cal oriunda do forno de
cal FR-301, a temperatura de 226 °C e vazao de 258,03 kg/h (corrente 46) e a reposi¢ao de
cal virgem (corrente 36) altera-se para uma vazao de 3,04 kg/h.

Segundo D’Almeida (1988), as duas etapas da caustificacdo sdo expressas pelas
Equacdes 4.1 e 4.2, que representam, respectivamente, a reacao de hidratagdo, apagamento ou

extingao da cal (slaking) e a reagdo de caustificacao (causticizing).

CaO(S) +HO - Ca(OH)

20 265) + Energia 4.1)
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Ca(OH),  +Na,CO, & CaCO,  + 2NaOH (4.2)

2(s) ) )

Sendo a primeira reacao exotérmica e de rapida conversdao (SANCHEZ, 2007), ocorre
com maxima conversdo dentro do reator slaker durante o tempo de residéncia de 30 minutos.

A corrente de saida do reator slaker (corrente 37) com uma vazdo volumétrica de
4.443,70 L/h e a 89,87°C ¢ direcionada a sequéncia de reatores de caustificagdo, composta
por 3 CSTRs (R-302, R-303 ¢ R-304), onde a reagdo de caustificacdo ird prosseguir-se
durante 120 minutos de residéncia e atingir sua concentracao final de 4lcalis e a formacgao da
lama de cal, composta por carbonato de calcio em suspensdo (EMUNDS, 2010). Que esta
com seus calculos detalhadamente descritos no Apéndice B.3.5, através dos calculos para o
balanco de massa e energia.

Para a operacdo do reator slaker o equipamento selecionado foi o ZMI Portec
Detention Slaker, da empresa Carmeuse Systems, no modelo M-25 devido a sua capacidade
maxima de adi¢ao de cal de 2.495 kg/h e seu volume total de 1.700 L, conforme catdlogo
disposto no Anexo A.16. O esquema do reator slaker esta disposto na Figura 23, juntamente

aos caustificadores.
4.2.3.6 Caustificador

O reator de caustifica¢do, ou caustificador, ¢ utilizado em sequéncia, de 3 reatores
CSTRs (R-302, R-303 e R-304), para que se conclua eficientemente a reacao de caustificacao
e finalize-se a recuperacdo do hidroxido de s6dio (NaOH) para regeneragdo do licor branco
no cozimento das fibras de celulose (SWANDA, 1997).

A corrente de entrada para os caustificadores possui vazdo volumétrica de 4.367,14
L/h, com tempo de residéncia de 40 minutos em cada um dos caustificadores para atingir a
eficiéncia de caustificacdo desejada. Deste modo, na Figura 23 ha a representacdo da

caustificagdo, contendo o reator slaker R-301 e os caustificadores.

Figura 23 - Esquema do reator slaker R-301 e caustificadores R-302, R-303 ¢ R-304.
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Fonte: Autores, 2024.

Saindo do ultimo reator de caustificagdo R-304 tem-se a corrente de licor branco
bruto (corrente 37), agora com lama de cal em suspensdo, com uma vazao massica total de
5.245,32 kg/h a temperatura de 89,87°C, sendo a fracdo madssica de licor branco bruto
aproximadamente igual a 0,953 e a fracdo madssica de lamas aproximadamente igual a 0,047,
direcionada ao clarificador CL-301 de licor branco para separagao fisica das partes de lama e
licor branco. As equagdes, condi¢cdes de operacdo, métodos de resolugdo e calculos do
balango de massa e energia destes equipamentos estdo dispostos, juntamente com o0s
referentes ao apagador de cal, no Apéndice B.3.5.7.

O volume dos caustificadores ¢ de suma importancia tendo em vista a dependéncia
das variaveis cinéticas reacionais com o volume reacional. Sendo assim, selecionaram-se 3
reatores encamisados com agitagdo continua de 7.800 litros de capacidade maxima, cada um,

conforme disponivel no Anexo A.17.

4.2.3.7 Clarificador

Conforme Cremasco (2018), a clarificagdo € o processo de separacio so6lido-liquido
baseada na diferenca entre as concentragdes das fases presentes na suspensdo a ser
processada, sujeitas a agdo do campo gravitacional. Esse processo ocorre em tanques
conhecidos como sedimentadores, os quais podem ser classificados em espessadores, com
produto de interesse na fase particulada, e clarificadores, com interesse na fase liquida da
separacdo. Assim, apesar da classificagdo como “clarificador”, o equipamento de
sedimentacao deste projeto visa a obtencao tanto da fase particulada (lama) quanto do liquido

(clarificado), uma vez que ambos retornam ao processo como correntes de reciclo. A Figura
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24 representa o esquema do clarificador CL-301. Um esquema detalhado estd disponivel no

Anexo D.1.

Figura 24 - Esquema do clarificador CL-301.

- 3.313;8 h P 5.245,32 kg/h
icor Branco - _
Clarificado Licor Branco Bruto
931,84 ka/h
<2 39
Lama de Cal \_
I — -
: \\x\/f
|
[ CL-301
L o

Fonte: Autores, 2024.

Desse modo, oriundo dos caustificadores (R-302, R-303 e R-304) tem-se a vazdo de
licor branco bruto (corrente 37) de 5.245,32 kg/h a uma temperatura de 89,87°C. Apds 0,6
horas de sedimentagdo, tem-se uma vazao de licor branco clarificado (corrente 38) a 4.313,48
kg/h e temperatura de 90,80°C a qual retornard ao tanque de mistura de licor branco TM-201,
uma vez que possui em sua composicdo uma alta carga de alcali e energia térmica para
aquecer o licor branco para o processo. Na parte inferior do clarificador CL-301, tem-se uma
vazdo de lama de cal (corrente 39) a 931,84 kg/h e temperatura de 89,87 °C, a qual seguira
para o filtro de lamas.

O dimensionamento do clarificador se baseia no esquema do Anexo D.I, onde
verifica-se que o equipamento ¢ dividido em trés regides distintas: regido de liquido
clarificado, regiao de espessamento e¢ fundo do sedimentador.

Desse modo, tem-se a Tabela 6, a qual traz as alturas das regides do clarificador, a
area de sedimentagdo (A) e o didmetro do equipamento (D). Os calculos relativos aos
balancos de massa e de energia, bem como sobre o dimensionamento estdo presentes no

Apéndice B.3.6.

Tabela 6 - Dimensionamento do clarificador.

Parametro Valor Unidade

. 3,5 m
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H 0,75 m
H, 1,91 m
H, 0,84 m
D 11,44 m
4 0,33 m?

Fonte: Autores, 2024.

Desse modo, escolheu-se um clarificador modelo QK-ZGX12 da empresa Joint Stock

Co, conforme catdlogo do Anexo A.18.
4.2.3.8 Filtro de lamas

A filtracdo ¢ a operagdo de separacao entre as fases liquida e solida de uma corrente,
onde ha formagdo de torta, a qual € rica em concentracdo de solidos, e formagdo de filtrado,
sem presenga de solidos particulados. O equipamento mais utilizado na industria para a
realizacdo da filtracdo continua ¢ o filtro a vacuo de tambor rotativo, uma vez que necessita
de uma pequena area de implantagdo, a torta ¢ removida com facilidade e possui um baixo
custo de manutengdo (PAZ, 2007), onde a filtragdo ocorre a partir da rotacdo do tambor em
um ciclo que se divide em filtragdo, lavagem, secagem e descarga, conforme Anexo D.2.

Assim, a filtracdo neste projeto visa a obten¢do da lama de cal (torta) e do licor
branco fraco (filtrado) que seguem para o forno FR-301 e reciclo no tanque de dissolucao
TM-303, respectivamente. A alimentagdo do filtro F-301 é a corrente 39 oriunda do
clarificador CL-301, a qual possui uma vazao de 931,84 kg/h e temperatura de 89,87 °C, e
agua de lavagem (corrente 40) contendo 3.500 kg/h e 56,68°C. A torta sai do equipamento
com uma vazao de 415,78 kg/h de lama e de 103,94 kg/h de agua com a lama, totalizando

519,72 kg/h na corrente 42, a 25°C, sendo composta por, sobretudo, CaCOs, para sofrer o

processo de calcinacdo no forno de cal. O filtrado (corrente 41) sai com uma vazdo de
3.912,12 kg/h e 59,85 °C, o qual retorna ao tanque de dissolu¢do. A Figura 25 apresenta o

esquema do equipamento.
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Figura 25 - Esquema do filtro de lamas F-301.
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Fonte: Autores, 2024.

Além disso, o filtro possui uma capacidade de filtragdo por area de 0,02 cm?/s.cm? e
um tempo de filtragdo de 15,42 minutos, de modo a ser selecionado o equipamento
demonstrado no catdlogo do Anexo A.19 para realizar a operagdo. Os calculos estdo

presentes no Apéndice B.3.7.

4.2.3.9 Forno de cal

O forno de cal FR-301 ¢ dividido em quatro etapas, iniciando-se pela secagem,
seguido do aquecimento, calcinagdo e resfriamento. O processo de calcinagdo geralmente
possui alta eficiéncia, chegando a cerca de 95%, sendo por esse motivo que a cal € reutilizada
na unidade de caustificagdo do licor verde (REIS, 2013). Assim, o forno de cal de faz
extremamente importante ao ciclo de recuperagdo, uma vez que € nesta operacao unitaria em
que se finaliza o ciclo de recuperacdo de quimicos da planta industrial. A Figura 26

esquematiza as correntes envolvidas no processo de calcinagao.



69

Figura 26 - Esquema do forno de cal FR-301.
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Fonte: Autores, 2024.

Assim, visando a obten¢ao da cal através da reacdo de calcinagdo do carbonato de
calcio (Equagdo 4.3), direciona-se 519,72 kg/h a temperatura de 25 °C (corrente 42) ao forno.
Deste processo, obtém-se 270,17 kg/h de produto a temperatura de 226 °C (corrente 46),
sendo este composto pela porcentagem madssica 95,5% de cal. Essa vazdo retorna ao
processo, finalizando o ciclo da cal e dando inicio ao novo ciclo de recuperagao. Além disso,
produz-se 106,18 kg/h de didxido de carbono e demais gases de combustio a 600 °C

(corrente 45).

CaCO3(s) - Ca0 (s) + COz(g) (4.3)

Como gés de queima, emprega-se propano, por apresentar elevado poder calorifico
inferior (-530,61 kcal/mol). Para suprir a demanda energética do forno de cal, igual a
784.490,22 kJ/h, utiliza-se 15,58 kg/h de propano a temperatura de 25 °C (corrente 44). A
reacdo de combustdo do propano estd presente na Equacdo (4.4). A corrente 45, onde ocorre a
saida dos gases de combustdo, apresenta uma vazao de 265,13 kg/h e temperatura de cerca de
600 °C.

C'3H8 + 502—>3C02 + 4H20 (4.4)

O forno de cal selecionado para o processo ¢ o forno rotativo inclinado, com

inclinagdo de 2,25°, diametro do cilindro rotativo de 4 m e comprimento do cilindro rotativo
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de 60 m. O equipamento estd presente no Anexo A.20 e os céalculos empregados estdo

presentes no Apéndice B.3.8.

4.3 PLANEJAMENTO DA PRODUCAO

Para satisfazer a produgao de 22.680 kg/dia de producdo de celulose ndo branqueada
de fibra (UBHKP) curta faz-se necessario realizar o planejamento da produgdo. O
planejamento da producdo diz respeito ao startup das atividades da planta industrial,
estabelecendo-se uma rotina até que a planta atinja a operagao em regime permanente.

Assim, para o 1° dia de operagdo da planta, apenas o setor de recebimento da area 100
estara ativo, recebendo 5 cavaqueiros de 3 eixos de casca de coco, oriundos das empresas e
do aterro. Esse processo sera realizado no final do dia, com duracdo estimada de 4h.
Recebe-se também a matéria-prima necessaria para o preparo do licor branco e operagdo dos
demais equipamentos do ciclo de recuperacdo, com tempo estimado de 2h.

No 2° dia, dando continuidade a operagao da area 100, as 08h ocorre a picagem dos
cavacos de coco e o seu armazenamento. Estima-se que esse processo demore 10h para ser
realizado. No segundo turno, tendo inicio as 16h e finalizando as 00h, realiza-se o preparo do
licor branco. A caldeira de recuperagdo tera o seu startup as 16h, sendo alimentada com
cavacos até ocorrer a producao de licor negro concentrado.

No 3° dia de operagdo, juntamente a todos os processos ja contabilizados no 1° e 2°
dias, tem-se a ativacao da area 200. Os cavacos picados e armazenados serdo encaminhados
para o digestor, juntamente ao licor branco previamente preparado, com inicio as 08h. O
primeiro ciclo de cozimento finaliza as 13h, onde se inicia o funcionamento do blow tank,
depurador e difusor. A partir deste momento, estes equipamentos funcionardo continuamente.
Juntamente ao inicio do cozimento, a area 300 sera iniciada, com o transporte do licor negro
fraco para o tanque de mistura 301. O evaporador de multiplo efeito iniciard suas operagdes
as 17h. A maquina de papel inicia as 16h e tem o final do ciclo as 00h. O corte e
armazenamento da bobina ¢ realizado no primeiro turno do dia seguinte, 00h - 08h.

No 4° dia, as Olh tera inicio a operacao da caldeira de recuperagao com licor negro
concentrado quando integra-se o processo em um novo estado continuo. As 02h o tanque de
dissolugdo receberd o smelt proveniente da caldeira, no entanto, ainda sem o reciclo do filtro
de lamas. As 03h o primeiro licor verde sera encaminhado para o reator slaker, alimentado

somente com cal virgem até reciclo do forno de cal, e deixara os reatores de caustificagdo as
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05h30, seguindo para o clarificador de licor branco. Neste instante, o clarificador, com o licor
branco ainda sem as especificagdes desejadas, terminard de separar a primeira lama de cal as
06h. Direcionada ao filtro de lamas, as 06h30 finaliza-se o primeiro ciclo de filtragdo e
direciona a corrente de filtrado liquido ao tanque de dissolu¢ao do smelt (que operara em
estado continuo a partir das 07h30), que afetara também o estado continuo do slaker.
Simultaneamente, as 06h30 o forno de cal recebe a primeira lama filtrada e finaliza seu
primeiro ciclo (de alimentagdo da cal virgem) as 09h30. Durante este intervalo de tempo, as
08h, ocorre a expedicdo do primeiro lote de produto na Area 200. Em decorréncia do
primeiro processamento do forno de cal, a partir das 09h30 o reator slaker sofre sua ltima
alteracdo anterior ao estado continuo final, atingido as 10h, com o encerramento da reposi¢do
total de cal. Concomitantemente, apds reciclo da corrente liquida de filtragdo das lamas, o
clarificador de licor branco direcionara ao tanque de mistura do licor branco, na Area 200, a
primeira corrente de licor branco recuperado, encerrando a reposigao total de reagentes para o
cozimento as 11h30.

A partir do 4° dia, a industria estara operando continuamente, com as areas 100, 200 e

300 integradas pelo reciclo. O Quadro 1 representa o startup da planta industrial.
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Quadro 1 - Planejamento do startup da industria.

(Continua)
Atividade Segunda-feira Terca-feira Quarta-feira Quinta-feira Sexta-feira
08h - 16h 16h - 00h 00h - 08h 08h - 16h 16h - 00h 00h - 08h 08h - 16h 16h - 00h 00h - 08h 08h - 16h 16h - 00h 00h - 08h
A-101
PC-101
TA-101 08h-18h
TM-201 16h-17h
D-201 08h-13h
TA-201 13h-14h
H-201 14h-15h
F-201 15h-16h
MP-201 16h-00h
-
TM-301 e

TM-302

16h-17h
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(Conclusdo)

Eﬁ’:ggle 17h-01h
CR-301 16h-19h
TM-303 02h-07h30
R-301 03h-08h
R-302, R-303 ¢ 03h30-05h3
R-304 0
CL-301 05h30-06h
F-301 06h-06h30
FR-301 06h30-9h30

Status

Identificacao

Startup

Processo ndo integrado

Continuo

Periddico
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4.3.1 Escala de trabalho

Para a proposi¢cdo da escala de trabalho, analisa-se a aloca¢do dos colaboradores na
industria, bem como os dias trabalhados efetivamente ao ano, descontando-se os periodos de
parada programada. Deste modo, estima-se que ira ocorrer 1 parada programa de 10 dias
(KLABIN, 2024), destinada a manutengao e limpeza dos equipamentos. Assim, a industria ird
operar continuamente durante 355 dias ao ano.

Desse modo, a empresa sera composta por 60 colaboradores alocados nos seguintes
setores: administracao, caldeira, chao de fabrica, controle de qualidade, cozinha, engenharia,
expedi¢do, limpeza, recursos humanos, sala de controle e seguranga. Os turnos de trabalho
serdo divididos em trés turnos de 08h cada, comegando a partir das 08h da manha, conforme

ilustrado na Tabela 7. Além disso, cada funcionario em quaisquer dos turnos possuira lh de

intervalo.
Tabela 7 - Alocagéo dos colaboradores.
Turno/Horario
Setor
1° (08h - 16h) 2° (16h - 00h) 3°(00h - 08h)
Administragao 5 0 0
Caldeira 1 1 1
Chao de fabrica 3 2 2
o z z |
Cozinha 3 2 0
Engenharia 1 1 1
Expedi¢ao 2 2 0
Limpeza 3 3 0
Recursos Humanos 3 0 0
Sala de Controle 1 1 1
Seguranga 2 2 2

Fonte: Autores, 2024.
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4.4 UTILIDADES

Nesta secdo, serdo abordadas as utilidades empregadas no processo, detalhando sobre
o uso de cada uma dentro da planta industrial e do setor administrativo. Na Tabela 8, estdao
presentes as demandas diarias totais de utilidades. O detalhamento de cada uma estd nas

subsecoes 4.4.1 a 4.4.3.

Tabela 8 - Demandas diarias totais de utilidades.

Utilidades Demanda Unidade
Agua quente 88.340,00 L/dia
Agua fria 563.391.70 L/dia
Vapor 95.118,14 kg/dia

Fonte: Autores, 2024.

O dimensionamento de tubulagdes e bombas necessdrias para o transporte das

utilidades est4 presente no Apéndice D.

4.4.1 Demandas de agua quente

Para a demanda de agua quente, ¢ necessario avaliar seu uso no prédio administrativo
e nos equipamentos da planta. No filtro de lamas, a demanda ¢ igual a 3.500 kg/h de agua
quente. No prédio administrativo, as demandas se referem ao funcionamento dos
equipamentos para a cozinha, refeitorio, vestiarios e do sistema CIP. Para atender a estas
demandas, sera instalado um tanque de armazenamento de 4gua quente, o qual mantera a
agua a uma temperatura de 70 °C para ser destinada aos pontos necessarios da planta. Em
pontos onde € necessario temperatura inferior a 70 °C, € prevista a instalacdo de
misturadores.

Na cozinha, considera-se que sejam preparadas 2 refei¢des didrias por funcionario.
Segundo Macintyre (2010), pondera-se que sejam utilizados cerca de 12 litros de 4gua quente
por refeicdo durante o processo de cocc¢ao de alimentos, de acordo com o Anexo B.1,
totalizando uma demanda de agua quente de 1.440 L/dia, sendo 720 L para o preparo das
refeicdes o meio-dia e 720 L para o preparo das refei¢des ao final do dia. Desse modo, serdo

utilizadas 5 panelas industriais da marca Nova Real Aluminio, modelo 9745, de 60 L cada



76

uma para atender a demanda das refeigdes, conforme Anexos B.2. Além disso, para manter os
alimentos aquecidos no refeitorio, sera utilizado uma cuba de acordo com o modelo do
Anexo B.3, a qual necessitara de 20 L de 4gua quente por dia.

Para a demanda de agua quente nos chuveiros, de acordo com a NR n° 24 ¢ indicada a
instalagdo de um chuveiro para cada 20 funcionérios para higieniza¢dao, portanto, serdao
instalados dois chuveiros no vestiario masculino e nos dois no feminino. Considera-se a
norma NBR 5626 (ABNT, 2020) que estipula uma vazao minima de 12 L por minuto para
chuveiros em instalacdes prediais. Além disso, considerou-se um tempo médio de banho de
10 minutos e um total de 60 banhos por dia, de modo a se ter uma demanda de 7.200 L/dia
agua, das quais 2.880 L/dia sdo de agua quente, uma vez que, segundo Macintyre (2010), ¢
necessario uma mistura entre dgua fria e 4gua quente para se atingir a temperatura ideal para
banho, conforme indicacdo de dermatologistas. Desse modo, decidiu-se pela instalacdo de
dois aquecedores de dgua, um para os vestiarios e outro para a cozinha e refeitorio. Assim,
foram escolhidos dois aquecedores do modelo B300, o qual produz 98 L/h de 4gua quente,
conforme o catalogo do Anexo B.4.

A demanda no sistema CIP vai ocorrer 1 vez ao ano, quando acontecem as paradas
programadas descritas no planejamento de producdo. Esse sistema realizard a lavagem do
digestor e tanques de mistura 101, 301 e 302, com demandas iguais a 11.451 L, 8.143 L,
14.403 L e 14.403 L, respectivamente. Com isso, obtém-se a demanda de 4gua quente para

limpeza igual a 48.400 L.

4.4.2 Demandas de agua fria

A demanda de agua fria nos prédios auxiliares esta prevista para o funcionamento da
cozinha, da lavanderia, dos banheiros e vestiarios, e na area industrial para as lavagens da
polpa e resfriamento de correntes. Em relagdo aos equipamentos do processo, tem-se a
demanda de 167,51 kg/h no tanque de mistura do licor branco. No digestor, ha a demanda de
10.000 kg/h de dgua fria na zona de resfriamento. No depurador, ocorre a entrada de 6.163,68
kg/h de agua fria. No difusor, a demanda ¢ de 5.000 kg/h. No tanque de dissolucao, ocorre a
entrada de 1.235,11 kg/h. No apagador e caustificadores, a demanda ¢ de 388,47 kg/h. Nos
trocadores de calor, ha demanda de 14,08 kg/h pelo E-204; 29,04 kg/h pelo E-205 e 18,99
kg/h pelo E-302. Totalizando uma demanda de 4gua fria na planta igual a 552.406,70 L/dia.
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Em relacdo ao prédio administrativo, tem-se que na cozinha a quantidade de dgua fria
necessaria ¢ determinada com base na 4gua utilizada para cozimento dos alimentos e a dgua
utilizada para abastecimento do lava-loucas modelo AMT2, apresentado no Anexo B.5. O
lava-lougas consome 180 L/h e realiza 15 ciclos de lavagem com aproximadamente 1 minuto
de duragao, resultando em uma demanda por dia de 45 litros. Ressalta-se que esse modelo de
lava-lougas ¢ equipado com um aquecedor de agua proprio e ndo requer o uso de vapor ou
agua quente. Desse modo, o gasto de agua total na cozinha ¢ de 1505 L/dia.

Na lavanderia, a 4gua fria sera utilizada para a lavagem dos uniformes dos
colaboradores, necessitando de 60 litros de dgua para a lavagem de 1 kg de roupa. No total,
tem-se uma demanda de 22,5 kg de roupas a serem lavadas por dia, considerando o peso de
um jaleco de 500 g. Portanto, faz-se necessario a utilizagdo de 1.350 litros de 4gua para
lavagem de roupas por dia. Desse modo, para atender a essa demanda, escolheu-se uma
lavadora de roupas Rufino Modelo RLX-20, com capacidade de 25 kg em cada ciclo,
conforme catalogo do Anexo B.6.

Para os banheiros e vestidrios, ¢ necessario estimar a demanda de 4gua nas pias,
descargas e chuveiros. Conforme a NBR-11852 (ABNT, 2013), cada descarga de bacias
sanitarias consome 9 litros de agua. J& a NBR-5626 (ABNT, 2020) estabelece que as
descargas em mictorios consomem 2,5 litros de dgua. Essa mesma norma também define a
vazdo das pias de banheiro como 15 L/min, conforme especificado no Anexo B.7.
Considera-se que cada funcionario acione a descarga e pia trés vezes ao dia, o acionamento ¢
de 30 segundos e 5 das descargas sdo realizadas em mictorios. Desse modo, a demanda de
agua nas pias e descargas ¢ de 2.580 L/dia. Nos chuveiros, conforme mencionado na se¢do
4.4.1, sera necessario 7.200 litros de agua por dia, dos quais 4.320 litros sdo de agua fria a 25
°C.

Além disso, ao longo do prédio administrativo havera 3 bebedouros do modelo
descrito no catdlogo do Anexo B.8 para o consumo de dgua potavel, conforme estabelecido
pela NR n° 18, de modo a se ter um consumo de 60 L/dia, considerando que cada colaborador
consome 1 litro de agua por dia nos bebedouros. Outros pontos de agua serdo instalados nas
areas do prédio para uso geral, sendo dois na lavanderia, 2 na cozinha e 2 na area de
recreacdo. Cada um desses pontos foi considerado como uma torneira de banheiro, com uma
vazao de 15 L/min e uso de trés vezes ao dia com acionamento total de 10 minutos por dia,
demandando, portanto, 900 L/dia. Deste modo, totalizando a demanda de agua fria no prédio

administrativo igual a 10.985 L/dia.
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4.4.3 Demandas de vapor

As demandas de vapor foram divididas em demandas de processo e demandas do
prédio administrativo. No processo, tem-se a demanda de vapor nos trocadores de calor
empregados para aquecer as zonas do digestor, sendo necessario 1.548,32 kg/h na zona de
impregnacao pelo E-201 e 100,92 kg/h na zona de cozimento pelo E-203. Na maquina de
papel, hd demanda de 44,02 kg/h para o aquecimento do ar de secagem pelo E-206. A
demanda mais expressiva estd nos evaporadores de multiplo efeito, onde se necessita 2.250
kg/h de vapor vivo. Totalizando uma demanda na planta igual a 3.943,28 ,g/h.

No prédio administrativo, o vapor ¢ utilizado para o funcionamento dos tanques de
agua quente, dos equipamentos da lavanderia (secadora, lavadora e calanda) e na cozinha, na
lava-loucas.

Conforme descrito no item 4.4.2, a quantidade de roupas a serem lavadas na
lavanderia ¢ de 22,5 kg/dia. Para a secagem das roupas, serd utilizada uma secadora Rufino
Modelo RSI-30, com capacidade para 30kg de roupa, a qual consome 40 kg/h de vapor,
presente no Anexo B.9. Também sera necessario a utilizacdo de uma calandra a qual sera da
marca Rufino Modelo RCI-20, com capacidade para 25 kg de roupa, conforme catalogo do
Anexo B.10. O equipamento consome 10 kg/h de vapor, totalizando 150 kg de vapor/dia,
considerando trés ciclos de lavagens por dia.

Para os chuveiros, de acordo com o item 4.1.1 serd necessario o aquecimento de 1.920
L/dia de agua através da utilizacao do aquecedor do catdlogo do Anexo B.4 o qual consome
14 kg de vapor/h. Desse modo, para atender a demanda, serd gasto 336 kg de vapor/dia.
Totalizando uma demanda no prédio administrativo igual a 64 kg/h, que seré suprida através
do vapor de baixa pressdao e a 100 °C gerado pelo Tanque de Dissolugao, conforme presente

no Apéndice B.3.4.

4.5 DESCRICAO DOS EQUIPAMENTOS DE UTILIDADES

4.5.1 Vapor

4.5.1.1 Trocadores de calor
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Os equipamentos E-201 e E-203 sao responsaveis pelo aquecimento das zonas
internas do digestor, sendo operados a vapor superaquecido a 200 °C e 800 kPa, oriundo da
caldeira de recuperagdo. O equipamento E-202 tem a mesma func¢do, no entanto ¢ operado
com vapor de integracao energética do trocador E-201. O trocador E-201, conforme célculos
realizados no Apéndice C.1.1, possui area de troca térmica de 12,71 m? de modo que o
modelo selecionado ¢ o TP10-4-1250 da marca Thermo Pipe (Anexo C.1). O trocador E-202,
conforme calculos realizados no Apéndice C.1.2, possui area de troca térmica de 31,35 m?, de
modo que o modelo selecionado ¢ o BCTH 406.10.S369 da marca Bermo (Anexo C.2). O
trocador E-203, conforme célculos realizados no Apéndice C.1.3, possui area de troca térmica
de 6,51 m? de modo que o modelo selecionado ¢ o TP6-2-1750 da marca Thermo Pipe
(Anexo C.3).

O equipamento E-301 ¢ responsavel pelo aquecimento das correntes do tanque de
mistura 301 e 302. Assim, empregam como fluido de aquecimento o vapor de integragao
energética do trocador E-202. O trocador E-301, conforme calculos realizados no Apéndice
C.1.5, possui area de troca térmica de 6,22 m?, de modo que o modelo selecionado ¢ o
TP6-2-1750 da marca Thermo Pipe (Anexo C.3).

O equipamento E-206 ¢ responsavel pelo aquecimento do ar de secagem empregado
na maquina de papel 201. Assim, emprega vapor da caldeira de recuperagdo como fluido de
aquecimento, a 200 °C e 800 kPa. O trocador E-206, conforme calculos realizados no
Apéndice C.1.4, possui area de troca térmica de 0,34 m?, de modo que o modelo selecionado

¢ 0 TP4-4-300 (Anexo C.4).

4.5.2 Agua fria

4.5.2.1 Trocadores de calor

Os equipamentos E-204, E-205 e E-302 sdo responsaveis pela reducdo de temperatura
das zonas de lavagem e resfriamento do digestor e pela condensacio do vapor proveniente do
evaporador, sendo operados com agua fria a 25°C proveniente dos reservatorios. O trocador
E-204, conforme calculos realizados no Apéndice C.3.1, possui area de troca térmica de 8,68
m?, de modo que o modelo selecionado ¢ o TP5-2-1250A da marca Thermo Pipe (Anexo
C.5). O trocador E-205, conforme célculos realizados no Apéndice C.3.2, possui area de troca

térmica de 21,73 m?, de modo que o modelo selecionado ¢ o TP10-2-2000 da marca Thermo
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Pipe (Anexo C.6). O trocador E-302, conforme célculos realizados no Apéndice C.3.2, possui
area de troca térmica de 70,83 m? de modo que o modelo selecionado ¢ o BCTH

550.10.S770 da marca Bermo (Anexo C.7).

4.5.2.2 Sistema de captagdo de agua

A captagdo da agua utilizada na industria ocorrera através de um pogo artesiano, que
sera perfurado pela empresa Tecnopocos, localizada em Camagari. A empresa foi selecionada
pois segue a NBR 12212, que discorre sobre projetos de pogos tubulares, e a NBR 12233, que
abrange a construcdo de pocos tubulares. A utilizacao da Estagdao de Tratamento de Efluentes
(ETE) compacta ird reduzir a demanda de agua do pogo em 2.146,78 kg/h, conforme sera
abordado na sec¢dao 4.8. Assim, a demanda requerida pelo poco artesiano reduz em 8%,
necessitando a obtenc¢ado de 25.008,71 kg/h de agua pelo pogo.

O pogo artesiano terd 160 metros de profundidade, para atender a demanda de 4dgua
requerida (HIDROG, 2024). Sabe-se que, no ano de 2024, o preco médio da perfuracao ¢ de
R$30,00 por metro perfurado (TODAGUA, 2024). Para levar a agua a industria, sera
utilizada uma bomba submersa modelo 65-20-15-2.2, com capacidade de bombear 27 m?/h,

conforme presente no Anexo B.11.

4.5.2.3 Reservatorios

Para o armazenamento da dgua, proveniente do pogo artesiano, foram selecionados 3
tanques de armazenamento destinados a industria e 1 caixa d’4gua destinada ao prédio. As
capacidades dos reservatdrios estdo dispostas na Tabela 9. Estabeleceu-se a relagdo de 70%
da capacidade dos reservatorios, visando a estocagem para combate a incéndios, bem como
uma margem de segurancga. O tanque 3 apresenta capacidade diferente dos demais, pois nele
ocorre a entrada da dgua de reuso que sera reintegrada ao processo, conforme sera abordado

na secao 4.8.

Tabela 9 - Volume dos reservatorios de agua fria.

Reservatorio Volume (m?3)

Caixa d’agua 15,69

Tanque de armazenamento 1 263,05
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Tanque de armazenamento 2 263,05

Tanque de armazenamento 3 282,37
Fonte: Autores, 2024.

4.6 INTEGRACAO DE UTILIDADES

Visando o melhor aproveitamento energético das utilidades empregadas no processo,
algumas estratégias foram adotadas. Em primeiro lugar, tendo como objetivo a
autossuficiéncia energética da planta, aliada com o interesse de nao desperdigar o potencial
energético das correntes de troca térmica, realizou-se a integragao das utilidades dos
trocadores. O vapor condensado oriundo do E-201 foi direcionado ao E-202; o vapor
condensado do E-202 foi direcionado para o E-301. Essa opera¢do diminuiu a demanda de
vapor total em 33,4% e possibilitou o uso de vapor excedente produzido pela caldeira para a
geracao de energia elétrica. A Tabela 10 apresenta os dados da integracao e nao integracao do

vapor, bem como a capacidade produzida pela caldeira e tanque de dissolucdo na planta.

Tabela 10 - Comparativo da integragdo e ndo integracdo de vapor.

Parametro Vazao de vapor (kg/h)
Demanda de vapor integrado 3.963,26
Demanda de vapor ndo integrado 5.949,10
Vapor produzido na caldeira 4.345,00
Vapor produzido no tanque de dissolucao 742,20

Fonte: Autores, 2024.

Assim, o excedente de vapor verificado apos a adocdo da integracdo de utilidades,
igual a 1.123,94 kg/h é direcionado para uma turbina geradora. Com a adocdo desta medida,
estima-se uma economia de 593,73 R$/h, com base na precificacdo de energia elétrica da
cidade de Camagari, igual a 0,48 R$/kWh (NEOENERGIA COELBA, 2024). Para isso, sera
utilizada a turbina a vapor para Microgeracdo de Energia da marca Wortice Energia modelo
MWX, presente no Anexo C.9.

Uma possivel integracdo a ser realizada € destinar a 4gua removida nas se¢des de

prensagem e formagao da maquina de papel para o setor de limpeza do prédio administrativo
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ou as secoes de lavagem da linha de fibras (depurador e difusor), visando a reducdo da
demanda de agua fria. Além disso, uma opgao implementada ¢ a coleta pluvial previamente

citada no item 4.5.3.2.

4.7 CONTROLE DE QUALIDADE

O controle de qualidade da industria serd realizado nos laboratorios, e terd por
objetivo a padronizacao da qualidade entregue aos clientes, bem como sua adequacdo aos
parametros definidos pelas normas TAPPI. Assim, os equipamentos necessarios estao

dispostos na Tabela 11. Os seus catalogos estdo presentes nos Anexos E.1 - E.4.

Tabela 11 - Equipamentos necessarios para o controle de qualidade.

Equipamento Marca Quantidade
Balanga digital de precisao Bioprecisa 1
Medidor de densAld'ade quimica RHSonics 1
Ultrassonico
Medidor de solidos dissolvidos Alquera 1

Hebei Gaotiejian Testing
Instrument Co.

Fonte: Autores, 2024.

Viscosimetro analdgico modelo LV

Também sdo necessarias vidrarias e equipamentos de laboratdrio, conforme presente

na Tabela 12. Nela, ja estdo contabilizadas a estimativa de vidrarias de reposicao.

Tabela 12 - Equipamentos de laboratdrio.

Equipamento Quantidade
Béquer 20
Bureta 5
Chapa de agitagao magnética 3
Erlenmeyer 10
Funil de vidro 4

Pipeta graduada 3
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Pipeta volumétrica 3
PHmétro 3
Proveta 8

Fonte: Autores, 2024.

4.8 TRATAMENTO DE EFLUENTES

No que tange a geracdo de efluentes, estes sdo oriundos da planta industrial e do
prédio administrativo. Na planta industrial, a geragao de efluentes ocorre nos evaporadores de
multiplo efeito e na maquina de papel. A geragao de efluentes calculada por equipamento esté
disposta na Tabela 13, e sera realizada através da Estagdo de Tratamento de Efluentes (ETE)
compacta com capacidade igual a 30.000 L/h, presente no Anexo F.1, da empresa Alfamec. O
seu uso ¢ interessante para a induastria de papel e celulose pois reduz em 90% o custo com
agua, uma vez que ela ¢ reintegrada ao processo. Além disso, a escassez hidrica na regiao
Nordeste brasileira em determinados periodos anuais € um fator presente (SIQUEIRA, 2021),
de modo que a falta de planejamento de recursos hidricos prejudica a gestdo ambiental e o

bom funcionamento da planta.

Tabela 13 - Geragao de efluentes estimada por equipamento do processo.

Equipamento Geracao (kg/h)
Evaporador efeito 2 2.041,00
Evaporador efeito 3 1.678,00
Evaporador efeito 4 1.445,00
Evaporador efeito 5 13.402,00

Magquina de papel 1.072,81
Tanque de condensado do evaporador 1.829,00
Total 21.467,81

Fonte: Autores, 2024.

Desse modo, enviando-se os efluentes dos equipamentos do processo para a ETE
compacta, reduz-se em 8% a demanda total de 4gua na industria, reintegrando 19.321,03 kg/h

de 4gua ao tanque de armazenamento de agua 3.
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Ainda, estima-se que a vazdo de agua empregada para a lavagem de equipamentos
seja de 48.400 L, conforme abordado no Apéndice C.2.2. Ainda, o processo de lavagem
interna dos equipamentos internamente ocorre 1 vez ao ano nas paradas programas e este
efluente ¢ enviado a ETE compacta, visando seu reaproveitamento.

Ja em relagdo aos efluentes gerados no prédio administrativo, seu tratamento sera
realizado de maneira terceirizada, pela Empresa Baiana de Aguas e Saneamento S.A.

(Embasa).

4.9 LAYOUT

O layout da planta foi elaborado pensando em distribuir os equipamentos do processo
ao longo dos 8.563 m? da planta de modo a garantir a passagem e deslocamento necessarios
entre os equipamentos, bem como garantir a seguranca de toda a unidade fabril ao seguir as
Normas Regulamentadoras NRs 13 e 14 (BRASIL, 2022), as quais determinam as distancias
minimas de caldeiras, tubulagdes, vasos de pressdo, tanques de armazenamento e fornos nas
suas instalagoes.

Desse modo, no Apéndice E tem-se a disposi¢ao dos equipamentos do processo, bem
como as tubulacdes do processo, de dgua fria, 4gua quente, vapor e condensado necessarias

para o funcionamento adequado da planta.
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5 CONTROLE E INSTRUMENTACAO

Para o controle e a instrumentagdo do processo foi selecionado o forno de cal FR-301,
por representar até 20% do consumo total de energia da fabrica. Enquanto que em fabricas
que utilizam a biomassa para queima na caldeira visando geragdo de vapor, o forno de cal
representa até 100% do consumo de 6leo combustivel (GUIMARAES et al., 1986). Por isso,
¢ necessario um estudo voltado a otimizagdo da operacdo do equipamento com auxilio do
controle. A instrumentacao foi ilustrada através do Diagrama de Processo e Instrumentacao
(P&ID), conforme a norma ANSI/ISA 5.1 (2009) - Instrumentation Symbols and
Identification.

Os instrumentos utilizados estdo apresentados na Tabela 14 e a estratégia de controle
na Figura 27. O diagrama P&ID foi elaborado no aplicativo de diagramac¢do de uso

educacional livre Lucidchart®.

Tabela 14 - Instrumentos utilizados no forno de cal.

Finalidade Simbolo Quantidade Instrumentos
Transmissor de Vazao FT 3 FT-301; FT-302 FT-303
Controlador Indicador de FIC 3 FIC-301; FIC-302; FIC-303
Vazao
Registrador de Vazao FR 2 FR-301; FR-303
Transmissor de Pressdo PT 2 PT-302; PT-304
Registrador de Pressdao PR 1 PR-304
Indicador de Pressao PI 1 PI-302
. TT-301; TT-302; TT-304;
Transmissor de Temperatura TT 5 TT-306: TT-307:
. TR-301; TR-302; TR-304;
Registrador de Temperatura TR 4 TR-307:
Indicador de Temperatura TI 1 TI-306
Transmissor de Velocidade ST 1 ST-305
Controlador Indicador de SIC 1 SIC-305

Velocidade

Indicador de Velocidade SI 1 SI-305
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Relé FY 1 FY-306
Transmissor de O, o,T 1 0,T-307
Controlador Indicador de O, O,IC 1 0O,IC-307

FV-301; FV-302; FV-303;

Valvulas gaveta FV 4 FV-306

Fonte: Autores, 2024.

As varidveis operacionais que possuem maior significancia no forno de cal sdo a
vazdo da lama de alimentagdo, a emissdo de oxigénio, o tempo de residéncia no forno, a
vazao de ar primario e secundario e a vazao de gas combustivel.

Na alimentacdo de gas propano ao soprador a valvula gaveta FV-301 se abre
permitindo a vazao de alimenta¢do do géas propano, no qual possui a vazdo controlada pelo
controlador FIC-301, que recebe o sinal de vazdo massica do dispositivo FT-301. Este, por
sua vez, emite um sinal para o FR-301. Quando ha uma vazdo em excesso, ocorre o
superaquecimento da cadmara de combustdo e do produto, significando desperdicio do
insumo. A temperatura do gas ¢ monitorada por meio do transmissor de temperatura TT-301,
instalado apos a valvula e transmitido para o registrador de temperatura TR-301.

O mesmo acontece na malha de controle 302 para a corrente de alimentagdo da lama
de cal que entra no forno, no qual a vazao ¢ monitorada pelo transmissor FT-302 e pelo
controlador FIC-302. Além disso, ha o controle da temperatura e pressdo em que a lama entra
no forno.

Na malha de controle 303, a 4gua de alimentacao que ¢ utilizada no lavador de gases,
perpassa uma valvula gaveta FV-303 e segue o mesmo modo de controle da malha 301, mas
com a necessidade de utilizagdo de um registrador FR-303.

Na alimentacdo de ar do soprador através da valvula gaveta FV-306 o relé de vazao
FY-306 tem a fungdo de receber sinais do controlador de vazao do gés propano e envia-los a
valvula. A temperatura do ar de entrada ¢ controlada pelo transmissor de temperatura TT-306
e pelo indicador de temperatura TI-306. Em casos em que hd um excesso da vazdo de ar
acima do necessdrio, diminui-se a temperatura da cdmara de combustdo e se aumenta a
temperatura dos gases de exaustdo. A temperatura de toda a zona de resfriamento, onde esta
contida a camara de combustdo, ¢ controlada com o auxilio do transmissor de temperatura
TT-304 que envia o sinal elétrico ao registrador TR-304. A pressdo dos gases de queima na

camara ¢ monitorada pelo transmissor PT-304 e o registrador PR-304.
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O tempo de residéncia ¢ um parametro que tem grande influéncia sobre a producdo do
forno, onde, além do volume da vazao de lama, leva-se em conta também a rotacdo do forno.
Para isso, gera-se um sinal através de um transmissor de velocidade ST-305 e envia-se a um
indicador de velocidade SI-305 e ao controlador SIC-305, o qual envia informacgdes
diretamente ao motor responsavel pelas rotagdes do tambor.

Quando se estabilizam as condi¢des de operagdo, ¢ necessario verificar o teor de
oxigénio na camara de fumaca com o auxilio do transmissor de oxigénio O,T-307 que
transmite sinais ao O,IC-307. Se estiver fora da faixa de operagdo, a vazao do ar secundario ¢
modificada.

Finalmente, se controla a temperatura na zona de aquecimento, onde ocorre a maior
parte da evaporacdo da agua. O registrador de temperatura TR-307 recebe o sinal do
transmissor de temperatura TT-307 e, se esta temperatura for baixa, abre-se o damper,

aumentando a vazao dos gases.
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Figura 27 - Diagrama de processo ¢ instrumentagdo (P&ID) para o forno de cal.
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Fonte: Autores, 2024.
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6 ANALISE ECONOMICA

6.1 CUSTOS COM CONSTRUCAO CIVIL

Para a implantacdo dos 8.563 m? (0,8563 hectare) de terreno necessario para o
funcionamento da empresa, contabilizou-se o pre¢o do m? no polo de Camacari, na Bahia
(ZAP, 2024; IMOVELWEB, 2024; PARADISERIA, 2024). Além disso, contabilizou-se os
custos relativos a limpeza e possiveis remocdes de construgdes antigas (SAMYLA, 2017),
bem como custos com construgdo das fundagdes dos prédios de alvenaria (HABITISSIMO,

2023). Assim, os custos com constru¢do civil encontram-se na Tabela 15.

Tabela 15 - Custos com constru¢ao civil.

Item Custo unitario (R$/m?) Custo (RS)
Prospecao 71,05 608.401,15
Limpeza 0,58 4.966,54
Escavagao 1,67 14.300,21
Fundagao 400,00 3.425.200,00
Pintura 53 3.529,64
Total - 4.056.397,54

Fonte: Autores, 2024; Habitissimo, 2023.

6.2 CUSTOS COM ESTOCAGEM

Os custos com estocagem preveem o armazenamento das cascas no patio e todas as
necessidades vinculadas ao transporte da matéria-prima até o picador a tambor. Esses custos
incluem um pavilhdo de estocagem com capacidade para comportar toda a pilha de cascas de
coco, obrigatorio para protegé-las das intempéries do clima. Neste calculo considerou-se os
Custos Unitarios Basicos de Construgao (CUB) (CBIC, 2024).

Além disso, foi contabilizado um guindaste com garra mecanica para que fosse
possivel realizar a movimentacdo dos cavacos da pilha até a esteira que encaminhara ao
picador. Por fim, a esteira transportadora, que encaminha as cascas para o picador a tambor,

onde serdo transformadas em cavacos. Os custos mencionados estdo dispostos na Tabela 16.
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Tabela 16 - Custos com estocagem.

Item Quantidade Custo total (RS)
Pavilhao de Estocagem 1 151.590,24
Gt de Carsgmen |
Trator Yanmar Série 1155 1 110.000,00
Esteira Transportadora 1 34.500,00
Total 315.890,24

Fonte: Autores, 2024.

6.3 CUSTOS COM ARMAZENAMENTO DE AGUA

Os custos relacionados ao armazenamento de dgua serdo contabilizados a partir da
aquisi¢do dos tanques reservatorios de agua, de volumes variados conforme a se¢do 4.5.3.3.

A Tabela 17 apresenta os custos estimados.

Tabela 17 - Custos com armazenamento de agua.

Item Volume (m3) Quantidade Custo unitario (R$) Custo total (RS)
Caixa d’agua 15,69 1 8.899,00 8.899,00
Tanque de 263,05 2 2.86.95 5.737.90
armazenamento
Tanque de 282,37 1 2.951,45 2.951,45
armazenamento
Total 17.588,35

Fonte: Adaptado de Loja do Pedrao, 2024.

6.4 CUSTOS COM EQUIPAMENTOS

6.4.1 Custos com equipamentos do processo e instalacoes de equipamentos de processo

Os custos dos equipamentos de processo estdo dispostos na Tabela 18, sendo

precificados de acordo com o valor do doélar no dia 16 de junho de 2024, sendo este igual a
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R$5,36. Para precificagdo de tais equipamentos foram utilizadas diferentes metodologias,
dentre elas: contato direto com fornecedores nacionais e internacionais, pesquisa em sites de
compra ¢ importacdo de materiais e servigos, planilha de precificagdo de equipamentos, como
a Capcost 2017 (TURTON et al., 2003), equacdes para estimativa de custo por escala
operacional, como a regra dos seis décimos (PETERS, TIMMERHAUS, 1991), e adequacao
de custos por indices, como o CEPCI (Chemical Engineering Plant Cost Index), utilizando o
valor de 800,00 de fevereiro de 2024 (Towering Skills, 2024).

Para calculo estimado do custo de instalagdo de tais equipamentos selecionados
também foi possivel obter relagcdes confidveis de acordo com Peters ¢ Timmerhaus (1991),
onde considera-se o custo com mao de obra, fundacdes, suportes, plataformas, gastos com
construcdo, entre outros fatores diretamente relacionados a instalacdo e estabelecimento de
cada equipamento comprado.

Desse modo, os custos com aquisicdo e transporte dos equipamentos de processo
totalizam um montante de R$22.426.596,02 e os custos com instalacdo e estabelecimento
deste equipamentos de processo totalizam no montante de R$6.690.469,00. Somando os
custos de compra e instalacio dos equipamentos de processo tem-se o montante de
R$29.117.065,02.

Além disso, conforme previsto pela Lei n° 5.415, de 10 de abril de 1968, € prevista
isencdo de impostos para importacdo de equipamentos, maquinas, aparelhos e instrumentos
destinados a industria de fabricagdao de celulose, pasta mecéanica e papel em geral. Deste

modo, ndo foram considerados impostos sobre a importagao dos equipamentos.
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Tabela 18 - Custos com equipamentos do processo e seus respectivos custos de instalagao.

(Continua)

. Custo de Fator de custo Custo de Custo de
Custo unitario

Sigla Equipamento Quantidade (RS) equipamentos total  de instalacio instalacio instalacao total
(RS) (PETERS, 1991) individual (RS) (RS)

PM-101  Picador de cavacos 2 157.800,00 315.600,00 20% 31.560,00 63.120,00

TA-101 anz:;fr‘ll:nf:mo 2 448.678,00 897.356,00 30% 134.603,40 269.206,80

TM-201 12ndue ieramnfgura licor 1 147.220,65 147.220,65 20% 29.444.13 29.444.13
D-201 Digestor 1 468.140,00 468.140,00 60% 280.884,00 280.884,00

TA-201 e .

TA301 Tanque de descarga 2 138.864,00 277.728,00 30% 41.659,20 83.318,40
H-201 Depurador | 132.552,00 132.552,00 20% 26.510,40 26.510,40
F-201 Difusor 158.852,00 158.852,00 65% 103.253,80 103.253,80

MP-201  Méquina de papel 2.087.579,00 2.087.579,00 20% 417.515.80 417.515,80

MC-201  Maquina de cortar 280.000,00 280.000,00 20% 56.000,00 56.000,00

bobinas automatica
TM-301 ¢ Tanque de mistura do 204.088,00 408.176,00 20% 40.817,60 81.635,20

TM-302 licor negro
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Tabela 18 - Custos com equipamentos do processo e seus respectivos custos de instalagao.

(Conclusio)
. Custo de ! Custo de Custo de
. . . Custo unitario . Fator de custo . - . N
Sigla Equipamento Quantidade (RS) equipamentos total de instalacio instalagao instalacgao total
(R$) ¢ individual (R$) (R$)
Evaporador de multiplo
EV-301 efeito 1 8.100.400,00 8.100.400,00 25% 2.025.100,00 2.025.100,00
CR-301 Caldeira de recuperagao 1 6.553.960,00 6.553.960,00 30% 1.966.188,00 1.966.188,00
T: issoluca
TM-303 anq“elii‘:flvs:;:gao do 1 171.963,25 171.963,25 20% 34.392,65 34.392,65
R-301 Reator slaker 1 74.509,12 74.509,12 20% 14.901,82 14.901,82
R-302, Reator de caustifica¢do
R-303 ¢ n m1u J ¢ 3 160.000,00 480.000,00 20% 32.000,00 96.000,00
R.304 encamisado
CL-301 Clarificador 1 42.080,00 42.080,00 20% 8.416,00 8.416,00
F-301 Filtro de lamas 1 1.672.680,00 1.672.680,00 65% 1.087.242,00 1.087.242,00
FR-301 Forno de cal 1 157.800,00 157.800,00 30% 47.340,00 47.340,00
Total 22.426.596,02 6.690.469,00

Fonte: Autores, 2024; ! Peter e Timmerhaus, 1991.
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6.4.2 Custos com equipamentos de controle de qualidade

Os custos relativos aos equipamentos de controle de qualidade estdo dispostos na

Tabela 19.

Tabela 19 - Equipamentos necessarios para o controle de qualidade.

Equipamento Custo unitario (RS$) Custo total (RS)
Balanga digital de precisao 6.399,00 6.399,00
Medidor de teor de soélidos 825,00 825,00

Medéi‘;gfveiggl‘dos 64,63 64,63
Vidrarias de laboratorio 1.392.96 4.474,47
Viscosimetro analdgico 11.835.00 11.835.00

modelo LV ’ ’
Total 23.598,10

Fonte: Autores, 2024.

6.4.3 Custos com equipamentos auxiliares

Os equipamentos auxiliares da empresa englobam todos os equipamentos presentes no
prédio administrativo nas areas de lavanderia, cozinha, refeitorio, banheiros e vestidrios, os
quais foram precificados com base em consultas com fornecedores de equipamentos, além de
sites especializados na venda destes produtos, considerando taxas de importagdo e frete.

Além disso, nesta se¢ao também considera-se o custo com equipamentos de transporte
dos fluidos, como bombas, sopradores, transportadoras, trocadores de calor e equipamentos
de resfriamento de agua. Estes equipamentos foram precificados através da ferramenta
Capcost (TURTON et al., 2003), na qual baseia-se no indice CEPCI (Chemical Engineering
Plant Cost Index) para realizar o reajuste dos pregos unitarios dos equipamentos. Desse

modo, tem-se a disposi¢do os custos de cada equipamento auxiliar na Tabela 20.

Tabela 20 - Custos com equipamentos auxiliares.

Equipamento Quantidade Custo unitario (R$) Custo total (RS)
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Panela industrial
Cuba
Caixa de gordura
Aquecedor de agua
Lava-loucas
Lavadora de roupas
Secadora de roupas
Calandra
Soprador
Bomba submersa
Bomba modelo BC-91 S/T
Bomba modelo BC-21 R 1 1/2
Bomba modelo BC-92 S/T 1B

Turbina microgeradora a vapor
modelo MWX

Trocador de calor modelo
TP10-4-1250

Trocador de calor modelo
BCTH 406.10.S369

Trocador de calor modelo
TP6-2-1750

Trocador de calor modelo
TP4-4-300

Trocador de calor modelo
TP5-2-1250A

Trocador de calor modelo
TP10-2-2000

Trocador de calor modelo
BCTH 550.10.S770

218,93
1.799,00
311,22
485.000,00
12.915,74
24.769,92
51.574,51
59.713,20
266.750,00
1.944.99
28.441,20
37.976,40

37.538,00

52.600,00

36.003,60

49.539,20

27.893,20

16.549,60

26.797,20

26.358,80

27.728,80

1.094,65
1.799,00
311,22
2.425.000
12.915,74
24.769,92
51.574,51
59.713,20
266,750,00
1.944.99
511.941,6
303.811,2
337.842

52.600,00

36.003,6

49.539,2

55.786.,4

16.549,6

26.797,2

26.358,8

27.728,8

Total

4.022.136,64

Fonte: Autores, 2024.
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6.4.4 Custos com controle instrumentacao

Os custos relativos ao controle instrumentacdo compreendem aquisi¢ao, instalagdo e
manuten¢do dos equipamentos da industria. Este custo foi estimado em R$ 606.590,00, com

base no estudo de Manfrinato, Ayres € Rosa (2017).

6.5 CUSTOS COM MATERIA-PRIMA

6.5.1 Custos com aquisicio de matéria-prima

Demonstrou-se, através da pesquisa de tamanho de mercado, a capacidade do
mercado de celulose Kraft em absorver totalmente a oferta maxima da celulose kraft oriunda
das cascas de coco. Tendo isto em vista, o volume de compra busca abarcar a maxima
producdo instalada na planta industrial, a fim de maximizar as receitas oriundas desta
matéria-prima desaproveitada pelo mercado de celulose kraft.

Calculou-se, entdo, os custos envolvidos com obtencdo do residuo lignocelulosico,
custos com reagentes quimicos em balanco material transiente (startup) enquanto nao ha
recuperacdo dos reagentes dentro das correntes de reciclo da planta, custos com reagentes em
balango material estaciondrio (makeup) e custos com combustiveis para operagdes que

requerem queima. Os resultados de tais custos estdo dispostos a seguir, na Tabela 21.

Tabela 21 - Custos com matérias-primas de toda planta industrial.

Matéria-prima uﬁil:’ltr(;o Demanda Custo semanal Custo anual
(R$/kg) (kg/h) (R$/semana) (R$/ano)
Residuo de coco (LIMPURB) 0,18 87,50 2.646,00 129.654,00
Residuo de coco (Frysk) 0,22 6.579,17 243.166,00 11.915.134,00
Na,S (startup) 2,37 131,18 - 13.196,38
NaOH (startup) 3,34 290,58 - 41.247,83
CaO (startup) 0,60 261,07 - 1.096,50
Propano (continuo) 2,46 15,58 6.438,90 315.506,22
Na,SO, anidro (makeup) 21,85 35,37 129.836,20 6.361.973,60

CaO (makeup) 0,60 3,04 306,53 15.020,11
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NaOH (makeup) 3,34 93,24 52.318,83 2.563.622,61

Total 21.356.451,25
Fonte: Autores, 2024.

6.5.2 Custos com o transporte da matéria-prima

Conforme abordado no item 4.3, o estoque de casca de coco para sete dias sera
realizado a partir da descarga no terceiro dia de operagao da planta. Desse modo, para manter
0 mesmo estoque, serd necessario um descarregamento de casca de coco duas vezes na
semana, cada um descarregando 320.000 cascas de coco. Assim, a partir dos dois
fornecedores de casca de coco, a Empresa de Limpeza Urbana do Salvador (LIMPURB) ¢ o
complexo industrial Frysk, estabeleceu-se o custo de transporte da casca de coco,
considerando, primeiramente, o custo de deslocamento (CCD) e carga e descarga (CC) para
caminhdes truck de 3 eixos transportando carga do tipo granel s6lido, conforme Resolugdao N°

5.949 (2021) e dispostos na Tabela 22.

Tabela 22 - Custos de deslocamento (CCD) e carga e descarga (CC).

Custo semanal (RS) Custo anual (RS)
Preco

LIMPURB  Frysk LIMPURB  Frysk
Deslocamento )¢50 pokm 512,136 1.86335  25.094,65  91.304,19
(CCD)
Carga e 250,19 R$/dia 500,38 500,38 24.518,62  24.518,62
Descarga (CC)
Total 49.61327  115.822,81

Fonte: Autores, 2024.

Desse modo, contabilizou-se a disponibilidade de matéria-prima por cada um dos
fornecedores, a distancia percorrida pelos caminhdes, o pre¢o do diesel médio no estado da
Bahia de R$ 5,86 o litro, a quantidade de diesel consumida por litro para caminhdes truck de
2,5 km/L e os custos de CCD e CC para determinar o custo total de transporte de

matéria-prima, conforme a Tabela 23.

Tabela 23 - Custos de transporte da casca de coco.

Fornecedor Distancia Disponibilidade Demanda Custo Custo




98

percorrida  (cocos/semana) (cocos/semana) semanal anual
ida e volta (RS) (RS)
(km)
LIMPURB 89,6 14.700 14.700 1.432,56 70.195,46
Frysk 326 1.584.905 625.300 3.892,02 190.708,92
Total 260.904,38

Fonte: Autores, 2024.

6.6 CUSTOS COM UTILIDADES, TUBULACOES E ESTRUTURAS AUXILIARES

6.6.1 Custos com utilidades

Os custos relativos as utilidades no processo sdo referentes a energia elétrica, uma vez
que a agua ¢ proveniente de pogo artesiano e o vapor € produzido na caldeira de recuperagao.
Assim, o custo da energia elétrica engloba a utilizacdo de equipamentos como bombas,
turbinas e agitadores, iluminagdo e eletronicos. Desse modo, contabilizando todas as
poténcias requeridas por esses equipamentos ¢ o pre¢o do kWh na Bahia de 0,48 R$/kWh
(COELBA, 2024), tem-se o custo total com energia elétrica, disposto na Tabela 24.

Tabela 24 - Custos com utilidades.

Utilidade Preco (R$/kWh) Demanda (kWh) Custo anual (RS)

Energia elétrica 0,48 537,58 2.260.416,38
Fonte: Autores, 2024.

Tendo em vista o custo elevado com energia elétrica e o excedente de vapor
produzido pela planta industrial, optou-se pela aquisicdo da Turbina a vapor para
Microgeragao de Energia da marca Wortice Energia modelo MWX, presente no Anexo C.9.
Com isso, o custo total com utilidades serda composto pelo custo de aquisi¢do da turbina, igual
a R$ 52.600,00, previamente contabilizado nos custos com equipamentos auxiliares. Tal

escolha resulta em economia energética e monetaria para a planta.

6.6.2 Custos com tubulacoes
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A estimacao do custo total das tubulagdes foi realizada seguindo a correlagao proposta
por Towler e Sinnott (2008), presente na Equagdo 6.1, onde D ¢ o diametro da tubulagdo e os

parametros b e n dependem do material e espessura (Schedule) da tubulacao.

C =bD (6.1)

tub

Entretanto, também ¢ necessario considerar os custos relativos aos demais
componentes da tubulagdo (valvulas, acessorios e conexdes) € o custo de instalagdo e
montagem, os quais serao acrescentados como fatores multiplicativos para compor o custo

total, de acordo com o modelo paramétrico da Equagao 6.2 (CORONA, MACHADO, 2022).
n
Ctub = fp1 + prD + ybD (6.2)

Onde fp L€ fp2 sdo os coeficientes para composi¢do do custo de montagem de

tubulagdo e y ¢ o fator multiplicativo relacionado a vélvulas, acessorios e conexdes da
tubulacao.
Assim, utilizando-se os pardmetros para o ago carbono proposto por Corona e

Machado (2022) de fp1 =— 116, 6, fp2 = 258,44 ¢ y = 3,45, bem como o maior

diametro calculado para as tubulagdes (D = 0,25m), b = 40,3, n = 0, 83, o comprimento
total da tubulagdo de 1.062,14 m e corrigindo o custo total temporalmente pelo IPCA uma
vez que os parametros do modelo t€ém como referéncia o més de julho de 2017, tem-se o

custo total com tubulagdes de R$ 129.405,40.
6.6.3 Custos com tratamento de efluentes

De acordo com o sistema tarifario da Embasa, o custo do tratamento de efluentes
representa 80% do valor da conta de dgua, conforme disposto no Anexo F.2. Assim, o valor
foi estimado conforme no preco que a demanda total de 4gua teria se fosse obtida da Embasa
ao invés do poco. Outro custo com tratamento de efluentes estd relacionado a aquisicao e
instalacdo da ETE compacta, além do acréscimo de 5% relativo ao custo de instalacao.

Assim, o custo total relativo a aquisicdo da ETE para tratamento de efluentes ¢ de R$
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60.164,90. Ainda, tem-se o custo fixo mensal de R$ 5.591,80 ao més com o esgoto sanitario,

totalizando o custo anual igual a R$ 67.101,60/ano.

6.6.4 Custos com estruturas auxiliares

Os custos relativos as estruturas auxiliares dispdem sobre a implementacdo de

sistemas elétricos, de incéndio, isolamento e de ventilagdo. Os or¢amentos foram feitos com

base em sites e trabalhos de dados semelhantes, conforme presente na Tabela 25.

Tabela 25 - Custos com estruturas auxiliares.

Estrutura Custo (RS)
Isolamento 33.200,00
Sistema elétrico 120.640,00
Sistema de incéndio 35.500,00
Sistema de ventilagao 23.000,00
Total 209.340,00

Fonte: Habitissimo, 2024.

6.7 CUSTOS EMPREGATICIOS

6.7.1 Custos trabalhistas

Os custos trabalhistas devem ser adequados para as horas trabalhadas dos
colaboradores, respeitando o estabelecido como jornada padrdo de trabalho no Artigo 7° da
Constitui¢do Federal (BRASIL, 1988). Sabendo-se que o projeto da industria apresenta 60
funcionarios, e que sua operagao ocorre em 3 turnos.

A folha de pagamento dos colaboradores foi estimada com base no saldrio minimo
médio das atividades desempenhadas em cada fungdo. Aos colaboradores que trabalham
como segurangas, adicionou-se o percentual de 30% para periculosidade, conforme prescrito
na Norma Regulamentadora (NR) 16 (BRASIL, 1984). Além disso, foi adicionado 20% em
cima do valor do salario diurno para os colaboradores que trabalham a noite, e 50% aos que

estdo escalados nos domingos, conforme prescrito na Consolidagdo das Leis do Trabalho
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(CLT). Outros direitos assegurados sdao o pagamento de 13°, o acréscimo de !5 ao valor das

férias e a contribuicdo do FGTS, que corresponde a 8% do saldrio bruto.

A Tabela 26 apresenta os custos relativos as folhas de pagamento dos colaboradores.

As se¢oes 1°, 2° e 3° referem-se aos turnos trabalhos, sendo 08h - 16h; 16h - 00h; 00h - 08h,

respectivamente.

Tabela 26 - Custos com folha de pagamento.

Funcionarios por turno Salario Salario (. Adicional
;. ;. Salario
Setor liquido liquido bruto (RS) total de
1° 2° 3° unitario (R$) (R$/més) férias e 13°
Administragao 5 0 0 2.119,00 10.595,00 21.593,68 39.588,41
Caldeira 1 1 1 2.102,00 6.726,40 13.589,68 2491441
Cl,lao. de 3 2 2 1.476,00 9.446,40 19.217,26 35.231,64
Fabrica
Controle de 2 2 1 1.720,00 8.94400  18.177,81  33.325,99
Qualidade
Cozinha 3 2 0 1.412,00 7.060,00 14.279.89 26.179,80
Engenharia 1 1 1 7.771,30 24.868,16 51.124,35 93.727,98
Expedicao 2 2 0 1.514,00 6.056,00 12.202,65 22.371,52
Limpeza 3 3 0 1.412,00 8.472,00 17.201,26 30.006,64
Recursos 3 0 0 2.611,00 783300  15.879,19  29.111,85
Humanos
Sala de
1 1 1 2.290,00 7.328,00 14.834,37 27.196,35
Controle
Seguranca 2 2 2 1.521,00 9.734,40 19.813,12 36.324,05

Fonte: Vagas, 2024.

Desse modo, contabilizando-se os salarios brutos, adicionais pertinentes e pagamento

de 13°, a industria tera um gasto anual com folha de pagamento igual a R$ 3.277.812,76/ano.

6.7.2 Custos com ergonomia

A ergonomia e seguranca dos colaboradores deve ser assegurada, cumprindo as

Normas Regulamentadoras. Assim, a induastria ird disponibilizar os Equipamentos de
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Protecdo Individual (EPI’s) a todos os funcionarios. Os custos foram obtidos através de

precificag@o online. Os valores obtidos estao dispostos na Tabela 27.

Tabela 27 - Custos com EPI’s.

EPI Quantidade Custo unitario (RS) Custo total (RS)
Capacete 60 14,25 855,00
Luva 60 12,35 741,00
Oculos de protecao 60 3,50 210,00
Protetor auricular 60 1,80 108,00
Uniforme 60 129,00 7.740,00
Total 10.798,00

Fonte: Mercado Livre, 2024; Proteloja, 2024; UniAlpha, 2024.

6.8 CUSTOS COM SERVICOS

Os custos com servigos abrangem a manutencdo dos materiais utilizados pelos
funcionarios, bem como outros servigos de infraestrutura. Os valores foram estimados com
base nos custos de instalagdes semelhantes e incluem a manutengdo de outras areas, como
banheiros e escritorios. Detalhes especificos desses custos podem ser encontrados na Tabela
28. Além disso, foram considerados fatores como a frequéncia das manutengdes e os padroes

de qualidade exigidos para garantir um ambiente seguro e funcional para todos os usuarios.

Tabela 28 - Custos com Servigos.

Item Periodicidade Custo (RS)
Escritorio Anual 4.000,00
Labora‘[(')(gilcl)a(liiez1 e(ljdoentrole de Unico 50.000,00
Banheiros Anual 2.352,24
Prevencao de Incéndio Unico 20.000,00
Total/1° ano 76.352,24

Fonte: Menezes (2024), Autolac (2024), Reparos RMC (2024), Cronoshare Brasil (2024).
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6.9 CUSTOS COM LICENCAS E ENCARGOS GERAIS

A legalizagdo da operacdo da unidade industrial dependerd da obtengdo dos devidos
licenciamentos, que incluem o registro na Junta Comercial do Estado da Bahia (JUCEB), a
solicitacdo do Cadastro Nacional da Pessoa Juridica (CNPJ) na Receita Federal, a Inscri¢ao
Estadual junto a Secretaria da Fazenda do Estado da Bahia (SEFAZ) e a obtencdo da Licenca
Prévia, Alvara de Funcionamento e Localizagdo junto a Prefeitura. Além disso, ¢ necessario
obter o Licenciamento Ambiental no Instituto de Meio Ambiente e de Recursos Hidricos
(INEMA), que inclui a Licenca Prévia, Licenca de Instalagao e Licenca de Operagdo, e o
cadastro no Corpo de Bombeiros, incluindo a vistoria e a obtengdo do Auto de Vistoria do
Corpo de Bombeiros (AVCB). Por fim, ¢ imprescindivel o cadastro da empresa no Instituto
Nacional do Seguro Social (INSS) e no Fundo de Garantia do Tempo de Servigo (FGTS) para
cumprir as obrigacdes trabalhistas.

Para cobrir as despesas com licengas e encargos gerais relacionados a abertura da
empresa, incluindo o protocolo na junta comercial, obten¢do do alvard de funcionamento,
registro e protecdo da marca, bem como a obtenc¢do de licengas obrigatorias, destinou-se um

valor estimado em R$60.000,00.

6.10 RECEITAS

Finalmente, para o calculo do montante de entrada ao fluxo financeiro da industria, as
receitas, previu-se, novamente em acordo com pesquisas de mercado e panoramas para o
setor de papel e celulose nos proximos anos, a capacidade de absor¢do maxima da produgdo
ofertada pela capacidade instalada na planta.

Assim, calculando-se para o processamento de 945 kg/h da UBHKP, num prego de
venda adequado ao mercado de 7.984,00 CNY/ton consultado em setembro de 2022 (Trading
Economics, 2022), convertido a real brasileiro para 6,07 R$/kg, uma previsdo de receitas

anuais sendo igual a disposta na Tabela 29.

Tabela 29 - Receitas anuais previstas.

Precode Fatorde Precode . Produciao
N Producao Valor anual
Produto venda conversao venda no ano (RS)

(CNY/ton) (CNY/RS) (R$/kg) (kg/h) (kg/ano)
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Celulose —5e400 076 6,07 945,00 7.779.240,00 47.203.183,64
marrom kraft
Total 47.203.183,64

Fonte: Autores, 2024.
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7 VIABILIDADE ECONOMICA

A Viabilidade Economica do empreendimento tem por objetivo a apresentacdo do
planejamento econdmico necessario para a implementagdo do projeto, analisando-se a
capacidade do projeto de prover retornos positivos. Para tal, adotou-se o critério de avaliacao
chamado Venture Profit, também chamado de Lucro de Empreendimento (LE), por ser um
indicador relativo de vantagens de investimento em novos projetos industriais. A metodologia
leva em consideragdo o risco comercial envolvido, comparando-se com um investimento que
possui uma taxa de retorno garantida e nenhum risco envolvido (PERLINGEIRO, 2005).
Assim, para o calculo do lucro do empreendimento (LE), emprega-se a Equacao 7.1, onde LB
¢ o lucro bruto, D a depreciacdo, IR o imposto de renda, IA o retorno sobre investimento

alternativo e CR a compensagao pelo risco.
LE = LB — (D + IR+ IA + CR) (7.1)

Assim, nas segOes subsequentes estardo dispostos os cdlculos para o lucro total do
empreendimento, bem como a andlise de sua viabilidade econdmica, visando fornecer um
aprofundamento nas analises economicas do empreendimento. Em todos os topicos, a taxa

cambial empregada foi de R$ 5,26/USS, valor correspondente ao dia 16 de abril de 2024.

7.1 INVESTIMENTO TOTAL

O investimento total (Itotal) da industria se refere aos custos necessdrios para a

construcdo do empreendimento, bem como startup da linha de produgdo e operagdo. O

investimento total pode ser obtido a partir da Equagao 7.2 (PERLINGEIRO, 2005), onde 1 fixo

sd0 os investimentos fixos, Igim sdo os investimentos do capital de giro e Istartup sd0 0s

investimentos para o startup da planta industrial.

=1 +1 +1 (7.2)

total fixo giro startup

O investimento total calculado é de R$ 67.245.870,44. Os investimentos fixos, de

capital de giro e de startup serao detalhados nas se¢des 7.1.1,7.1.2 ¢ 7.1.3.
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7.1.1 Investimentos fixos

Segundo Perlingeiro (2005), os investimentos fixos sdo os custos referentes aos

investimentos diretos e indiretos do empreendimento conforme presente na Equagao 7.3.

=1 +1 (7.3)

fixo direto indireto

O investimento direto diz respeito ao somatério dos investimentos ISBL (/nside
Battery Limits) e OSBL (Outside Battery Limits). Para o ISBL foram considerados os custos
de equipamentos de processo e auxiliares, ETE e tanques de armazenamento de agua, EPIs,
tubulagdes, instrumentacao e instalagdo (PETERS, TIMMERHAUS, 1991). Para o OSBL,
foram considerados custos de estocagem, encargos, construgao civil e servigos. O seu célculo

esta disposto na Equacao 7.4.

I =ISBL + OSBL (7.4)

direto

O investimento indireto diz respeito as despesas de projetos, questdes legais e
servigos terceirizados. Este valor foi estimado como sendo igual a 25% do investimento
direto. Assim, o ISBL calculado foi de R$ 33.987.376,41 ¢ o OSBL foi de R$ 7.582.798,04.

Desse modo, o investimento fixo or¢ado ¢ igual a R$ 51.962.718,06
7.1.2 Capital de giro

O investimento em capital de giro diz respeito aos elementos essenciais para que a
fabrica funcione, como estoque de matérias-primas, produtos, fundos disponiveis para
despesas, contas a pagar e impostos. O valor de capital de giro ¢ igual a 15% do investimento
total (PERLINGEIRO, 2005). Assim, totalizando o valor de R$ 10.086.880,57.

7.1.3 Investimento de startup

O investimento relativo ao startup da industria € relativo a otimizagdes de processo,

possiveis modificagdes, colaboradores adicionais e perdas ocasionais (PERLINGEIRO,
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2005). Assim, o investimento de startup foi estimado como sendo 10% do investimento fixo

calculado em 7.1.1, totalizando o valor de R$ 5.196.271,81.

7.2 CUSTOS TOTAIS

Segundo Perlingeiro (2005), o custo total ¢ a soma dos custos de producao, relativos
aos custos fixos e varidveis, e dos custos gerais, relativos a despesas administrativas, pesquisa

e desenvolvimento, entre outros. A Equacao 7.5 apresenta a relagao.

=C +C (7.5)

total producao fixo

Para os custos varidveis, analisou-se os custos de aquisicdo de matéria-prima e seu
transporte e empregaticios. Enquanto que para os custos fixos, analisou-se o custo com
tratamento de esgoto e estimou-se em 3% do valor do investimento para custos com impostos
e seguros (PERLINGEIRO, 2005). Os valores utilizados foram previamente expostos na
secdo 6. Para os custos gerais, o seu valor foi estimado como sendo 2,5% da receita
(PERLINGEIRO, 2005). Assim, os custos de produc¢do sdo de RS 26.643.326,59/ano e os
custos fixos sdo de R$ R$ 1.180.079,59/ano, totalizando o custo total de RS
27.823.406,18/ano.

7.3 LUCRO BRUTO

O lucro bruto, obtido pela Equagdo 7.6, representa o montante obtido ao subtrair o
custo total calculado na se¢do 7.2 da receita, apresentada na se¢do 6.10. Ele ndo representa o
lucro liquido do empreendimento, visto que primeiro ¢ necessario recuperar o valor investido
nas instalagdes fisicas da industria (PERLINGEIRO, 2005). Assim, obteve-se o lucro bruto
anual de R$ 19.379.777,47/ano.

LB=R-C (7.6)

total

7.4 DEPRECIACAO
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De acordo com Perlingeiro (2005), os equipamentos do processo tém uma vida util,
que deve ser considerada para o calculo da deprecia¢do do processo. Assim, para o calculo da
depreciagdo (D), empregou-se a Equacdo 7.7, onde n ¢ o tempo de vida ttil, adotado como 16

anos, valor usual para equipamentos da industria de papel e celulose (PETER,

TIMMERHAUS, 2003). Assim, obteve-se a depreciagdo de R$ 2.598.135,90.
I,
D =—"= (7.7)

7.5 IMPOSTO DE RENDA

O imposto de renda (IR) considera a taxa anual de imposto de renda (t) e o lucro
tributdvel. A taxa de imposto de renda (t) adotada é de 20% e o lucro tributavel ¢ a diferenca
entre o lucro bruto (LB) e a depreciagdo fiscal, que pode ser obtida através da multiplicacao

do investimento direto (I direto) e do fator de depreciacdo (d), onde d ¢ igual a 0,1

(PERLINGEIRO, 2005). A Equagdo 7.8 apresenta o calculo do imposto de renda, de onde
obteve-se o valor de R$ 3.668.104,62.

IR =t(LB —dl, ) (7.8)

direto
7.6 INVESTIMENTO ALTERNATIVO

O retorno do investimento alternativo (IA) € o valor equivalente ao que a empresa
poderia lucrar caso optasse pelo investimento em outro empreendimento (PERLINGEIRO,
2005) e pode ser calculado pela Equagao 7.9, onde i ¢ a taxa de retorno, que para industrias
de papel e celulose assume o valor de 0,08 (PERLINGEIRO, 2005). Assim, obteve-se o
investimento alternativo de R$ 5.379.669,63.

IA = il (7.9)

total

7.7 COMPENSACAO PELO RISCO
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A compensacdo pelo risco (CR) diz respeito ao risco comercial que se assume ao
investir no empreendimento, ¢ pode ser obtida pelo produto da taxa de risco (h) aplicada ao
investimento total, conforme apresentado na Equacdo 7.10. Para a industria de papel e
celulose, adota-se o valor de h igual a 10% (PERLINGEIRO, 2005), definido como razoavel.
Assim, obteve-se a compensac¢ao pelo risco de R$ 6.724.587,04.

CR = hl (7.10)

total

7.8 LUCRO DO EMPREENDIMENTO

Finalmente, calcula-se o lucro do empreendimento (LE) através da Equacao 7,
obtendo-se o valor de R$ 1.009.280,26. Segundo Perlingeiro (2005), o lucro do

empreendimento maior que zero demonstra atratividade no investimento.

7.9 FINANCIAMENTO

Para tornar viavel o empreendimento, serd necessario realizar um financiamento para
suprir o investimento referente a construgdo, instalagio e operacdo da planta de RS
67.245.870,44. Esse empréstimo serda realizado por meio do Banco Nacional de
Desenvolvimento Econdmico e Social (BNDES), o qual oferece linhas de crédito para
financiamento de até 100% para médias empresas com uma taxa de juros de 11,86% ao ano.
Desse modo, considerou-se o Sistema de Amortizacdo Constante (SAC) para quitar as
parcelas do empréstimo, uma vez que esta modalidade ¢ recomendada para empréstimos de
longo prazo, permitindo uma recuperacdo mais rapida por parte do credor, tendo seu risco
diminuido. Assim, a projecdo do financiamento, bem como o juros a ser pago no periodo de

10 anos encontram-se na Tabela 30.

Tabela 30 - Projecdo do financiamento do BNDES na modalidade SAC.

Periodo Prestacio Juros Amortizacdo Saldo devedor Valor Presente (VP)
0 0,00 0,00 0,00 67.245.870,44 0,00
1 7.349.973,64 625.386,60 6.724.587,04 60.521.283,40 619.624,09

2 7.287.434,98 562.847,94 6.724.587,04 53.796.696,35 552.523,22
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3 7.224.896,32  500.309,28 6.724.587,04 47.072109,31 486.606,31
4 7.162.357,66 437.770,62 6.724.587,04 40.347.522,26 421.857,25
5 7.099.819,00 375.231,96 6.724.587,04 33.622.935,22 358.260,11
6 7.037.280,34 312.693,30 6.724.587,04 26.898.348,18 295.799,16
7 6.974.741,68 250.154,64 6.724.587,04 20.173.761,13 234.458,86
8 6.912.203,02 187.615,98 6.724.587,04 13.449.174,09 174.223,86
9 6.849.664,36  125.077.32 6.724.587,04 67.245.87,04 115.079,01
10 6.787.125,70  62.53866  6.724.587,04 0,00 57.009,32
Total 3.315.441,17

Fonte: Autores, 2024.

7.10 RENTABILIDADE

De acordo com todas as estimativas determinadas anteriormente, foi possivel calcular
o fluxo de caixa do empreendimento durante o seu tempo de vida, em anos. A Taxa Minima
de Atratividade (TMA) serve como uma referéncia para comparagdes, ajudando a determinar
se o retorno esperado de um projeto € suficiente para compensar os riscos assumidos. A TMA
foi determinada com base na SELIC em junho de 2024 de 10,50% (BANCO CENTRAL DO
BRASIL, 2024) e com acréscimo de 5% para incluir o risco de investimento, resultando em
uma taxa de 15,50% ao ano.

Conhecendo o fluxo de caixa e a taxa de desconto, € possivel determinar o Valor
Presente Liquido (VPL). O VPL indica a diferenca entre o valor presente das entradas e
saidas de caixa ao longo do tempo descontadas por uma determinada taxa de juros (TMA). O
VPL considera a soma de todas as receitas futuras esperadas do projeto ao longo do tempo de
investimento, descontadas a uma taxa especifica e o investimento inicial.

Por meio do presente fluxo de caixa tem-se que, para um prazo de 20 anos, o VPL ¢
de R$12.617.919,81 e além disso, uma Taxa Interna de Retorno (TIR) de 19%. A TIR
representa a taxa de desconto que faz com que o Valor Presente Liquido de todos os fluxos de
caixa de um projeto seja igual a zero. Como o VPL ¢ positivo, isso indica que o projeto ¢

viavel e deve gerar lucro acima da TMA e, portanto, ¢ considerado vidvel economicamente.
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Figura 28 - Fluxo de caixa acumulado e descontado acumulado ao longo de vinte anos.
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Fonte: Autores, 2024.

Observando a Figura 28, o payback simples trata-se do tempo necessario para que o
fluxo de caixa acumulado do empreendimento retorne o investimento inicial. Observando que
o payback do fluxo de caixa acumulado para a operacdo do empreendimento foi de 6 anos,
1sso significa que apos o 6° ano de operacao da planta, o investimento inicial do projeto serd
recuperado.

Porém, em contrapartida a esta analise, a qual ¢ indicada para decisdes a curto prazo,
vale a pena analisar o payback descontado, que considera a desvaloriza¢ao do dinheiro com o
tempo, sendo mais preciso para decisoes a longo prazo. Avaliando se o investimento valera a
pena ao longo do tempo, pode-se observar através do fluxo de caixa descontado acumulado
que o empreendimento retorna um payback descontado a partir do 11° ano, ou seja, ao
avaliar-se este projeto frente a outros investimentos, de TMA em 15,5%, € possivel atingir-se
retorno sobre o investimento assim como corroborar com a proposta de valor do projeto em

um periodo de 11 anos.
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8 CONSIDERACOES FINAIS

8.1 CONCLUSAO

A partir do desenvolvimento deste Trabalho de Conclusao de Curso, conclui-se que a
producdo de celulose ndo branqueada de fibra curta (UBHKP) a partir de residuos da
cocoicultura representa uma perspectiva inovadora e sustentavel para o setor. Esta iniciativa
ndo s6 atende a demanda crescente por produtos de celulose no mercado brasileiro, como
também promove o reaproveitamento de residuos agroindustriais, contribuindo
significativamente para a mitigacdo dos impactos ambientais associados ao descarte
inadequado de cascas de coco verde. Deste modo, demonstrando o éxito do projeto do
processo.

Além disso, a localizacdo da planta industrial no Polo de Camagcari, na Bahia,
mostra-se estratégica no sentido de aproximagdo geografica com fornecedores de
matéria-prima e publico-alvo da UBHKP. Ainda, ao realizar a andalise de rotas tecnoldgicas,
evidencia-se a rota Kraft como a mais vantajosa tanto no ponto de vista técnico, uma vez que
o processo ¢ aplicavel a casca de coco verde e apresenta um maior rendimento, quanto
econdmico a medida que se reduz a necessidade de energia e matérias-primas da planta em
decorréncia da autossuficiéncia energética do ciclo de recuperagao.

Ademais, por meio da rota Kraft, a unidade industrial é capaz de produzir
7.779.240,00 kg/ano da UBHKP utilizando 4.721,58 kg/h de licor branco ¢ 10.000 kg/h de
casca de coco verde. Estes valores foram obtidos a partir dos balangos de massa e energia,
dimensionamentos e selecdo de equipamentos para todas as etapas do processo, as quais
envolvem preparagdo da matéria-prima, cozimento, lavagens, secagem e corte, ¢ toda a
cadeia do ciclo de recuperagdo do licor branco e da cal. Além disso, também foram realizados
os calculos das utilidades necessarias para o funcionamento da unidade fabril, bem como a
integracao energética destas, essenciais para a autossuficiéncia energética da planta.

Outrossim, conclui-se que o empreendimento é vidvel economicamente visto que
possui um Valor Presente Liquido (VPL) de R$ 12.617.919,81 para uma Taxa Minima de
Atratividade (TMA) de 15,50% ao ano.

8.2 SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS
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Embora o projeto apresente resultados satisfatorios para a producdo de celulose nao
branqueada de fibra curta a partir de residuos do coco verde, ha oportunidades de melhorias
em alguns pontos essenciais que aprimorardo a cadeia produtiva.

Dentro desses pontos, destaca-se, primeiramente, a possibilidade de se buscar outros
fornecedores de matéria-prima para diminuir o custo de aquisicdo do insumo a partir de
parcerias estratégicas. Além disso, ¢ interessante realizar uma otimizacdo do transporte das
matérias-primas, visando a redu¢do de custos.

Em relagdo a etapa de cozimento, torna-se evidente a necessidade de estudos sobre a
cinética de deslignificacao da casca de coco verde. Portanto, experimentos laboratoriais para
determinar condi¢des Otimas da etapa de cozimento, bem como a sua modelagem cinética e
termodindmica, sdo fundamentais para aprimorar o processo de polpacao.

Outra oportunidade de melhoria crucial diz respeito as lavagens utilizadas durante as
etapas de polpagdo. Sabe-se que a industria de celulose consome demasiadas quantidades de
agua potavel, logo, tornam-se imprescindiveis estudos que busquem otimizar a quantidade de
agua usada nas lavagens da polpa de celulose para remover o licor negro residual e
estabelecer o numero kappa adequado para o produto.

Além disso, neste projeto a lignina residual foi utilizada como combustivel da caldeira
do ciclo de recuperacdo. Entretanto, também ¢ interessante avaliar o seu valor agregado como
subproduto do processo, uma vez que hd pesquisas que processam a lignina oriunda de
biomassas lignoceluldsicas para gerar produtos de maior valor agregado (KOMURA, 2015;
OGATA, 2013; ZOCATELLI et. al., 2011). Ainda, também existe a possibilidade de
processamento e venda do didéxido de carbono oriundo do forno.

Ademais, visando-se melhor integracdo energética da planta, sugerem-se algumas
possibilidades, como: utilizacdo das correntes de condensado oriundas dos trocadores de
calor para aquecimento de correntes; utilizagdo do vapor para aquecimento de outros
processos; e realiza¢do da coleta pluvial visto que a cidade de Camacari apresentou indices
pluviométricos médios de 76,53 mm/més no ano de 2023 (WEATHER SPARK, 2024).

Por fim, sugere-se também o estudo da integragdo do processo de polpagao da casca
de coco verde a uma industria de producdo de celulose nao branqueada de fibra curta ja
existente que utiliza outra matéria-prima, como forma de mesclar matérias-primas diferentes,

reduzindo custos de implementa¢do de um novo projeto.
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APENDICE A - ANALISE ECONOMICA PRELIMINAR PARA O PROCESSO
SULFITO

Para o calculo simplificado da viabilidade econdomica do processo sulfito, definiu-se
uma base de consumo didrio de coco, empregando-se o valor de aquisi¢do por unidade de
matéria-prima relativos ao recolhimento em aterro (R$0,18) e em parcerias com as empresas
(R$0,22), bem como o preco de venda da tonelada da celulose soltvel (R$4.230). Além
disso, para os calculos de custo, empregou-se os valores relativos aos principais reagentes
utilizados na etapa de polpacdo do processo, o acido sulfuroso (H,SO;) e hidroxido de
amonio (NH,OH), com o valor de compra do quilo de R$139,68 e R$38,09 respectivamente.
Ao valor obtido para o custo total, adicionou-se uma porcentagem de 20%, relativa aos
impostos.

Para a produg¢do, assumiu-se como base de calculo o consumo diario de 2000 kg/h de
casca de coco verde, produzindo 368.54 kg/h de celulose solavel. Considerando a operacao
da industria de 8 horas diarias, durante 30 dias ao més, com uma parada programada de 10
dias ao ano, ¢ estimada uma producdo anual de 1.046,66 ton/ano de celulose soluvel.
Utilizou-se um rendimento para o processo de 35%, o cendrio mais desfavoravel para o
rendimento do processo (LLANO, 2016). Os dados obtidos para o calculo estao dispostos na

Tabela 31.

Tabela 31 - Célculo da viabilidade econémica preliminar.

Produto/insumo  Quantidade (kg/ano) Preco (R$/kg) Valor Anual Total (RS)

Polpa de celulose 1.046.657,49 5,00 5.233.287.,45

Coco (aterro) 1.134.000,00 0,18 -204.120,00

Coco (empresas) 4.468.191,78 0,22 - 983.002,19
NH,OH 168.065,75 35,67 - 5.994.905,42
H,SO; 268.905,21 139,68 -37.560.679,10
Total - - - 44.742.706,71
Impostos - - - 8.948.541,34
Lucro bruto - - - 48.457.960,60

Fonte: Autores, 2023.
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APENDICE B - MEMORIAL DE CALCULO DOS BALANCOS DE MASSA E
ENERGIA E DIMENSIONAMENTO DE EQUIPAMENTOS

Os calculos foram realizados utilizando-se o software online Google Sheets®.

APENDICE B.1 - BALANCOS DE MASSA E ENERGIA DA AREA 100

APENDICE B.1.1 - DIMENSIONAMENTO DO PAVILHAO DE ESTOCAGEM A-101

A matéria-prima oriunda dos fornecedores chega a industria e ¢ direcionada ao
pavilhdo de estocagem A-101, que deve ter capacidade de estoque para 7 dias de operagao.
Segundo Reis (2020), a densidade da casca de coco verde ¢ igual a 242 kg/m?, de modo que
empregando-se a vazdo de operacdo igual a 10.000 kg/h de casca de coco (corrente 1),
obtém-se uma vazdo semanal igual a 1.680.000 kg/semana. Assim, calculou-se o
dimensionamento necessario para o pavilhdo de estocagem, presente na Tabela 32 e no

Apéndice A.1.

Tabela 32 - Dimensdes do pavilhdo de estocagem A-101.

Dimensao Valor Unidade
Area 1440 m?
Altura 12 m
Lados 12 m

Fonte: Autores, 2024.

APENDICE B.1.2 - BALANCOS DE MASSA E ENERGIA DO PICADOR PC-101

Para o balanco de massa do picador, tem-se a corrente de entrada de massa de coco
verde de 10.000 kg/h. O picador PC-101 tem capacidade para processar até 11.616,00 kg de
cascas de coco, porém, como medida de seguranca, adota-se um valor padrio de
aproximadamente 70% de capacidade de operagdo para o equipamento. Assim, o balango de

massa ¢ descrito pela Equacao B.1.

=m - m _+m — m (B.1)

acumulada entra sai gerada consumida



139

Como ndo ha reagdes quimicas durante o processo, a massa acumulada, gerada e
consumida s3o nulas, portanto a massa que entra no picador ¢ igual a massa que sai do
equipamento. Sabendo que a corrente que entra no picador € a corrente 2 e a corrente que sai

¢ a corrente 3, o balango de massa do picador ¢ descrito conforme a Equagao B.2.

m, =t (B.2)

Para o balango de energia do picador, calculou-se a relacdo entre a poténcia do
equipamento e a capacidade de operagao de acordo com a vazdo massica estabelecida,

conforme a Equagao B.3 (WILLS, NAPIER-MUNN, 2016).

Poténcia do equipamento
E = —— e g p (B.3)
Vazao massica de cascas de coco

Assim, para processar as 10.000 kg/h de casca de coco e com uma poténcia de
36.774,95 W, o picador consumira 3,68 W/kg de casca de coco. Desse modo, escolheu-se

dois picadores, conforme presente no Anexo A.2.

APENDICE B.1.3 - BALANCOS DE MASSA E ENERGIA DO TANQUE DE
ARMAZENAMENTO TA-101

Os cavacos formados na corrente 3 sdo encaminhados a dois tanques de
armazenamento idénticos, que devem suportar 10.000 kg/h de cavacos umidos. Nessa etapa,
desconsidera-se qualquer perda de energia e de material ao longo da tubulagdo. Deste modo,

o balanco de massa ¢ descrito pela Equagao (B. 4).

m, = (B.4)

Segundo Reis (2020), a densidade da casca de coco umida ¢ igual a 242 kg/m?.
Assim, se faz possivel o calculo das dimensdes do tanque de armazenamento necessario para

suportar a vazao dos cavacos umidos. Os resultados estao dispostos na Tabela 33.
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Tabela 33 - Dimensdes do tanque de armazenamento de cavacos TA-101.
Dimensao Valor Unidade
Volume 59,10 m3
Altura 4,70 m
Diametro 4,00 m

Fonte: Autores, 2024.

O equipamento selecionado esta presente no Anexo A.3.
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APENDICE B.2 - BALANCOS DE MASSA E ENERGIA DA AREA 200

APENDICE B.2.1 - BALANCOS DE MASSA E ENERGIA DO TANQUE
MISTURADOR TM-201

O balango de massa do misturador TM-201 foi definido inicialmente através do
balango de massa descrito pela Equagdo B.5. Considerando que ndo ha reagdes quimicas
durante o processo, a massa acumulada, gerada e consumida sdo nulas, portanto a massa que
entra no misturador ¢ igual a massa que sai, posto isso o balango fica determinado pela

Equagdo B.5.
m, +m, +m, = (B.5)

A proporcao de litros de licor para quilogramas de coco ¢ de 3:1, portanto, a
propor¢ao de licor necessaria para 1.543 kg de coco seca/h ¢ de aproximadamente 4.629,00 L
de licor/h, convertendo-se para base massica através da densidade aproximada do licor de
1.020 kg/m* (HAYON, 2005), ou 4.721,58 kg de licor/h. Sendo assim, descreve-se a massa
de saida do misturador, referente a corrente 8, sendo igual a massa de entrada do digestor

como exemplificado na Equagao B.6.

m = (B.6)

8 licor

Compreendendo-se que a massa de licor branco da corrente 8 ¢ composta pelas
massas entrantes de reagentes da mistura do licor introduzidos pelas correntes 7 (NaOH) e 6
(Na,S) e da agua necessaria para diluigdo desta mistura, introduzida pela corrente 5 (Mg,

como descrita pela Equacao B.7.

mégua mlicor mNazS mNaOH (B.7)

De acordo com Correia (2010), o teor de dgua a ser considerada no processo também
¢ dependente da umidade de 84,57% que acompanha os cavacos, sendo assim inclusa durante
os calculos, portanto o volume de Liquido de Cozimento (V) € composto pela umidade do

cavaco € o volume de licor branco inserido no digestor, como determinado na Equacgdo B.8.
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V.=V __+V (B.8)

LC licor adgua nos cavacos

Calculou-se um volume de 13.086 L de Liquido de Cozimento/h (13.178,58 kg/h) na
primeira secdo do digestor D201, o que determinard a massa de reagentes do licor branco
adicionada no misturador.

Para definir a massa de reagentes na formulacao do licor branco calculou-se a partir
da carga de 4lcali efetivo (AE) determinada pela patente US 2004/0112554 Al
(SNEKKENES, 2004), assim como a sulfidez, ou quantidade de enxofre, determinada de
30% para o processo de cozimento. A partir da concentracdao de alcali efetivo de 27,4 g de
Alcali Efetivo/L de Liquido de Cozimento, também descrito como 32,24 g de Alcali Ativo/L
de Liquido de Cozimento, estimaram-se as concentragdes de reagente como: 9,67 g de
Na,S/L de Liquido de Cozimento (Cy,s) € 22,56 g de NaOH/L de Liquido de Cozimento
(Cnaon)- Por fim, a Equagdo do balango de massa do tanque de mistura caracteriza-se a seguir

pela Equagao B.9.

m m . . B.
agua licor VLC Na_ S VLC CNaOH ( 9)

A partir da Equacdo B.7 possibilitou-se a determinagdo da quantidade de agua
necessaria para o processo, sendo assim necessarios 4.299,82 kg/h de dgua para produgao do
licor branco com suas devidas concentracoes finais.

Determinando-se assim as demais correntes massicas que envolvem o tanque de

mistura (reagentes quimicos) como disposto na Tabela 34, a seguir.

Tabela 34 - Vazdes massicas de startup do TM-201.

Corrente Constituinte Vazao (kg/h)
i Agua (H,0) 4.299,82
g Na,S 131,18
m, NaOH 290,58
mg Licor Branco 4.721,58

Fonte: Autores, 2024.
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A partir destes calculos, o tanque operard com a adi¢do destas correntes em estado
continuo ¢ sem acumulo de massa durante 42,5 horas (startup), como descrito no
planejamento de produgdo na secao 4.3, até que se complete o tempo necessario para
finalizagdo do ciclo de recuperacdo dos reagentes quimicos adicionados ao cozimento (42,5
horas) e determina-se um novo estado estacionario para o TM-201, recalculando o balango de
massa global da Equacdo B.5, com adicdo da corrente do ciclo de recuperacio (corrente 38),
através da Equacao B.10.

.+, 4+ +m, =1y (B.10)

A composi¢do da corrente 38 € obtida posteriormente como saida do clarificador de
licor branco (CL-301), ao final do ciclo de recuperagdo, e tem seus calculos descritos no
Apéndice B.3.6. A corrente massica de clarificado que retorna ao tanque de mistura de licor

branco (corrente 38) e que ¢ de interesse ao processo continuo de cozimento kraft esta

disposta na Tabela 35.

Tabela 35 - Vazdo massica dos componentes da corrente 38 entrando no TM-201.

Componente Vazao (kg/h)
Agua (H,0) 3.812,41
Na,S 131,18
NaOH 197,34
Inertes 172,56
Total 4.313,48

Fonte. Autores, 2024.

Por consideragdes de projeto e devido a reduzida producdo nominal de produto final,
desconsideraram-se equipamentos para retirada de elementos ndo processuais (NPE) e a
presenca de inertes, tanto na matéria-prima celuldsica quanto no licor de cozimento. Assim,
assumiu-se que a fracdo massica de inertes resultante do ciclo de recuperacgdo (corrente 38) é

nula para o balango de massa continuo do TM-201, ja que ndo afeta o termo do acumulo de
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massa. No entanto, os inertes serdo considerados para o balanco de energia para previsdo das
demandas de calor.

Partindo-se assim para a determina¢do das novas composi¢des das correntes de
alimentacdo do TM-201, tém-se as seguintes equacgdes para o balango de massa por

componente da agua, do Na,S e do NaOH (Equagdes B.11-B.6).

m_x m_ x =m X B.11
5 agua, 5 + 38 agua, 38 8 agua, 8 ( )
m_x =m X —m_x B.12
5 agua, 5 8 agua, 8 38 agua, 38 ( )
m _x +m_x =m_x (B.13)
6 Na25,6 38 NaZS,38 8 Na25,8
m6xNa25,6 o meNa25,8 - m38xNaZS,38 (B'14)
m m_ x =1 B.1
7xNa0H,7 + 38 NaOH, 38 SXNaOH,S ( 5)
m_x =1m x —m_x B.16
7 NaOH,7 8 NaOH, 8 38 NaOH, 38 ( )

Mantendo-se as mesmas fragdes massicas originais das correntes 5, 6, € 7 (Xyguas =
Xna2s6 = Xneon7 = 1) pode-se calcular as novas vazOes madssicas para operagdo em estado

continuo e estacionario do tanque de mistura, dispostas no Quadro 2.

Quadro 2 - Vazdes massicas de estado estacionario (pds-recuperagdo de reagentes) do TM-201.

Corrente Constituinte Vazao (kg/h)
i Agua (H,0) 487,41
mg Na,S 0,00
m, NaOH 93,24
Agua (H,0) 3.812,41
Na,S 131,18
rh38
NaOH 197,34
Total iz 4.313,48
g Licor Branco 4.721,58
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Fonte: Autores, 2024.

Percebe-se que ndo hé necessidade de make-up do componente de Na,S (corrente 6)
devido ao make-up de Na,SO, efetuado na caldeira de recuperagdo, havendo apenas
continuidade na reposi¢ao do hidroxido de sédio (corrente 7) consumido durante o cozimento
e da agua (corrente 5) evaporada e consumida durante o ciclo de recuperagdo. A corrente 8,
de alimentacdo continua ao digestor, mantém-se inalterada, de mesma vazdo e composicao
massica.

Em seguida, parte-se para o céalculo do balango de energia do tanque de mistura, com
as seguintes consideragdes:

1 Nao ha reagdo quimica no interior do tanque de mistura;

2 A viscosidade do fluido ¢ assumida como similar a da 4agua devida a baixa
concentragdo de so6lidos, logo ndo ha trabalho de escoamento, nem trabalho de expansao;

3. Desconsiderou-se o trabalho de eixo devido a baixa contribui¢do ao balanco
energético;

4. Nao ha variacao de densidade dentro do tanque, mistura perfeita;

Demonstra-se o balango de energia global para o TM-201 através da Equacao B.16a.

+Q +Q +Q +Q =Q (B.16a)

agua Nas NaOH reciclo licor branco retiravel

Sendo o termo Q,g,, referente ao calor adentrando os limites do sistema pela corrente
5, Quas referente ao calor entrando pela corrente 6, Qu,on referente ao calor presente na
corrente 7, Q..o referente ao calor vindo da corrente 38 do ciclo de recuperacdao do licor
branco, enquanto 1880, Qjicor prance T€fere-se ao calor saindo dos limites do sistema através da
corrente 8 € Q. ive Tefere-se ao calor trocado com a camisa no tanque de mistura.

Através dos dados disponiveis sobre Calores especificos (Cp) de cada componente
entrante pelas correntes 5, 6, 7 e 38 (através do Cp da mistura) e as respectivas temperaturas
de tais correntes entrantes, tendo em vista que informagdes de mesma importincia estdo
disponiveis a respeito da corrente 8, calculam-se em planilhas Excel os termos de calor

entrantes e saintes do sistema pela equagdo B.17 e dispdem-se os resultados na Tabela 36.

Q =t -Cp - (T -T ) (B.17)

i, entrada saida
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Tabela 36 - Valores de calor das respectivas correntes e trocas de energia nos limites do sistema do TM-201.

Simbolo  Corrente Vazido massica Cp da mistura Temperatura Valor
(kg/h) (kJ/kg°C) °O) (kd/h)
Qjgua 5 487,41 4,187 25 112.243,859
Qnazs 6 0,00 1,061249 25 0,00
Qnaon 7 93,24 1,488035 25 7.631,14
Qreciclo 38 4313,48 3,8 90,8 '177025,41
Qiicor branco 8 4.721,58 3,934052 80 18.574,96
fluido m. . )
Qretirével refrigerante agua de resfriamento 4’ 187 25 38.575 ’45

Fonte. Autores, 2024.

Assim, para o resfriamento por encamisamento do tanque de mistura, com finalidade
de proporcionar alimentagdo em condigdes constantes e controladas ao cozimento da polpa,
calculou-se a demanda de agua fria de resfriamento a 25 °C pela Equacao B.18, para que o
balanco de energia do tanque misturador (TM-201) ndo houvesse acumulo em estado

continuo (dE/dt=0).

Q .. .
— retiravel (B ) 1 8)

égua de resfriamento Cp (Tfinal(reator)_Tégua(fluido))

agua, 25°C

Obtendo-se, assim, uma demanda de dgua de resfriamento (Mg, de resfiiamento) 1gUAl @
167,51 kg/h de 4gua a 25°C e pressao de aproximadamente 1 atm.

Para o dimensionamento do tanque de mistura do licor branco, considerou-se as
correntes de entrada 5, 6 ¢ 7 que serdo bombeadas para o tanque misturador em ago inox, de
6.000 L, que tera em uso 70% da sua capacidade. As dimensdes do tanque misturador estdo

dispostas na Tabela 37, conforme catalogo presente no Anexo A.4.

Tabela 37 - Dimensdes do tanque de mistura TM-201.

Dimensao Valor

Diametro 1,6 m
Altura 2,8 m
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Cone 0,5m

Volume do tanque misturador 6.000 L
Fonte: Will Maquinas, 2024.

Além disso, considerou-se o gasto energético com a poténcia absorvida pelo
impelidor (SOUSA, 2022). Assim, foi necessario o calculo do numero de Reynolds pela
Equacdo B.19, a fim de definir o regime de escoamento. A poténcia (P) para regimes
turbulentos foi calculada pela Equagao B.20. Os dados necessarios para os calculos estdo

dispostos na Tabela 38.

Re = M2 (B.19)

A poténcia para regimes turbulentos foi calculada pela Equagdo B.20. Os dados

necessarios para os calculos estao dispostos na Tabela 38.

_ P
N, =—o (B.20)

A viscosidade dindmica do licor branco definida nos célculos foi similar ao estudo
realizado com licor de baixa concentracdo de sélidos para biomassa descrito por Ghalke

(1975).

Tabela 38 - Dados necessarios para o calculo da poténcia do tanque misturador TM-201.

Simbolo Parametro Valor Unidade Referéncia
p Massa especifica do licor 1.020 kg/m’ LAITINEN
branco
N Velocidade de rotagao do 66.000 ps WILL
impelidor MAQUINAS
D Diametro do impelidor 0,53 m CALCULADO
u Viscosidade dinamica do 0,47 mPa.s LAITINEN
licor branco
N ) Numero de poténcia 0,30 - SOUSA

Fonte: Adaptado de Souza, 2022; Laitinen, 2016; Will Maquinas, 2024.



148

As dimensdes do tanque agitado empregues para os calculos foram calculadas a partir
das relagdes estabelecidas por McCabe e Smith (1993), presentes na Tabela 39, onde D ¢ o
didmetro do impelidor; T ¢ o didmetro do tanque agitador; Z ¢ a altura do liquido; C ¢ a
distancia entre o impelidor e o fundo do tanque; B ¢ a largura da chicana; W ¢ a altura da pa
do impelidor. Para tal, empregou-se impelidores do tipo Hélice, devido a viscosidade
dinamica do fluido de escoamento, estando na faixa entre 0,001 - 10 Pa.s (SOUSA, 2022). O

Anexo D.3 apresenta o esquema do tanque e suas dimensdes.

Tabela 39 - Relagdes geométricas para o tanque de agitagdo.

Relacio Valor
D/T 1/3
Z/T 1
C/T 1/3
B/T 1/12

W/D 1/5

Fonte: McCabe € Smith, 1993.

Os resultados obtidos estdo dispostos na Tabela 40, onde P refere-se a poténcia total

relativa a agitagdo do tanque.

Tabela 40 - Resultados obtidos para o balango de energia do tanque de mistura TM-201.

Parametro Valor Unidade
Re 4,07x10" -
D 0,53 m
4 1,60 m
C 0,53 m
B 0,133 m
W 0,107 m
P 3,80x10" kW

Fonte: Autores, 2024.
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APENDICE B.2.2 - BALANCOS DE MASSA E ENERGIA DO DIGESTOR D-201

A etapa de cozimento no digestor D-201 tem como objetivo a maxima remocgao de
lignina da casca de coco. Desse modo, considerou-se o modelo cinético desenvolvido por
Vanchinathan e Krishnagopalan (1995) para a taxa de deslignificagdo, uma vez que ¢ um
modelo capaz de ser utilizado em tempo real com bases em dados do licor (AGUIAR, 2000).
Este modelo considera que a deslignificagdo ocorre em duas etapas, uma inicial onde ocorre
répida deslignificacdo, significativa degradacao de carboidratos e alto consumo de alcali, e
uma secundaria, onde ocorre a maior remog¢do de lignina, considerada uma reagao de

primeira ordem, conforme as Equacdes B.21 e B.22.

—4807

dL, 0,5 RT

—L=40(T)"(e) " (L) (B.21)
dL 13 BB 05 06
2 =7,49 %10 (e) “ [0H ] [HS ] (L) (B.22)

Onde, R ¢ a constante dos gases ideais, T ¢ a temperatura, LL_ e Lpé a lignina inicial e

principal na madeira, respectivamente, [OH | é a concentracdo de 4lcali efetivo no inicio da
fase principal e [HS ] é a concentracio de HS também no inicio da fase principal. Além

disso, o modelo também considera que todo o sulfeto esta na forma HS , as reacdes sdo
irreversiveis e o licor estd em equilibrio com os cavacos (POLOWSKI, 2004).

Desse modo, a partir dos dados iniciais do cozimento de 16,2% de lignina presente na
casca de coco, 27,4 g/L de Alcali Efetivo, onde [OH | é 22,56 g/L e [HS ] é 9,67 g/L,
pode-se determinar a % de lignina presente na casca de coco e alcali efetivo consumido ao

final de cada se¢do do digestor, conforme a Tabela 41.

Tabela 41 - % de lignina presente na madeira e alcali efetivo consumido ao longo do cozimento.

% de [OH-] no [HS-] no [AE] no % de alcali
Secao lignina na licor branco licor branco licor branco efetivo no
madeira (g/L) (g/L) (g/L) licor branco
Impregnacgdo 16,2 16,92 7,25 20,55 56
Aquecimento 16,2 13,16 5,64 15,98 20

Cozimento 3,48 10,34 4,43 12,56 12
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Lavagem 2,34 7,52 3,22 9,13 8

Resfriamento 2,00 5,64 2,42 6,85 6

Fonte: Autores, 2024.

Assim, verifica-se que ao longo do cozimento, 98% da lignina presente na casca de
coco ¢ dissolvida e 75% do alcali efetivo ¢ consumido. O teor de lignina residual na polpa ¢é
cerca de 2% e esta em conformidade com as exigéncias comerciais para o produto final, onde
o numero Kappa deve estar entre 17-18.

Desse modo, deu-se inicio ao balango global de massa, que esta disposto na Equacao
(B.23).

m, +m, +m =rm, +rm (B.23)
Realizando o balango de massa para a lignina ndo dissolvida, obtém-se a Equagao

(B.24). Onde Lndis refere-se a lignina ndo dissolvida.

r‘h4x + r‘h8x +m__x = r'r19x +m_x (B.24)
Lndis4 Lndis8 Lndis23 Lndis9 Lndis10

A lignina ndo dissolvida ndo esta presente nas corrente 8, 9 e 23, portanto o balango

se torna a Equagao (B.25).

r'n4x = r'nlox (B.25)
Lndis4 Lndis10

Realizando o balanco de massa para a lignina dissolvida, obtém-se a Equacao (B.26).

Onde Ldis refere-se a lignina dissolvida.

m x + m _x +m__x =m_Xx +m_ x (B.26)
Ldis4 Ldis8 Ldis23 Ldis9 Ldis10

A lignina dissolvida ndo estd presente nas corrente 4, 8 e 23, portanto o balango se

torna a Equagdo (B.27).
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m x =—1m, x (B.27)
Ldis9 Ldis10

Realizando o balangco de massa para a holocelulose nao dissolvida, obtém-se a

Equagdo (B.28). Onde Hndis refere-se a holocelulose nao dissolvida.

rh4x + rhsx + rh23x = rh9x + rhlox (B.28)
Hndis4 Hndis8 Hndis23 Hndis9 Hndis10

A holocelulose nao dissolvida ndo esta presente nas correntes 8, 9 e 23, portanto o

balango se torna a Equacao (B.29).

m,x = rhlox (B.29)
Hndis4 Hndis10

Realizando o balanco de massa para a holocelulose dissolvida, obtém-se a Equacao

(B.30). Onde Hdis refere-se a holocelulose dissolvida.

rh4x + rhgx + rh23x = Ihgx + rhlox (B.30)
Hdis4 Hdis8 Hdis23 Hdis9 Hdis10

A holocelulose dissolvida nao esta presente nas correntes 4, 8 e 23, portanto o balango

se torna a Equagdo (B.31).

m x =—nm_ x (B.31)
Hdis9 Hdis10

Realizando o balanco de massa para o alcali efetivo nao dissolvido, obtém-se a

Equacido (B.32). Onde AEndis refere-se ao alcali efetivo ndo dissolvido.

ri14x + rhgx + r'r123x = rhgx + r'nlox (B.32)
AEndis4 AEndis8 AEndis23 AEndis9 AEndis10

O AEdis ndo esté presente nas correntes 4 e 23, portanto o balango se torna a Equacdo

(B.33).
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n'n8x = n'19x + mlox (B.33)
AEndis8 AEndis9 AEndis10

Realizando o balango de massa para o alcali efetivo dissolvido, obtém-se a Equacao

(B.34). Onde AEdis refere-se ao alcali efetivo dissolvido.

r'n4x + r'r18x + rh23x = r'ngx + r'nlox (B.34)
AEdis4 AEdis8 AEdis23 AEdis9 AEdis10

O AEdis nao estd presente nas correntes 4, 8 e 23, portanto o balango se torna a

Equacao (B.35).

r'r19x = — r'nlox (B.35)
AEdis9 AEdis10

Realizando o balango de massa para a agua, obtém-se a Equacao (B.36). Onde H,O

refere-se a agua.

Realizando o balango de massa para as impurezas, obtém-se a Equagao (B.37). Onde [

refere-se as impurezas.

rh4x +r'r18x +r'r123x =rh9x +r'r110x (B.37)
14 8 123 19 110

A I ndo estéd presente nas correntes 8, 9 e 23, portanto o balango se torna a Equacao

(B.38).

I
=3
&

m x (B.38)

14 110
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Baseado nos estudos de Colodette, Gomide e Neto (1995), estipulou-se que 25% da
massa de cavaco seco se degrada no digestor. Além disso, os teores de extrativos e de cinzas
foram desprezados nos célculos, por representarem uma parcela pequena da composi¢cdo da
casca de coco verde, segundo estudos realizados por Pereira (2012).

Ainda, considerou-se que a saida de licor ocorre preferencialmente pela corrente 9,
que ¢ encaminhada para o ciclo de recuperagdo, de modo a obter uma relagao 90:10 de vazao
de licor na saida. Essa mesma relagdo foi estabelecida para os componentes das correntes,
exceto o alcali efetivo dissolvido e ndo dissolvido, que obedeceu a concentragao de saida do
licor (6,85 g/L licor), resultando em 20,9% de sua saida na corrente 10 e o restante na
corrente 9.

Além disso, a corrente 23, responsavel pela zona de resfriamento dentro do digestor,
possui apenas agua, de modo a se manter a concentragao de alcali constante na ultima zona,
evitando interferéncias no equilibrio de alcali.

Assim, obteve-se a Tabela 42, que contém a composicao das correntes do digestor.

Tabela 42 - Composicao das correntes do digestor D-201.

Secao m, g m,; 1, m,,
X Indis 36,64x10° 0 0 0 21,88x10°
X Lais 0 0 0 0,02 43,55x10™
* tndis 0,11 0 0 0 98,48x10°
*Hdis 0 0 0 0,01 32,82x10"
X AEndis 0 0,09 0 13,71x107 36,64x10™

X AEdis 0 0 0 0,01 0,01

*h20 84,57x10° 0,91 1 0,94 0,86
X 77,1510 0 0 0 92,15x10™*

Fonte: Autores, 2024.



154

Outro fator importante desta etapa sdo os s6lidos contaminantes do processo, segundo
Foelkel (2009) cerca de 5% da matéria-prima (base seca) estd contaminada com areia e argila.
De modo que a corrente de entrada e de saida do digestor permanecem com esse valor
intrinseco a polpa, sendo constante durante as zonas do digestor. Este valor ¢ igual a 77,15

kg/h de areia e argila. Os valores das demais correntes do digestor estdo presentes na Tabela

43.

Tabela 43 - Vazdes do digestor D-201.

Corrente Vazao (kg/h)
m, 10.000,00
g 4721,58
m,, 10.000,00
m,, 16.349,19
m, 8372,39

Fonte: Autores, 2024.

Para o balanco de energia do digestor, considerou-se as temperaturas tipicas de cada

se¢ao do equipamento conforme descrito por Aguiar (2000) e contidas na Tabela 44.

Tabela 44 - Temperaturas de cada se¢do digestor D-201.

Sec¢ao Temperatura (°C)
Impregnagdo 100
Aquecimento 165

Cozimento 170
Lavagem 140
Resfriamento 85

Fonte: Aguiar, 2000.

Assim, para estimar o calor necessario para se atingir as determinadas temperaturas ,

utilizou-se a Equacgdo B.39.
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Q =X (h,.c AT) (B.39)

Onde, rhl, ec,. sd0 a vazdo massica e o calor especifico do i-ésimo componente da

mistura, respectivamente.

Para a realizagdo do célculo, considerou-se os calores especificos (cp i) e entalpias
(H) dos licores, da agua, do cavaco e da polpa envolvidos no cozimento. O ¢, do licor
13

branco foi estimado a partir das fragdes massicas e calores especificos dos componentes do
licor, conforme a Equagao B.40.

- (B.40)

c .C X .C X .C
p—Llicor branco agua p—égua) + (NazS p—NaZS) +( NaOH p—NaOH)

O c, do licor negro foi retirado de Junior e Guerato (2012) e o do cavaco e da polpa

foram considerados o mesmo valor e foram retirados de Snekkenes (2004) . Para as entalpias,
considerou-se a Equacdo B.41, onde a temperatura considerada sdo as respectivas
temperaturas de entrada do licor branco, do cavaco e da dgua na zona de impregnacao, e do

licor nerro e da polpa na saida da zona de resfriamento.

mistura

H (T = Z(xi. C,p AT) (B.41)

Os resultados encontram-se na Tabela 45.

Tabela 45 - Calores especificos e entalpias dos componentes do cozimento.

Calor especifico

Componente Temperatura (°C) (kJ/kg.°C) Entalpia (kJ/kg)
Licor branco 80 4,16 228,53
Licor negro 85 4,10 245,73
Cavaco 26 1,5 37,5

Polpa 85 1,5 329,13
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Agua 25 4,18
Fonte: Autores, 2024.

104,5

Desse modo, a variagdo de entalpia AH dos componentes serd igual ao calor Q

necessario para se atingir a temperatura em cada zona do digestor. Os resultados estdo na

Tabela 46.

Tabela 46 - Calor necessario para atingir a temperatura necessaria da zona de cozimento.

Secao Calor (kJ/h)
Impregnacao 4.396.198,82
Aquecimento 3.438.391,97

Cozimento 286.532,66
Lavagem -3.183.611,06
Resfriamento -4.377.465,20

Fonte: Autores, 2024.

Para o dimensionamento do digestor, adaptou-se a equacdo de projeto disponibilizada
pela empresa Valmet, a qual calcula o tempo de retengdao da polpa em cada zona do digestor.
Para tanto, considerou-se o tempo de retencdo fornecido pela patente US 2004/0112554,

conforme a Tabela 47.

Tabela 47 - Tempo de retencdo de cada se¢@o do digestor D-201.

Secio Tempo de retencio (min)
Impregnagao 30
Aquecimento 40

Cozimento 60
Lavagem 60
Resfriamento 90

Fonte: US 2004/0112554, 2004.

Desse modo, a partir do tempo total de retengdo de 280 min, calculou-se o volume V

do digestor a partir da Equagdo B.42.
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Tempo de retencido.Vazio de cavacos
V= L £ (B.42)

Fator de empacotamento

Nesse projeto, o fator de empacotamento dos cavacos foi considerado igual a 1, como
forma de garantir que os cavacos preenchessem completamente os espagos disponiveis.
Assim, o volume efetivo total do digestor serda de 192,84 m? com altura de 15,73 m e

diametro de 2,25 m. O equipamento selecionado esta presente no Anexo A.5.
APENDICE B.2.3 - BALANCO DE MASSA DO TANQUE DE DESCARGA TA-201

O tanque de descarga TA-201 ¢ responsavel por receber a corrente de saida do

digestor e desfibrar a polpa marrom. O seu balanco de massa ¢ descrito pela Equacao B.43.

m =1 (B.43)

Desse modo, verifica-se que a corrente de saida do tanque de descarga ¢ exatamente
igual a corrente de entrada, com valor igual a 8.372,39 kg/h de polpa e licor negro fraco.
Segundo Reis (2013), o tanque de descarga ¢ um tanque de armazenamento com pressao
atmosférica, onde ocorre a redugdo da alta pressdo de descarga oriunda do digestor.

Estipulando-se um limite de seguranca de preenchimento do tanque de 70%, o tanque
deve ter um volume de aproximadamente 12,46 m?3. Para isso, considera-se o tanque
cilindrico, com especificacdes dispostas na Tabela 48. O equipamento selecionado estd

presente no Anexo A.6.

Tabela 48 - Dimensdes do tanque de descarga TA-201.

Dimensao Valor Unidade
Volume 12,46 m3
Altura 3,00 m

Diametro 2,30 m

Fonte: Autores, 2024.

APENDICE B.2.4 - BALANCOS DE MASSA E ENERGIA DO DEPURADOR H-201
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Desse modo, conforme citado no balango do digestor (Apéndice B.2.2), as sujidades
solidas contendo areia e argila sdo de 77,15 kg/h, que devem ser removidas através do uso do

depurador hidrociclone H-201. Unidas a essas impurezas e a pasta de cavacos cozidos (m L 1),
provenientes do digestor, estdo também na entrada a dgua de alimentacao (l’hlz), com vazao

igual a 6.163,68 kg/h,

No balang¢o de massa do hidrociclone, a corrente de caudal de entrada (rh13) tem a sua
separagdo dentro do equipamento, formando dois novos fluxos, de aceites (Ih1 5) e de rejeitos
(m ) 4). Levando em conta que nao ha reagdes quimicas durante o processo, a massa

acumulada, gerada e consumida sdo nulas, sendo assim, toda a massa que entra no
hidrociclone através da corrente de caudal de entrada ¢ igual a massa que sai através das

correntes de aceites e rejeitos. Posto isso, o balango fica determinado pela Equagao B.44.

11'113 = r'r114 + r'n15 (B.44)

A quantidade caudal de entrada (r'r113) ¢ de 14.536,06 kg/h, onde sdo somadas a agua
de alimentacdo (m12) igual a 6.163,68 kg/h e a 4gua proveniente dos equipamentos anteriores
com a massa de sélidos de entrada encaminhada do difusor (m 11) com vazdo de 8.372,39

kg/h a uma consisténcia de entrada (CE1) de 12,78%, conforme descrito pela Equagao B.45.

m = (m )+, (BAS)

. + m. m, . ,
sélidos secos impurezas agua proveniente do digestor

Para se determinar a quantidade de aceites e rejeitos foram utilizados os valores pelo

fabricante do depurador descritos na Tabela 49.

Tabela 49 - Fatores indicados pelo fabricante do depurador H-201.

Fatores do fabricante Valores
Fator de espessamento dos rejeitos (FE) 1,95
Consisténcia de saida da depuracdo (CS) (%) 1,24
Volume de rejeitos no depurador (VR) (%) 10

Fonte: Autores, 2024.
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Diante disso, a massa de solidos de aceites que ¢ encaminhada para o difusor ¢ de
13.082,27 kg/h, estando a uma consisténcia de 1,19% e sendo esta composta por uma vazao
de 59,36 kg/h de impurezas que posteriormente serdo eliminadas pelo filtro. A Tabela 50

apresenta as vazoes totais obtidas pelo balango de massa.

Tabela 50 - Vazdes totais do depurador H-201.

Corrente Vazao (kg/h)
m 14.536,06
13
m 1.453,79
14
m 13.082,27
15

Fonte: Autores, 2024.

Para o balango de energia, considerou-se os calores especificos (cp) do cavaco, do

licor branco, do licor negro, da polpa e da 4gua, conforme utilizados no Apéndice X. Assim,
de acordo com a Equagdo B.46 calculou-se os calores especificos das correntes que entram e

saem do depurador, a partir dos valores de vazao massica conhecidos.

(B.46)

Onde, n ¢ o nimero total de componentes na mistura, X ¢ a fragdo massica do
componente i na mistura e C, ¢ o calor especifico do componente i na mistura.
Com os valores de c, das correntes, determinou-se o calor sensivel das correntes que

entram no depurador (m mlz), uma vez que suas temperaturas ja sdo conhecidas, a partir

11’

da Equacao B.25. A energia térmica da corrente m 13 ¢ a soma da energia da m 1 €M,

portanto, a partir da mesma equagdo ¢ possivel conhecer a temperatura de entrada do
depurador. A partir desse resultado, considerou-se que a temperatura da corrente de rejeitos (

m 14) ¢ a mesma da m 13 © a temperatura da m is foi determinada a partir do balango de
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energia do sistema, conforme a Equacdo B.47, uma vez que ndo héa perda de calor para o

meio durante a operagao.

Q =Q_. (B.47)

Os resultados encontram-se na Tabela 51.

Tabela 51 - Resultados do balango de energia do depurador H-201.

Iil]] Ih]Z lill?: Ih14 Iills
¢, (klkgK) 1.5 418 2.64 413 3,99
T (°C) 85 25 67.10 67.10 41,54

Q (kJ/h) 1.927.521,94 644.104,449 2.571.626,38 403.383,494 2.168.242,89
Fonte: Autores, 2024.

Para o dimensionamento do depurador, escolheu-se o equipamento com base na taxa
de fluxo de retrolavagem calculada no balango de massa. Assim, o equipamento escolhido foi
o hidrociclone modelo HD-4 da empresa Fluid Brasil, o qual possui 0,29 m de diametro e

1,663 m de altura, conforme o catdlogo do equipamento contido no Anexo A.7.

APENDICE B.2.5 - BALANCOS DE MASSA E ENERGIA DO DIFUSOR F-201

Segundo Crotogino et al. (1987) os equipamentos de lavagem da polpa marrom sdo
avaliados a partir de trés categorias de parametros: quantidade de licor de lavagem utilizado,
quantidade de soluto removido e eficiéncia do lavador operando sob consisténcias de
alimentacdo e descarga padrdo. Desse modo, em primeiro momento, faz-se necessario o
calculo da quantidade de solidos dissolvidos e totais que adentram o difusor F-201. Do
balango de massa do depurador H-201, sabe-se que a quantidade de sélidos ndo dissolvidos (

) é igual a 885,55 kg/h e que a fragdo massica de lignina (L), Alcali Efetivo

s6l. nao dissolvidos

(AE) e da holocelulose degradada ¢ igual a 0,0027, 0,0085 e 0,0019, respectivamente, onde
tanto a fracdo massica de lignina quanto a de AE sdo a soma das fragdes massicas dos
componentes dissolvidos e ndo dissolvidos na corrente. Assim, empregando-se a Equagao

B.48 ¢ possivel calcular a quantidade de s6lidos totais (m ) na corrente.

SOl totais
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=m .m .m .m B.4
sol. totais s6l. ndo dissolvidos + xlig 15 + XAE 15 + xH—deg 15 ( 8)

Dessa forma, tem-se que a corrente de polpa ndo lavada (rh1 5) que entra no difusor

tem 1.053,56 kg/h de solidos totais, dos quais 143,28 kg/h sdo sélidos dissolvidos composto
por lignina dissolvida e ndo dissolvida, alcali efetivo consumido e ndo consumido e
holocelulose degradada no digestor.

Desse modo, ¢ possivel realizar o balango de massa global do difusor, conforme a

Equagdao B.49, para determinar a quantidade de polpa lavada (Ih18) que sai ao final da
operagdo, uma vez que tem-se a corrente de entrada de polpa nao lavada (m ) 5), licor de
lavagem (r'n16), considerado como agua branca e definido como 5.000 kg/h de acordo com

valores encontrados na literatura (POLOWSKI, 2012), e o licor diluido de lavagem que segue

para o evaporador EV-301 (rh17)
m =m_ +m, —m, (B.49)
A partir dos valores de vazao das correntes de entrada e saida do difusor, também ¢
possivel determinar a concentragdo de sélidos dissolvidos em cada uma das correntes. Além
disso, considerou-se que o processo tem 98% de eficiéncia na remoc¢do dos solidos
dissolvidos, pois € um valor padrao do processo de lavagem em difusores (MOKFIENSKI,

2011). Os valores das vazdes e concentragdes dos solidos dissolvidos nas correntes

encontram-se na Tabela 52.

Tabela 52 - Vazdes e concentragdes de solidos dissolvidos de entrada e saida do difusor F-201.

Concentracio de sélidos Concentracio de sélidos

na corrente de polpa (k na corrente de licor (k
Vaziio polpa (kg (kg

Corrente sol. dissolvidos/ton licor)  sol. dissolvidos/ton licor)
(kg/h)
15 18 Y16 Y17
Polpa nao lavada 13.082.27 87.59 0 0 0
(1,5)
Licor de lavagem 5000 0 0 0 0

(1)
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Licor diluido de
, 16.064,84 0 0 0 14,12
lavagem (1)
Polpa lavada (rivs)  2.017,44 0 73,47 0 0

Fonte: Autores, 2024.

Da polpa lavada, na corrente 18, tem-se 822,07 kg/h sendo a polpa de celulose (em
base seca) e 1.195,43 kg/h ¢ a agua resultante da lavagem.

O principio de funcionamento de um difusor é o deslocamento, onde o licor de
lavagem ¢ distribuido de forma uniforme e homogénea sobre a superficie da manta com o
intuito de deslocar o liquido livre que se encontra entre as fibras que compdem a manta de
celulose. Desse modo, o desempenho do difusor ¢ determinado a partir de alguns pardmetros
do processo, como o Fator de Dilui¢ao (FD), que representa a quantidade de dgua de lavagem
aplicada em excesso para lavar a polpa visando obter um deslocamento total do licor original;
a taxa de licor de lavagem (R), considerada a razdo entre o fluxo de licor de lavagem e o licor
que deixa o lavador com a polpa lavada; o rendimento da lavagem (Y), o qual representa a
percentagem de so6lidos removidos da polpa, além de outros parametros, como a consisténcia
de alimentagdo e descarga, e eficiéncia do processo que sdo padrdes para o processo de
lavagem em difusores.

Estes parametros foram calculados a partir das Equagdes B.50, B.51, B.52 e B.53,

respectivamente.

FD =t -1, (B.50)
R =t/ (B.51)
Y =1 — -1 100 (B.52)
117713
DR = -2 100 (B.53)
X137 V12

Além disso, definiram-se pardmetros fixos para o processo, como a consisténcia de
descarga e a eficiéncia da lavagem por serem valores padroes para o difusor, de acordo com
(MOKFIENSKI, 2011). Todos os parametros de desempenho do difusor encontram-se na
Tabela 53.
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Tabela 53 - Pardmetros de desempenho do difusor F-201.

Parametro Valor
Fator de Dilui¢do (FD) 2.988,56 L
Taxa de Licor de Lavagem (R) 2,48
Rendimento da Lavagem (Y) 87,06 %
Relacdo de Deslocamento (DR) 16,12 %
Consisténcia Padrdo de Descarga (C St) 12 %
Eficiéncia (E) 98 %

Fonte: Autores, 2024.

Para o balanco de energia do difusor, determinou-se a temperatura das correntes que
saem do equipamento (corrente 17 ¢ 18) e o calor sensivel de cada uma dessas correntes.
Primeiramente, determinou-se o calor especifico da mistura, conforme a Equagdo B.46. Em
seguida, calculou-se a energia térmica da mistura que entra no difusor, a partir das Equagdes
B.54 ¢ B.55.

0 (B.54)

total

onlpa + Q

Qi= Ihi ) cp‘iAT (B.55)

agua

Onde, i refere-se ao respectivo componente.

Apo6s determinar o calor total da mistura, calculou-se a temperatura de saida T ; da

corrente 17 a partir da Equagao B.56.

Qtotal
T = —tetal (B.56)

m .c
f total pmédio

Uma vez que sabe-se a temperatura da corrente 18, calculou-se os calores sensiveis

das correntes 17 e 18. Os resultados encontram-se na Tabela 54.
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Tabela 54 - Resultados do balango de energia do difusor F-201.

mls Ihlﬁ Ii'117 Ii'118
¢ (kl/kg.K) 3,99 4,18 4,17 3,08
T (°C) 41,54 25 37,67 26
Q (k/h) 2.168.242,89 522.500 2.528.772,97  161.969,92

Fonte: Autores, 2024.

O dimensionamento do equipamento foi realizado com base na taxa de fluxo de
retrolavagem, assim como o depurador. Desse modo, escolheu-se o filtro autolimpante
FMA-1002E, da empresa Fluid Brasil, com dimensdes de 1,34m de altura e 0,435m de

diametro, conforme demonstrado no Anexo A.8.

APENDICE B.2.6 - BALANCOS DE MASSA E ENERGIA DA MAQUINA DE PAPEL
MP-201

Segundo Lima et al. (2001), a umidade da polpa de celulose ¢ em torno de 150%
(base seca). Ja segundo Lima (2000), a umidade varia de 130 a 180%. A umidade desejada na
pasta ndo branqueada ao final da secagem ¢ igual a 10% (b.s), podendo ser embalada e
comercializada (DIAS, SIMONELLI, 2013). A temperatura da polpa ¢ a temperatura média
de Camagari, com desvio padrao, segundo Marinho (2022).

Segundo Campos (2008), cada secao das trés primeiras da maquina de papel MP-201
¢ responsavel pela remocao de uma porcentagem de agua da polpa, sendo a secdo de secagem
a responsavel por remover a menor quantidade, gerando economia energética. As

porcentagens de remocao de 4gua por secdo da maquina estdo dispostas na Tabela 55.

Tabela 55 - Porcentagem de remogao de dgua por se¢dao na maquina de papel MP-201.

Secao Remocao de agua (%)
Formagao 95,4
Prensagem 3,2

Secagem 1,4

Fonte: Adaptado de Campos, 2008.
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Assim, avaliou-se a remog¢do de umidade desejada, igual a 1,35% (1.072,44 kg/h).
Com isso, empregando-se a porcentagem de remocdo de dgua de cada se¢do, calculou-se a

umidade removida por se¢do, conforme representado na Tabela 56.

Tabela 56 - Porcentagem de remogao de dgua por se¢do na maquina de papel 201.

Secao Umidade removida (b.s) (%)
Formagao 1,2879
Prensagem 0,0432
Secagem 0,0189

Fonte: Autores, 2024.

Assim, empregou-se a Equacdo B.57 para calcular o balanco de massa da secdo de

formacao, onde m 18 ¢ a corrente de polpa oriunda do difusor; m £ ¢ a corrente de de polpa que

segue da se¢do de formagdo e m ¢ a massa de agua removida na formacgao.

H20f

hy =1+, (B.57)

Assim, empregou-se a Equacdo B.58 para calcular o balanco de massa da secdo de

prensagem, onde m £ ¢ a corrente de de polpa que segue da secdo de formacgdo; e r'npr ¢ a

corrente de de polpa que segue da se¢ao de prensagem; ¢ a massa de agua removida na

H20p

prensagem.

m_=m +m
pr

f (B.58)

H20p

Deste modo, visando-se a remog¢ao de 0,0189% de umidade restante, a polpa entra na

secdo de secagem, apresentando as condi¢des descritas na Tabela 57.

Tabela 57 - Dados de entrada na se¢do de secagem.

Parametro Dados de, e.ntrada Dados (rle. saida Unidade
do sdlido do sodlido

Vazao massica (b.s) 825,43 825,43 kg solido seco’/h



Umidade (b.u) 0,1062
Umidade (b.s) 0,1189
Temperatura 26
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0,09 kg 4agua/kg produto
0,10 kg adgua/kg sélido seco
25 °C

Fonte: Autores, 2024.

Para o ar quente de secagem, analisou-se os estudos de Lima et al. (2001) e Lima

(2000), onde ambos consideram temperaturas variando entre 50 e 100°C, sendo a tltima a

que apresenta melhores resultados de secagem. Além disso, o valor de umidade absoluta (kg

agua’kg ar seco) foi retirado através da carta psicrométrica, considerando-se a umidade

relativa do ar de entrada no trocador de calor prévio a secagem igual a 75%, por ser a

umidade média do ar de Camagcari, segundo Silva (2022). Esses e os demais dados estdo

dispostos na Tabela 58.

Tabela 58 - Dados do ar de secagem na maquina de papel MP-201.

Dados de entrada

Dados de saida do ar

Parametro Unidade
do ar de secagem de secagem
Pressdo 1 1 atm
Umidade relativa 75 - %
Umidade absoluta 0,015 - kg agualkg ar
seco
Temperatura 100 20 °C

Fonte: adaptado de Silva, 2022; Lima et al., 2001; Lima, 2000.

Assim, para a determinagdo da vazdo massica de ar quente necessaria para a secagem

do material, e a umidade absoluta de saida do ar do secador, empregaram-se simultanecamente

os balangos de massa e energia, conforme a Equagdo B.59, que representa o balango de massa

para o secador, onde r'npé a vazao massica de produto em base seca; ¥ ¢ a umidade absoluta

do ar (kg de dgua/kg ar seco) e X ¢ a umidade do produto (kg agua/kg so6lido seco).

mY, +1m X =Y +mnX (B.59)
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A Equacgdo B.60 representa o balango de energia para o secador, onde H . ¢ a entalpia

do ar (kJ/kg ar seco); H . ¢ a entalpia do produto (kJ/kg solido seco).

mH, +mH =mH +mnH, (B.60)

O valor de entalpia do ar pode ser calculado através da Equagdo B.61, onde A

representa o calor latente de vaporizagao da agua (kJ/kg agua); Tr representa a temperatura de

referéncia (°C) e Ta representa a temperatura do ar (°C).

H_ = (1,005 + 1,880) * (T_—T ) + UA (B.61)

O valor da entalpia do produto pode ser calculado através da Equagdo B.62, onde C o
representa o calor especifico do solido (kJ/kg°C); Tp representa a temperatura do produto
(°O); TT representa a temperatura de referéncia (0°C) e Cp , Tepresenta o calor especifico da

agua (kJ/kg°C).

— * _ * —
H=C *(T ~T)+XC *(@ ~T) (B.62)

A Tabela 59 apresenta o valor das propriedades termodindmicas necessarias para os

calculos dos balancos.

Tabela 59 - Propriedades termodindmicas para os balangos da maquina de papel MP-201.

Propriedade Simbolo Valor Unidade

Calor esp,eciﬁco da agua CpL 4,18 Kl/kg°C
liquida

Calor especifico do ar Cpar 1,00 kJ/kg°C

Calor especifico do produto Cpp 1,30 kJ/kg°C

Calor especifico do vapor de CpV 1.90 K)/kg°C

agua
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Calor latente da dgua A 2.501,4 kJ/kg°C

Fonte: Adaptado de Universidade Federal de Pelotas, 2022; Touset, Gonzalez, Rodriguez, 2021.

Desse modo, foram obtidos os valores relativos a massa de ar de secagem r'na igual a
438,60 kg ar seco/h e a umidade absoluta do ar de secagem na saida Y1 igual a 0,050 kg

agua/kg ar seco. De modo que o balanco global da maquina de papel conta com a corrente 18
na entrada, com vazao de 2.017,44 kg/h e de ar de secagem com vazdo de 438,60 kg/h, na
corrente 47. Nas saidas, tem-se a vazao total de d4gua removida, igual a 1.072,44 na corrente
28 e de ar de secagem, igual a 438,60 kg/h. Por fim, obtendo-se a vazio de produto como
sendo igual a 945 kg/h, na corrente 19, de bobinas de UBHKP, com umidade igual a 10%.
Assim, tornou-se necessario o calculo do calor necessario para realizar a secagem,
esquentando o ar da temperatura ambiente em Camacari até a temperatura de secagem. Para

tal, calculou-se o calor necessario para evaporar a agua (Q . ), a partir da Equacao B.63,

H20

onde Tas representa a temperatura de aquecimento.

Qoo = WA= (€, = C )T ] (B.63)

O valor de W representa a capacidade de evaporagao, ou seja, a quantidade maxima

de 4gua evaporada, podendo ser obtido a partir da Equagao B.64.

W= (X, - X) (B.64)

Para o calculo do calor necessario para o aquecimento do s6lido (QS) empregou-se a

Equacao B.65, onde TO representa a temperatura de entrada da polpa na secdo de secagem.

Q =m (C —XC )T, ~T) (B.65)

Para o calculo do calor necessario para o aquecimento do ar (Qar) empregou-se a

Equacao B.66.
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Q r - 1’ha(cpa

a

—Y C )T, ~T) (B.66)

r

A quantidade de calor perdida para o ambiente ¢ igual a 7,5% (MUJUMDAR, 2006),
de modo que a quantidade total de calor fornecido ao sistema deve levar esse fator em
consideragdo, conforme explicitado na Equacdo B.67. Os valores obtidos estdo presentes na

Tabela 60.
Qsec =(1+0, O75)(QH20 + QS + Qar) (B.67)

Tabela 60 - Valores obtidos para a se¢do de secagem.

Parametro Simbolo Valor Unidade

Vazdo de 4gua removida w 15,60 kg/h

Calor necessario para QHzo 35 466.35 kJ/h
evaporar a dgua o

Calor necessario para Q 49 048.42 kJ/h
aquecer o s6lido ’ o

Calor necessario para Q 31.758.59 KJ/h
aquecer o ar “ o

Calor total fornecido para a Q 124.993 85 KJ/h
sec . 5

se¢do de secagem

Fonte: Autores, 2024.

A partir disso, a polpa ¢ direcionada para a se¢ao de enrolamento, sendo transformada
em bobinas de dimensdes pré-definidas pelo fabricante da maquina, conforme presente na
Tabela 61. A maquina estd presente no Anexo A.9 e o soprador industrial utilizado para

soprar o ar de secagem esta presente no Anexo C.8.

Tabela 61 - Especificagdes da polpa na se¢do de enrolamento.

Parametro Valor Unidade
Gramatura 240 g/m?
Largura 2400 mm
Umidade 10 %

Fonte: Adaptado de Silva, 2019; Qinyang Jindelong Paper Machinery Factory, 2024.
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A maquina de papel definida para a secagem e transformagdo do papel em bobinas
possui as dimensdes definidas na Tabela 62, e encontra-se descrita no Anexo A.9. O seu
tempo de funcionamento foi definido com base em relatorios de operacao, segundo Touset,

Gonzalez, Rodriguez (2021), sendo igual a 480 min.

Tabela 62 - Dimensdes da maquina de papel MP-201.

Dimensao Valor (m)
Altura 2,0
Comprimento 3,0
Largura 1,5

Fonte: Adaptado de Qinyang Jindelong Paper Machinery Factory, 2024.
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APENDICE B.3 - BALANCOS DE MASSA E ENERGIA DA AREA 300

APENDICE B.3.1 - BALANCOS DE MASSA E ENERGIA DOS TANQUES DE
MISTURA SIGLA TM-301 e TM-302

Os tanques de mistura TM-301 e TM-302 tém por objetivo realizar a mistura
homogénea das correntes de licor negro fraco oriundas da se¢do de fibras: corrente 9,
corrente 14 e corrente 17, para direciona-las ao evaporador de multiplo efeito EV-301 através
da corrente 22. O balango de massas global ¢ representado pela Equagdao B.68, onde
considera-se as entradas e saida de licor negro fraco. A Tabela 63 apresenta os valores das

correntes.

m, +m +m, =m, (B.68)

Tabela 63 - Valores das correntes de entrada no tanque de mistura TM- 301 e TM-302.

Corrente de licor negro fraco Valor (kg/h) Procedéncia
m,, 16.349,19 Digestor D-201
m14 1.453,79 Depurador H-201
m,, 16.064,84 Difusor F-201
1rhzz 33.867,83 Calculado pelo balango

Fonte: Autores, 2024.

Desse modo, dois tanques de mistura serdo empregados para a homogeneizagdo das
correntes, a fim de suportar a vazdo total calculada pelo balanco de massa. Para tal,
considerou-se que as correntes 9, 14 e 17 serdo divididas e bombeadas para os tanques
misturadores em aco carbono, de 23.000 L cada, totalizando uma capacidade de 46.000 L,
que serd usada em 70% para cada tanque. As dimensdes dos tanques misturadores estdo

dispostas na Tabela 64, conforme catalogo presente no Anexo A.12.
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Tabela 64 - Dimensdes dos tanques de mistura TM-301 e TM-302.

Dimensao Valor (m)
Diametro 2,83
Altura 3,40
Cone 1,20

Fonte: Will Maquinas (2024).

Para o balango de energia, analisou-se o calor (Qtotal) requerido pela corrente de
saida, que deve estar em 76 °C para adentrar ao evaporador de multiplo efeito (BONOMI et
al., 1985). Deste modo, empregou-se a Equacdo B.69, onde m representa a vazao massica de

licor negro; c, representa o calor especifico do licor negro; AT representa a variacdo de

temperatura do licor negro.

Q =mcAT (B.69)

Assim, a Tabela 65 apresenta os valores empregados para os célculos.

Tabela 65 - Dados necessarios para o calculo do calor.

Parametro Valor Unidade
e
p 4,10 kJ/kg°C
2
T, 85 °C
2
T4 67,10 °C
2
T, 37,67 °C

Fonte: 'Junior e Guerato, 2012; 2Autores, 2024.

A partir disso, obteve-se os valores dos calores para cada corrente: Q9 igual a
-603.285,29 kJ/h; Q14 igual a 53.048,84 kJ/h; Q17 igual a 2.524.638,48 kJ/h. Totalizando o

calor necessario para o aquecimento da corrente 22 igual a 1.974.402,04 kJ/h.
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Além disso, outro fator importante para analisar o gasto energético ¢ a poténcia
absorvida pelo impelidor (SOUSA, 2022), portanto foi necessario utilizar o método de
calculo descrito no Apéndice B.2.1, no qual se calcula o nimero de Reynolds pela Equacao
B.19 e a poténcia (P) através da Equagdo B.20, do mesmo modo realizado no Apéndice

B.2.1. Os dados necessarios para os calculos estdo dispostos na Tabela 66.

Tabela 66 - Dados necessarios para o calculo da poténcia do tanque misturador.

Simbolo Parametro Valor Unidade Referéncia
D Massa especifica do licor 1.093.78 ke/m’® MARINS, 2012
negro
N Velomdgde det rotagdo do 104.400,00 WILL MAQUINAS,
impelidor 2024
D Diametro do impelidor 0,94 m AUTORES, 2024
M V1scos@ade dindmica do 2.88 mPa.s MARINS, 2012
licor negro
Np Numero de poténcia 0,30 - SOUSA, 2022

Fonte: Autores, 2024.

As dimensodes do tanque agitado seguiram os modelos de céalculo do Apéndice B.3.1
no qual foram empregadas as relagdes estabelecidas por McCabe e Smith (1993)
utilizando-se dados da Tabela 66 e da Tabela 39 de relagdes geométricas para o tanque de
agitagdo. O Anexo D.3 apresenta o esquema do tanque e suas dimensdes.

Os resultados obtidos estdo dispostos na Tabela 67, onde Ptotal refere-se a poténcia

total relativa aos dois tanques de agitagdo operando em paralelo.

Tabela 67 - Resultados obtidos para o balango de energia do tanque agitador.

Parametro Valor Unidade
Re 3,53x10" -
D 0,94 m
Z 2,83 m
C 0,94 m
B 0,23 m
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W 0,18 m
P 2,78x10" kW
Ptotal 5,57x10" kW

Fonte: Autores, 2024.

APENDICE B.3.2 - BALANCOS DE MASSA E ENERGIA DO EVAPORADOR DE
MULTIPLO EFEITO EV-301 E TANQUE DE DESCARGA TA-301

Para a evaporagao do licor negro fraco, emprega-se o evaporador de 5 efeitos EV-301
em contracorrente, assim, os balancos de massa e energia foram baseados nos estudos de
Nakamura e Martines (2014) e compreendem a adoc¢do da hipotese de entrada do licor negro

no efeito 3. Assim, A vazao de licor na entrada do efeito 1 (rhn) ¢ dada pela Equagao B.70,
onde X 122 ¢ o teor de solidos no licor negro que entra no efeito 3 e xllé o teor de so6lidos no

licor negro que entra no efeito 1.
m = == (B.70)

A vazao de licor na entrada do efeito 2 ( rhlz) ¢ dada pela Equagao B.71, onde € o teor
de soélidos no licor negro que entra no efeito 3 e X, 2é o teor de solidos no licor negro que entra

no efeito 2.
m = === (B.71)

A vazao de licor na entrada do efeito 4 (r'nl4) ¢ dada pela Equacao B.72, onde X 122 €o

teor de solidos no licor negro que entra no efeito 3 e x 4é o teor de solidos no licor negro que

l

entra no efeito 4.

thZ 122
m = —Z (B.72)
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A vazdo de licor na entrada do efeito 5 (ml 5) ¢ dada pela Equacao B.73, onde X 122 €o
teor de solidos no licor negro que entra no efeito 3 e X, 5é o teor de solidos no licor negro que

entra no efeito 5.
o
m_= — (B.73)

A vazao de licor na entrada no tanque de descarga de licor negro ( r'nm) ¢ dada pela
Equagdo B.74, onde X 122 ¢ o teor de solidos no licor negro que entra no efeito 3 e xmé o teor
de solidos no licor negro que entra no tanque de descarga de licor negro.

mo o= e (B.74)
124 x124 .
O balango de massa do efeito 1 (rhll) ¢ dado pela Equacgdo B.75, onde rhl24 ¢ a vazao

de licor na entrada no tanque de descarga de licor negro e m ¢ a vazdo de vapor na entrada

do efeito 2.

hy, =t +mh (B.75)

O balango de massa do efeito 2 ( mlz) ¢ dado pela Equacgdo B.76, onde rhl1 ¢ a vazao

de licor na entrada do efeito 1 e r'nv 3 ¢ a vazao de vapor na entrada do efeito 3.

m, =t +rm (B.76)

O balango de massa do efeito 3 (m 5 2) ¢ dado pela Equacao B.77, onde rhl . ¢ a vazao

de licor na entrada do efeito 4 ¢ rhv4 ¢ a vazdo de vapor na entrada do efeito 4.

=, +m (B.77)
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O balango de massa do efeito 4 (th) ¢ dado pela Equagdo B.78, onde Ihl s ¢ a vazao

de licor na entrada do efeito 5 e r'nv s ¢ a vazao de vapor na entrada do efeito 5.

hy, = +rm (B.78)

O balango de massa do efeito 5 (r'nl 5) ¢ dado pela Equacao B.79, onde r'nl 5 ¢ a vazao
de licor na entrada do efeito 2 e r'nv c ¢ a vazao de vapor na entrada no condensador.

m_=m m
lZ+ v

B (B.79)

c

O balanco de massa para o tanque de descarga de licor negro (r'nl24 ) ¢ dado pela
Equacdo B.80, onde rhl2 s ¢ a vazado de licor negro que sai do tanque de descarga e rhv3 ¢a

vazao de vapor que sai do tanque de descarga.

m124 = leS + mvsA (BSO)

O teor de solidos no licor que sai do tanque de descarga de licor negro (X, _) é dado

125
pela Equacdo B.81, onde m, ¢ a vazao de licor na entrada do efeito 1; X i ¢ o teor de sélidos
no licor na entrada do efeito 1 e r'nl - ¢ a vazdo de licor negro que sai do tanque de descarga.
m X
X — (B.81)

25=m,;

O balango de massa no tanque de descarga do vapor ¢ dado pela Equagdo B.82, onde

rhv L ¢ a vazao de vapor vivo na entrada do efeito 1; rth ¢ a vazao de condensado na saida do
tanque de descarga de vapor ¢ rhvsBé a vazao de vapor na saida do tanque de descarga de

vapor.

r'nv1 = rth + r'nvsB (B.82)
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Para o balanco de energia, desprezou-se perdas energéticas por convecc¢do e por
radiagdo. Deste modo, o balan¢o de energia do efeito 1 ¢ representado pela Equacao B.83,

onde r'nv L ¢ a vazdo de vapor vivo na entrada do efeito 1; dhv 1é a entalpia de vaporizacao no
efeito 1; Cpné o calor especifico do licor no efeito 1; T,, ¢ a temperatura de entrada no
tanque de descarga de licor negro; T, ¢ a temperatura do licor negro na entrada do efeito 1;

r'nv 5 ¢ a vazao de vapor vivo na entrada do efeito 2; dhv 2é a entalpia de vaporizagao no efeito

2.

mvl dhvl = rhll Cpll(T124 - Tll )+ mvz dhuz (B.83)

O balango de energia do efeito 2 ¢ representado pela Equacdo B.84, onde r'nvzé a
vazao de vapor vivo na entrada do efeito 2; dhv 2é a entalpia de vaporizagdo no efeito 2; cp .
¢ o calor especifico do licor no efeito 2; Tl1 ¢ a temperatura do licor negro na entrada do
efeito 1; T, ¢ a temperatura do licor negro na entrada do efeito 2; m, ¢ a vazdo de entrada de
licor negro no efeito 2; I‘hl L ¢ a vazdo de entrada de licor negro no efeito 1; dhv 3é a entalpia

de vaporizagao no efeito 3.

va dhuz = mlz Cplz(Tu - le ) + (mlz - mu)dhvs (B.34)

O balanco de energia do efeito 3 ¢é representado pela Equacdo B.85, onde mvsé a
vazao de vapor vivo na entrada do efeito 3; I‘hvs Aé a vazao de vapor que sai do tanque de
descarga de licor; rhvsB ¢ a vazdo de vapor na saida do tanque de descarga de vapor; dhv3é a
entalpia de vaporizacao no efeito 3; m o ¢ a vazao de entrada de licor negro no efeito 3; cp 3 ¢
o calor especifico do licor no efeito 3; T, ¢ a temperatura do licor negro na entrada do efeito
4; Tl 3 ¢ a temperatura do licor negro na entrada do efeito 3; r'nv 4é a vazao de vapor vivo na

entrada do efeito 4; dhv4é a entalpia de vaporizagdo no efeito 4.

(h , +m  +1m dh = cp (T, —T,)+m dh (B.85)
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O balanco de energia do efeito 4 ¢é representado pela Equagdo B.86, onde n'lv4é a
vazao de vapor vivo na entrada do efeito 4; dhv4é a entalpia de vaporizagdo no efeito 4; cp "
¢ o calor especifico do licor no efeito 4; Tl s ¢ a temperatura do licor negro na entrada do
efeito 5; T14 ¢ a temperatura do licor negro na entrada do efeito 4; r'nv 5é a vazao de vapor

vivo na entrada do efeito 5; dhv 5é a entalpia de condensac¢do no efeito 5.

mv4 dhv4 = ml4 Cpl4(T15 o Tl4 )+ mvS dhvs (B.86)

O balanco de energia do efeito 5 ¢é representado pela Equagdo B.87, onde rhv 5é a
vazdo de vapor vivo na entrada do efeito 5; dhv 5é a entalpia de vaporizagdo no efeito 5; P,
¢ o calor especifico do licor no efeito 5; Tz 5 ¢ a temperatura do licor negro na entrada do

efeito 2; Tl s ¢ a temperatura do licor negro na entrada do efeito 5; r'nvc ¢ a vazdo de vapor na

entrada no condensador; dhucé a entalpia de condensag¢do no ultimo efeito.

mvS dhvs = mlS CplS(le - TlS )+ mvC dhvc (B.87)

O balango de energia no tanque de descarga de licor negro ¢ representado pela

Equacao B.88, onde rhUSAé a vazao de vapor que sai do tanque de descarga; dth ¢ a entalpia
de vaporizagdo no tanque de descarga de licor negro; m,, ¢ a vazao de licor negro que entra
no tanque de descarga de licor negro; cp,, ¢ o calor especifico do licor negro no tanque de
descarga; T124 ¢ a temperatura de entrada no tanque de descarga de licor negro; le s ¢ a
temperatura de saida no tanque de descarga de licor negro.
m
.

dh = m,cp, (T, - T

4" Tias ) (B.88)

sA

O balango de energia no tanque de descarga de vapor ¢ representado pela Equagao

B.89, onde rhvsB ¢ a vazdo de vapor que sai do tanque de descarga de vapor; dhvB ¢ a entalpia
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de vaporizacdo no tanque de descarga de vapor; rhv1 ¢ a vazdo de vapor vivo na entrada do
efeito 1; cpaé o calor especifico da dgua; Tv ) ¢ a temperatura do vapor condensante no efeito

I; TUB ¢ a temperatura no tanque de descarga de vapor.

mvsB dhvB - mvl Cpa(Tvl B TvB ) (B.89)

Os valores de calores especificos dos licores (szi) foram calculados a partir da

Equacao B.90, onde X lié o teor de solidos do licor.

cp, = 1,46X + 4,19(1 — X,) (B.90)

Na Tabela 68 estdo dispostos os valores de referéncia empregados para os calculos.

Tabela 68 - Valores de referéncia empregados para os calculos do evaporador EV-301.

Variavel Descricao Valor Unidade
P, Calor especifico da dgua 4,187 MlJ/ton°C
p, Calor especifico do licor na 3.19 MJ/ton°C

entrada do tanque de descarga
dhm Entalpia de Vapolrlza(;ao no efeito 7134 MJ/ton
dhv2 Entalpia de Vapozrlza(;ao no efeito 2901 MJ/ton
dhv3 Entalpia de Vapo3rlzaga0 no efeito 2959 MJ/ton
dhv4 Entalpia de Vap(;rlzagao no efeito 2993 MJ/ton
dhv5 Entalpia de Vaposrlzagao no efeito 7319 MJ/ton
dth Entalpia de vaporizagao na entrada 2959 MJ/ton

do tanque de descarga
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Variavel Descricao Valor Unidade
P, Calor especifico da agua 4,187 MJ/ton°C
P, Calor especifico do licor na 3.19 M /ton®C

entrada do tanque de descarga ’
dhv1 Entalpia de Vapolrlzagao no efeito 2134 MJ/ton
d hUB Entalpia de vaporizagao no saida 7959 MJ/ton
do tanque de descarga
dhvc Entalpia de vaporizagdo na entrada 7348 MJ/ton
do condensador
rhvl Vazao de vapor no efeito 1 2,25 ton/h
i Pressao do vapor condensante no 0.322 MPa
efeito 1
" Pressao do vapor condensante no 0,198 MPa
efeito 2
PU3 Pressdo do vapor condensante no 0,098 MPa
efeito 3
PV4 Pressdo do vapor condensante no 0,059 MPa
efeito 4
va Pressdo do vapor condensante no 0,040 MPa
efeito 5
Tl1 Temperatura df) licor negro no 102 oC
efeito 1
le Temperatura dp licor negro no 66 oC
efeito 2
T, Temperatura dp licor negro no 76 oC
efeito 3
Tl4 Temperatura dp licor negro no R7 oC
efeito 4
Tl5 Temperatura dg licor negro no 77.5 oC
efeito 5
7 Temperatura do licor negro na
124 entrada do tanque de descarga de 124 °C

licor
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Variavel Descricao Valor Unidade
P, Calor especifico da agua 4,187 MJ/ton°C
P, Calor especifico do licor na 3.19 MJ/ton°C

entrada do tanque de descarga

dh ) Entalpia de vaporizagao no efeito

v 1 2.134 MJ/ton
T Temperatura do licor negro na
125 saida do tanque de descarga de 124 °C
licor
o Temperatura do vapor condensante 200 oC
no efeito 1
o Temperatura do vapor condensante 120 oC
no efeito 2
3 Temperatura do vapor condensante 99 oC
no efeito 3
T Temperatura do vapor condensante o
v4 ; 86 C
no efeito 4
T Temperatura do vapor condensante o
v5 . 76 C
no efeito 5
TVB Temperatura no tanque de 99 oC
descarga de vapor
x Teor de sélidos no licor na entrada kg solidos/kg
1 . 0,316 ~
do efeito 1 solucao

Fonte: Adaptado de Nakamura, Martinez, 2014.

Na Tabela 69 estdo dispostos os resultados obtidos a partir da resolugdo dos balangos
de massa e energia para o evaporador de multiplo efeito. Salienta-se que as vazdes de vapor
obtidas possuem o mesmo valor numérico que as vazoes de condensado sujo que serdao
formadas e enviadas para a ETE, visto que ocorre apenas mudanga de fase da corrente e ¢

explicado pelo balango de massas por efeito.

Tabela 69 - Resultados dos balangos para o evaporador EV-301.

Variavel Descricao Valor Unidade

cp,, Calor especifico do licor no

ofeito 1 3,327 MJ/ton°C



CplZ
Cpl3
Cpl4
CplS
cB
11
2
22
Ihl4
15
124
125
vC
v2
v3
v4
v5

vsA

Calor especifico do licor no
efeito 2

Calor especifico do licor no
efeito 3

Calor especifico do licor no
efeito 4

Calor especifico do licor no
efeito 5

Vazdo de condensado

Vazao de licor negro no efeito 1

Vazao de licor negro no efeito 2

Vazao de licor negro no efeito 3

Vazao de licor negro no efeito 4

Vazao de licor negro no efeito 5

Vazao de licor negro na entrada
do tanque de descarga de licor

Vazao de licor negro na saida do

tanque de descarga de licor

Vazao de vapor na entrada do

condensador

Vazao de vapor no efeito 2

Vazao de vapor no efeito 3

Vazao de vapor no efeito 4

Vazao de vapor no efeito 5

Vazao de vapor na saida do
tanque de descarga de licor

3,595

4,095

4,091

4,021

1,829

3,731

5,409

33,868

32,423

19,020

1,690

1,648

13,611

2,041

1,678

1,445

13,402

0,043

MlJ/ton°C

MJ/ton°C

MJ/ton°C

MlJ/ton°C

ton/h

ton/h

ton/h

ton/h

ton/h

ton/h

ton/h

ton/h

ton/h

ton/h

ton/h

ton/h

ton/h

ton/h
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m Vazao de vapor na saida no ton/h
vsB 0,421
tanque de descarga de vapor
X Teor de sélidos no licor no kg solidos/kg
12 . 0,218 ~
efeito 2 solucao
X 129 Teor de sohdps no licor no 0,035 kg sohdcgs/kg
efeito 3 solugao
X Teor de sélidos no licor no kg solidos/kg
14 . 0,036 ~
efeito 4 solugao
X s Teor de sohdps no licor no 0,062 kg sohd?s/kg
efeito 5 solugdo
Teor de sélidos no licor na (1
XlsZ4 entrada do tanque de descarga 0,697 ke SOhd?S/kg
: solucao
de licor
Teor de solidos no licor na saida kg solidos/kg
125 . 0,716 ~
do tanque de descarga de licor solucao

Fonte: Autores, 2024.

Empregou-se como coeficiente global de troca térmica o valor de 1550 W/m?°C para
os efeitos 1 - 4, no efeito 5 empregou-se como coeficiente global de troca térmica um valor
igual a 5000 W/m?°C (SILVA, 2012). Realizou-se a mudanca de coeficientes conforme
discutido em sugestdes futuras no trabalho desenvolvido por Silva (2012). Assim,

determinou-se o calor cedido pelo vapor em cada efeito (Qi), a partir da Equacgdo B.91, onde

r'nl_ representa a vazao de vapor do efeito e dhvl_ a entalpia de vaporizagao do efeito.

Q, =t dhv, (B.91)

Em posse dos calores, e empregando-se os coeficientes globais de acordo com Silva
(2021), calculou-se a area de troca térmica de cada efeito, empregando-se a Equagao B.92,

onde ATl, representa a variagdo de temperatura que ocorre no efeito.

Q,= UAAT, (B.92)

Assim, calculou-se as dimensdes de cada efeito, bem como sua respectiva area de

troca térmica. Os resultados dos calculos estdo presentes na Tabela 70.
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Tabela 70 - Dimensdes dos efeitos do evaporador EV-301.

Efeito 1 Efeito 2 Efeito 3 Efeito 4 Efeito 5
Calor cedido pelo
vapor (MJ/h) 4.801,5 4.491,1 3.791,1 3.313,6 31.080,0
Altura (m) 2,60 4,32 6,98 8,34 24,48
Diametro (m) 3 6 6 6 6
Area de troca 38,70 137,98 188,14 213,78 518,00

térmica (m?)

Fonte: Autores, 2024.

Ainda, os condensados sujos oriundos dos efeitos e do condensador sdo direcionados
a saida do sistema, de modo que a corrente 50, com destino a ETE, tem valor igual a
21.467,81 kg/h.

Desse modo, a energia total requerida em todos os efeitos ¢ igual a 47.477,20 MJ/h, e
com isso obteve-se uma area de troca térmica média igual a 219,30 m? para realizar a
concentracdo do licor negro fraco em licor negro forte. Com base na vazdo de operacao do
evaporador de cinco efeitos, selecionou-se o equipamento Evaporador de 5 Efeitos em
Contracorrente da empresa Tropical Food Machinery, presente no Anexo A.13a. Além disso,
selecionou-se para completar o sistema de evaporagdo o tanque de descarga TA-301, presente

no Anexo A.13b.

APENDICE B.3.3 - BALANCOS DE MASSA E ENERGIA DA CALDEIRA DE
RECUPERACAO CR-301

Para a definicdo do balango de massa da caldeira CR-301 assumiu-se que perdas
menores de massa sdo ignoradas, portanto, de acordo com Saturnino (2012), todo licor negro
inserido na caldeira (corrente 25) contera 71,55% de solidos secos (mg;g). Este valor de
solidos contidos no licor negro servird como base de calculo nas equagdes adiante, a fim de
facilitar o equacionamento para diferentes vazoes de licor negro produzido. Além disso, ¢
definido que a eficiéncia de reducdo de fundicdo da caldeira ¢ de 90% e que os inertes serdo
considerados nulos nestes calculos. Desse modo, calcula-se a vazao de solidos secos no licor

pela Equagdo B.93.
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m =t - 0,7155 (B.93)

A vazao de entrada total de licor negro na caldeira a 99°C ¢ de 1.647,73 kg/h (corrente
25) provinda do tanque de descarga TA-301, assim a quantia de sélidos secos (mg;g) de
acordo com a Equacdo B.93 ¢ 1.178,995 kg/h.

A partir da Equagao B.94, pode-se iniciar o balango de massa global da caldeira, onde
fazem parte das correntes de entrada a corrente 25 (rh2 5), que ¢ o licor negro que ¢
alimentado na caldeira, a corrente 26 (m 5 6), que ¢ a corrente de makeup, a corrente 28 (rh 5 8),
que ¢ o ar de combustdo e a corrente 29 (m29)= que ¢ a adgua de alimentacdo necessaria.
Fazem parte das correntes de saida a corrente 30 (Ih30), que ¢ a corrente de vapor a alta
pressdo, a corrente 31 (rh 31), que sdo os gases de combustdo, e, finalmente, a corrente 32
(m 3 2), que ¢ o smelt que posteriormente sera direcionado ao tanque de dissolugao TM-303.

m, +m, + m,+ m, =m, + m, + m

o (B.94)

32
A partir da defini¢do de entradas e saidas, foi possivel calcular o balango méassico para
cada uma das correntes.
Saturnino (2012), definiu que a corrente de makeup (corrente 26) composta por
Na,SO, anidro, que entra a uma temperatura de 25°C a vazao de 35,37 kg/h, ¢é cerca de 3% do

fluxo de solidos do licor negro (m 5 6) de acordo com a Equacao B.95 e a composicao de cada

um dos elementos presentes nessa corrente de reposi¢ao esta descrita na Tabela 71. Com isso,

duas das correntes de entrada na caldeira ficam definidas no processo.

=t - 0,03 (B.95)

Tabela 71 - Composic¢do quimica dos s6lidos na corrente de reposi¢ao do sulfato.

Elementos no makeup Composicao elementar em base seca (%)
Oxigénio 44,8
Sodio 32,4

Enxofre 22,4
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Cloro 0,4

Inertes (Si, A, etc) 0
Fonte: Autores, 2024.

Para se obter a quantidade de smelt gerada contabilizou-se cada um dos sais
inorganicos recuperados. Para este balanco material por componente foi descrito na Tabela 72
a composicao quimica elementar do licor negro e consideradas as reagdes quimicas de acordo

com a Tabela 73.

Tabela 72 - Composi¢do quimica do licor negro proveniente do processo Kraft.

Elementos no Licor Negro Composicao elementar em base seca (%)

Carbono 31,7
Hidrogénio 3,6
Oxigénio 35.8

Sodio 19,7

Potassio 2,2

Enxofre 4.4

Cloro 2,6

Inertes (N, Si, Al, etc) 0

Fonte: Adaptado de CARDOSO et al., 2009.

Tabela 73 - Reagdes quimicas de reducdo na caldeira de recuperagdo CR-301.

Produtos Reacoes
Na,S 2Na + S = Na,S
Na,SO, 2Na+ S + 20, - Na,S0O,
NacCl Na + CI - NaCl
Na,CO; 4Na + 2C + 30, - 2Na,CO;
K,CO; 4K + 2C + 30, - 2K,CO;

Fonte: Adaptado de Saturnino, 2012.
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O balango massico do Na,S nos sélidos no licor negro (Black Liquor Solids - BLS)
definido sera calculado pela quantidade total de solidos no licor negro que entra na caldeira
(m

5L 5)’ pelo teor de enxofre no licor (C s) descrito na Tabela 72, pela eficiéncia de redugdo de

fundi¢do da caldeira (1 ) e pela razdo do peso molecular do Na,S pelo peso molecular

caldeira

do S, conforme descrito pela Equacao B.96.

. . PMNaZS
m32’ NaZS doBLS = mBLS . CS ' T](:aldeira ' (P_Ms) (B96)

Como hé presenca de Na e S, parte do Na,S pode vir a ser gerado por reagdes na
caldeira, com isso, foi incluido o célculo da reposi¢do através da vazao de so6lidos no licor

negro (m_ ), o teor de enxofre na reposi¢do (Cs 26) descrito na Tabela 71, a eficiéncia de

BLS

reducdo de fundi¢do da caldeira (ncal deim), a taxa de entrada de reposi¢ao (x ) e pela

reposicao
razao do peso molecular do Na,S pelo peso molecular do S, conforme descrito pela Equacao

B.97.

PM
m =m -C . Cx .
32,Na,S BLS S, 26 ncaldeira reposicio PM,

O respectivo valor total de Na,S estd descrito na Tabela 74.

O balango massico do Na,SO, produzido dos sélidos no licor negro (BLS) serad
calculado de forma semelhante ao Na,S, porém considerando que o enxofre restante nao
produzird Na,S, através da quantidade total de solidos no licor negro que entra na caldeira (

thLS)’ o teor de enxofre no licor (Cs) descrito na Tabela 72, pelo “restante” da eficiéncia de

reducdo de fundi¢do da caldeira (1 — 1 ) e pela razdo do peso molecular do Na,SO,

caldeira

pelo peso molecular do S, conforme descrito pela Equagao B.98.

M
Na,S0,

rh32,Na2504 do BLS = mBLS . CS . (1 — ncaldeira) . ( PMS ) (B98)

Considerando a por¢ao de reposi¢cdo anterior, ainda contabilizando a vazao de solidos

no licor negro (m_ ), o teor de enxofre na reposi¢cdo (Cs 26), o “restante” da eficiéncia de

BLS
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reducdo de fundi¢do da caldeira (ncal deim), a taxa de entrada de reposi¢do (x ) e pela

reposicao
razdo do peso molecular do Na,SO, pelo peso molecular do S, conforme descrito pela

Equagao B.99 obtém-se o valor do Na,SO,.

PM
Na,S0,

m =m_ _-C - (1 - - X . B.99
32,Na,S0, BLS S, 26 ( ncaldeira) reposicio ( PM, ) ( )

O respectivo valor total de Na,SO, esta descrito na Tabela 74.
O balango massico do NaCl produzido pelos sélidos no licor negro (BLS) sera

calculado pela quantidade total de solidos no licor negro que entra na caldeira (thLS), pelo
teor de cloro no licor (C cz) descrito na Tabela 72 e pela razdo do peso molecular do NaCl pelo

peso molecular do Cl, conforme descrito pela Equagao B.100.

PM

i - - .| —ee
h, oo dOBLS =t - C, ( i’ ) (B.100)

Para realizar o calculo do valor da reposi¢ao foi incluido a vazado de sélidos no licor

e a razdo do peso molecular do NaCl pelo peso molecular do Cl, conforme descrito pela

Equacao B.101.

negro (m_ ), o teor de cloro na reposi¢do (C . . ), a taxa de entrada de reposi¢do (x

BLS ClL 26 reposicao

PM
. C —) (B.101)

m =m - X .
32, NaCl BLS Cl, 26 reposi¢io ( PMcz

O respectivo valor total de NaCl esta descrito na Tabela 74.
O balango massico do Na,CO; produzido dos so6lidos no licor negro (BLS) pode ser
definido pela redugao do Na restante, que € calculado pela quantidade total de solidos no licor

negro que entra na caldeira (rh_ ), pela quantidade do teor de sodio (CNa) subtraido pela

BLS

quantidade, ja reduzida anteriormente, do teor de enxofre (CS) e do cloro (CCl) no licor

descrito na Tabela 72, pela razao do peso molecular entre 2 mols de Na e 1 mol do S, entre 1
mol de Na e 1 de CI e entre 1 mol de Na,CO; e 2 mols de Na, conforme descrito pela

Equacao B.102.



189

2PM
doBLS =t _ - (C —C-( ”“)
BLS Na S

m
32, Na,CO, PM,

PMNa PMNaZC()3
—Cy ( PM )) ' ( 2PM ) (B.102)

cl Na

O respectivo valor total de Na,COj; est4 descrito na Tabela 74.
O balango massico do K,CO; nos soélidos no licor negro (BLS) foi obtido pela

quantidade total de solidos no licor negro que entra na caldeira (m 5L S), pela teor de potéssio
no licor (CK) descrito na Tabela 72 e pela razdo do peso molecular do K,CO; pelo peso

molecular de 4 moles de K, conforme descrito pela Equacdao B.103.

K CO

PM
doBLS =t - C, - (T) (B.103)

m
32,K,C0,
O respectivo valor total de K,CO; esta descrito na Tabela 74.
Para se obter o balango massico dos componentes saindo na corrente 32 somaram-se
os componentes solidos produzidos pela corrente de licor negro de acordo com a Equagdo

B.104.

m 32, licor =m 32, NaZS do BLS + 32, Na2504 do BLS do BLS

+ do BLS + th do BLS + 1 (B.104)

m32, NaCl 32,Na,CO, 32,K,CO,

E o somatorio dos componentes solidos produzidos pela corrente de makeup de
acordo com a Equacdo B.105.
+

+ (B.105)

m =m m m
32, make—up 32,Na25 32,Na2504 32, NaCl
A partir destes calculos ¢ possivel obter a vazdo do smelt da caldeira que sai a
859,85°C, a partir do somatério dos componentes inorganicos presentes nos solidos do licor

negro e na corrente de make-up de acordo com a Equagao B.106.
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m.__ =m m B.1
32 32, licor + 32, makeup ( 06)

Todos os valores por componentes estao evidenciados na Tabela 74.

Tabela 74 - Vazdo por componentes na corrente de smelt.

Componentes Vazao total de componentes (kg/h)
Na,S 131,18
Na,S0O, 26,54
NaCl 50,75
Na,CO; 317,61
K,CO;, 45,84
Inertes (N, Si, Al, etc) 0
Total 571,91

Fonte: Autores, 2024.

Posteriormente foi definida a 4gua gerada pela combustao dos solidos no vapor de
saida dos gases de combustdo, parte da corrente 31, de 381,99 kg/h obtida pela Equacao

B.107, onde se tem a quantidade total de s6lidos no licor negro que entra na caldeira (n'lBLS),
o teor de hidrogénio contido nos sélidos do licor (CH) descrito na Tabela 72 e o peso

molecular de 1 mol de H,O por 2 mols de H.

PM
H0
m = m =m__-C - - B.107
31, vapor agua gerada BLS H ( 2PM ) ( )

O ar de combustio (corrente 28) necessario foi calculado a partir da necessidade de
oxigénio para a combustdo estequiométrica da por¢do organica dos solidos secos do licor
negro. Portanto, primeiro se obteve a fragdo de CO, nos gases de combustdo da corrente 31
gerado sendo 1.223,95 CO, kg/h considerando a quantidade total de so6lidos no licor negro

que entra na caldeira (r'nBL S), o teor de carbono no licor (C C), descrito na Tabela 72, subtraidas

as quantidades de Na,CO; e K,CO; saintes no smelt e multiplicadas pela razdo entre o peso

molecular do CO, e do C, conforme descrito pela Equacao B.108.
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. s . PM,. ) PM, PMc02
M s, co, (s Co mNa2503 “\"pm - szC03 A - P (B.108)

Na (O, 2K Co.,
2773 2773

Logo em seguida, com base nas quantidades de produtos quimicos gerados pelas
reagdes organicas e inorganicas na caldeira de recuperagdo, foi possivel estimar a necessidade
estequiométrica do oxigé€nio para a geracao de cada um dos produtos quimicos multiplicando
a quantidade formada do componente pela quantidade de oxigénio necessaria. O calculo foi
efetuado para todos os produtos quimicos (Na,SO,, Na,CO;, K,CO;, CO, e H,0). Uma vez
somadas todas as reacdes individuais obteve-se o total necessario de oxigénio como sendo

1.401,40 kg/h (th ).

02, estequiométrico
Ainda, considerou-se o oxigénio que entra com o licor negro e também com os
produtos de reposicao, calculado pela quantidade total de solidos no licor negro que entra na

caldeira (thLS)’ o teor de oxigénio contido no licor (CO) descrito na Tabela 72 e somado a

quantidade de reposi¢ao representada pelo oxigénio, de acordo como calculado na Equagao

B.109.

rrl27,0 - mBLS ' CO + mBLS . xmakeup ' C26,0 (B109)

Considerando o valor calculado de 437,93 kg/h de oxigénio presente no licor negro e

nos produtos de reposi¢do, e que o restante necessario (m 28 0) precisa estar contido na
'T2

corrente do ar de combustdo, calculado através da Equacdo B.110, assumiu-se que a
composi¢ao do ar era 23,2% de O, e 76,8% de N, e através da estequiometria obteve-se a

quantidade de 4.152,91 kg/h de ar necessario (m ) conforme Equagdo B.111.

28, ar estequiométrico

m =T — B.110
28, 02 02, estequiométrico 27, 02 ( )
M6,
' 72
= B.111
28, ar estequiométrico 0,232 ( )

Para identificar a quantidade de ar total admitida na caldeira, ¢ importante considerar
que a quantidade necessaria de ar de combustao que ¢ conduzida para o interior da caldeira

por ventiladores de tiragem fornece uma quantidade de ar superior a 6% da quantia
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estequiométrica, além disso, por conta do grande porte da caldeira, considerou-se uma
estimativa de infiltragdo por conta de diversos vazamentos de 9% do ar estequiométrico
(SATURNINO, 2012). Assim, somou-se o valor estequiométrico do ar necessario (4.152,91
kg/h) ao ar total em excesso (622,94 kg/h) e pode-se obter o valor total de ar seco a 26°C
como sendo 4.775,85 kg/h (corrente 28).

Por ultimo, foi calculado o gés de combustdo (corrente 31) gerado pela caldeira de
recuperagdo no qual foi considerado uma quantidade de dgua que entrou com o licor negro,
uma vez que o licor pesado contém 71,55% de solidos secos, sendo a quantidade restante
agua. Consequentemente, essa agua sera eliminada com os gases de combustdo. Também foi
contabilizado o ar que entra na caldeira com alguma umidade. Assim, considerando o vapor
junto ao licor negro, a umidade no ar e o vapor de sopro de fuligem, o vapor de dgua total
adicionado aos gases de combustio ¢ de 779,59 kg/h () yap0r) @ 210°C.

Finalmente, através da soma total de gases gerado no processos de combustao (CO,e
H,0), do fluxo total de ar e o vapor total de 4gua, definiu-se o valor total do gas de
combustao (stack gas) na caldeira de recuperacdo como sendo 6.228,95 kg/h (corrente 31).

Para o balanco energético da caldeira de recuperacdo deve-se considerar o calor

sensivel (c ) que entra na caldeira com os so6lidos do licor negro, para isso se

licor negro
contabilizou através da capacidade calorifica do licor negro sendo igual a 2,65 kJ/kg°C

(Cp ), a quantidade de licor negro e a diferengade temperatura, onde a temperatura de

licor negro

referéncia ¢ considerada 25°C (Tre f) e a temperatura de entrada do licor ¢ 99°C

(T

ontrada do h,COT), conforme a Equagdo B.112.

-T ) (B.112)

c = . - (T
licor negro 0,7155 plicor negro ( entrada do licor ref

Portanto o calor sensivel no licor negro ¢ de 323.119,14 kJ/h.
O ar também contém calor sensivel e ¢é calculado de forma semelhante, considerando

o fluxo total de ar (r'nar) calculada anteriormente, uma capacidade calorifica de 1,006

kJ/kg°C (C par) e a temperatura do ar na entrada da caldeira de 26°C (T r) de acordo

entrada de a

com a Equagdo B.113 resultando em 4.804,51 kJ/h.

c =m_-Cp - (T -T ) (B.113)

ar ar ar entrada de ar ref
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Para o célculo do pré aquecedor, hd uma tnica ressalva que torna o calculo diferente
do calor sensivel do ar que ¢ a vazao de ar forgado (tiragem).

O soprador de fuligem, que ¢ usado para remover depdsitos que podem acumular-se
nos bancos de tubos na area de troca de calor, utiliza vapor proveniente da agua de
alimentagdo da caldeira. A quantidade de calor na 4gua de alimenta¢do destinada a estes
sopradores de fuligem ¢ de cerca de 75.581,82 kJ/h contabilizados pela Equa¢ao B.114, no

qual multiplicou o fluxo de vapor do soprador de fuligem (m ), calculado pela

vapor soprador

Equagdo B.115, pela capacidade térmica da agua de 4,19 kJ/kg°C (Cpégua) e a diferenca de

temperatura da 4agua de alimentacdo na caldeira de 110°C (T, , .
agua de alimentagio

) e da

temperatura de referéncia igual a 25°C (Tre f)'

=m__-0,18 B.114
vapor soprador BLS ! ( )
Cégua de alimentacdo, vapor de fuligem - mvapor soprador ' Cpégua
- (T -T B.11
( agua de alimentagio ref) ( 5)

Foi necessario incluir na contabilizagdo o fluxo de purga onde se concentra o vapor de
baixa pressdo que ¢ distribuido para diversos fins indiscriminados. De acordo com a Equagao
B.116 foi considerado o fluxo de purga ja conhecido como 11% do fluxo de solidos no licor

negro (rhpurga) e calculado através da Equacdo B.117, a capacidade térmica da dgua (C pégua)

e a diferenca de temperatura da 4gua de alimentagdo na caldeira de 110°C (T, , .
agua de alimentagio

) e da temperatura de referéncia igual a 25°C (Tre f)'

=g 0,11 (B.116)

(T - T ) (B.117)

agua de alimentagio ref

=m -Cp

Cc
agua de alimentagio, purga purga agua

Portanto, o valor do calor na agua de alimentagdo destinada para purga calculada foi
de 46.488.89 kJ/h.
Uma vez obtido todo o calor de entrada na caldeira de recuperagdo, somou-se todos o

valores de entrada para obter a entrada total de calor que resultou em 17.445.806 kJ/h (
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Q

), incluindo-se o calor sensivel dos solidos no licor negro (16.446.977,52 kJ/h)
total de entrada

com base na entrada de 1.178,995 kg/h de solidos no licor negro e o Higher Heat Value
(HHV) de 13.950 kJ/kg de BLS (SATURNINO, 2012).

Para concluir o balango de energia da caldeira, foi considerada a energia consumida
pelas reagdes quimicas. Para calcular o calor sensivel perdido com o gases de combustao com
o auxilio da Equacao B.118, que resultou em 1.132.162,97 kJ/h, foi considerada a quantidade

total de gas de combustdo (rhg ) e uma capacidade calorifica da mistura igual a

ases de combustao

1,02 kl/kg (Cp ), além da diferenca de temperatura dos gases de combustao

mix gases de combustdo

sendo elas: 210°C (T ) e a de referéncia de vaporizagao igual a 200°C (Tre f).

gases de combustdo

= m -Cp

c =
gases de combustao (seco) gases de combustio

(T -T ) (B.118)

gases de combustao ref

mix gases de combustio

O calor perdido para a dgua gerada pela combustdo dos sdlidos (Equagdo B.107)
também teve que ser computado, diante disso, foi considerado o calor latente de vaporizagdo

como sendo 2.770,00 kJ/kg°C (L ) e a capacidade térmica do vapor de 1,98 kJ/kg°C

vaporizagao

(vaapor) e agora, uma temperatura de referéncia de 200°C (Tre f)' O célculo que totalizou

1.065.687,74 kJ/h de calor perdido foi realizado de acordo com a Equacao B.119.

c
adgua formada dgua gerada

Cp - (T

vaporizagio vapor gases de combustio

=T, (B.119)

Além disso, o calor perdido evaporar a dgua presente no licor negro, calculada através
da Equacdo B.120, foi considerado o mesmo calor latente de vaporizagdo, a mesma

capacidade térmica do vapor e mesma temperatura de referéncia de 200°C (Tre f). O célculo

que totalizou 1.307.667,37 klJ/h de calor perdido por evaporacdo da agua do licor foi

realizado de acordo com a Equagao B.121.

m
. BLS .
adguano licor 0,7155 BLS ( )
. _=m, (L 4+ Cp .
evap. agua do licor aguano licor vaporizagao vapor
T -T B.121
( gases de combustédo ref)) ( )



195

Definindo agora a corrente fundida, foi preciso encontrar a perda de calor sensivel
com a saida do smelt da caldeira. De acordo com o fluxo de smelt proveniente da caldeira e a
capacidade calorifica do smelt sendo 1.350,00 kJ/kg°C, o resultado de 772.084,10 kJ/h foi
obtido pela Equagao B.122.

smelt msmelt ' Cpsmelt (B.122)
Para definir a reagdo quimica mais importante que consome energia na caldeira ¢ a de
redu¢do dos compostos de enxofre a sulfeto de sodio (Na,S), nesta formacdao foram

contabilizados o fluxo de NaZS ¢ o calor total de reducdo da reagdo de sulfato a Na,S,

consome 12.900,00 kJ/kg para condigdes médias de caldeira (C ). O valor

reducdo de sulfato a NaZS

resultante de 1.692.263,47 kJ/h de calor perdido na formagao de sulfeto de sddio foi expresso
pela Equagdo B.123.

c =T -C B.123
formacgao de NaZS NaZS reducdo de sulfato a NaZS ( )

Para o célculo do vapor que sai da caldeira devido o uso do soprador de fuligem foi

utilizado o fluxo de vapor do soprador de fuligem como 18 kg/100 kg de BLS

(rh
vapor soprador

kJ/kg°C (L

), foi considerado o calor latente de vaporizacdo como sendo 2.770,00

) e a capacidade térmica do vapor de 1,98 kJ/kg°C (Cp ) ea

vaporizagao vapor

temperatura dos gases de combustao como 210°C (T ). O valor de 592.048,75

gases de combustao
kJ/h obtido foi realizado de acordo com a Equacao B.124.

= - (L

c
vapor do soprador vapor soprador

cp. - (T —T ) (B.124)

vaporizagao vapor gases de combustao ref

Considerando algumas perdas como a por radiacdo da caldeiras e outras perdas
menores por conta de vazamentos ¢ pequenos fluxos, de acordo com muitos fabricantes de
caldeiras, considerou-se a perdas por radiagdo iguais a 0,3% da entrada total de calor e perdas
menores nao contabilizadas como 2% da entrada total de calor. As perdas por radiacdo foram

de 52.337,42 kJ/h, determinadas de acordo com a Equagdes B.125.
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Perda de calor por radiagdao = 0,003 - entrada total de calor (B.125)

E o calor perdido por fluxos menores ndo contabilizados de 348.916,12 kJ/h pela

Equacao B.126.

Perdas menores = 0,02 - entrada total de calor (B.126)

Portanto, na perda total de calor foram somadas todas as perdas individuais de cada
corrente sainte somadas das perdas menores e por radiagao totalizando 7.112.310,79 kJ/h de
).

Finalmente, o calor disponivel para a geragdo de vapor para a planta industrial

) de 10.333.495,21 kJ/h foi calculado pela diferencga da entrada de calor pela

calor perdido (Q

total de saida

@

perda (saida) total de calor, vide Equacdo B.127. Assim, a partir desta quantidade de energia

geragao de vapor

disponivel é possivel quantificar a eficiéncia térmica de 59,23% calculada pela Equacdo

B.128.

Qgeracéo de vapor - Qtotal de entrada Qtotal de saida (B.127)
_ Qgeracéo de vapor B 128
=7 (B.128)

total de entrada

Assim, ¢ possivel determinar a quantidade de vapor gerado como sendo 4.345 kg
vapor/h (corrente 30), considerado o aumento de energia ao subtrair da entalpia dada do

produto final do vapor igual a 2.839,2 kl/kg (H ) as energias oriundas das

corrente de vapor que sai

entalpias da agua de alimentagdo na caldeira (H, ) e do calor latente de

agua de alimentagio

vaporizagdo calculado pela capacidade térmica (Cpégua) da agua de alimentacdo de acordo

com a Equagdo B.129.

Q

— geragio de vapor
- m—— —— (B.129)

H - .
corrente de vapor que sai 4gua de alimentagao dgua agua de alimentagao ref

vapor para a planta
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A quantidade total de dgua de alimentacdo foi determinada pela soma do vapor para a
planta, o vapor para o soprador de fuligem e para a d4gua de purga, sendo necessario 4.686,91
agua kg/h (corrente 29).

Para o dimensionamento e sele¢dao da caldeira de recuperacdo CR-301 consultaram-se
catdlogos de instalacdes e equipamentos de utilidades industriais, representados no Anexo
A.14. A caldeira selecionada para recuperagdo dos reagentes e producdo de vapor para a
planta foi a caldeira aquatubular do modelo FM 9-30, de tamanho 30, fornecida pela CBC
Indtstrias Pesadas S.A., com capacidade nominal de produgdo de 7.000 kg/h de vapor

superaquecido a 200°C e dimensdes descritas na Tabela 75.

Tabela 75 - Dimensdes da caldeira de recuperagdo CR-301.

Dimensao Valor
Altura (m) 3,760
Comprimento (m) 3,020
Largura (m) 3,120

Peso total do equipamento (ton) 19

Fonte: CBC Industrias Pesadas S.A, 1978.

APENDICE B.3.4 - BALANCOS DE MASSA E ENERGIA DO TANQUE DE
DISSOLUCAO TM-303

No balango de massa do tanque de dissolugdo TM-303, realizou-se o balango global

através da Equacao B.130., onde foram consideradas na entrada as correntes de smelt (msz),

com vazao de 571,94 kg/h, proveniente da caldeira CR-301, de licor branco fraco de lavagem

(r'n41) e de agua (rh33) e na saida o licor verde bruto (rh3 5) como produto junto ao vapor

d’4gua (rh34).

4 4w, =, + (B.130)

41 35
A quantidade de licor branco fraco de lavagem provindo do filtro de lamas F-301
necessaria foi calculada com base em que 10% da composi¢do de mistura que haveria de ter

no tanque seria de smelt (LAITINEN, 2016) e o restante, portanto, completado pelo licor
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branco da linha de recuperacdo e a 4gua utilizada para resfriamento do smelt, resultando nas

vazoes dispostas na Tabela 76.

Tabela 76 - Valores das correntes de entradas e saidas no tanque de dissolugdo TM-303.

Corrente Vazoes (kg/h)
My, 571,91
My, 1.235,11
M, 3.912,12
m,, 742,20
g 4.976,94

Fonte: Autores, 2024.

Os balangos por componente das correntes de entrada foram descritos conforme as

Tabelas 77 € 78.

Tabela 77 - Composi¢do quimica na corrente de smelt.

Smelt Fracao Massica (kg/kg smelt) Vazao Massica (kg/h)

Na,S 0,2294 131,1832
Na,SO, 0,0464 26,5356
Na,CO, 0,5553 317,6090

NaCl 0,0887 50,7473
K,CO;, 0,0802 45,8391

Total 1,00 571,9141

Fonte: Autores, 2024.

Tabela 78 - Composicdo quimica na corrente de licor branco.

Licor branco fraco de lavagem Fracdo Massica (kg/kg smelt) Vaziao Massica (kg/h)

Na,S 0,0062 24,14
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Na,S0O, 0,0004 1,54
Na,CO; 0,0273 106,87
NaCl 0,0024 9,58
K,CO; 0,00 0,00
NaOH 0,0146 57,10
H,O 0,9491 3.712,88
Total 1,00 3.912,12

Fonte: Autores, 2024.

O licor verde, produto proveniente da mistura do smelt ao licor branco fraco, contém
em sua grande maioria principalmente sulfeto de sodio e carbonato de s6dio em solucdo
aquosa (FREDERICK, DANKO, AYERS, 1996). A composi¢ao especifica do licor verde ¢
disposta na Tabela 79.

Tabela 79 - Composic¢éo quimica na corrente de licor verde.

Licor Verde Fracao Massica (kg/kg smelt) Vazao Massica (kg/h)
Na,S 0,0312 155,3257
Na,S0, 0,0056 28,0793
Na,CO; 0,0853 424,4745
NaCl 0,0121 60,3317
K,CO;, 0,0092 45,8391
NaOH 0,0115 57,0989
H,O 0,8451 4.205,7935
Total 1,00 4.976,94

Fonte: Autores, 2024.

Para o balanco energético do tanque de dissolucdo considerou-se o estudo realizado
por Passini (2017), onde realizou-se a anélise exergética da recuperacao quimica da fabrica
de papel e celulose, sendo possivel considera-la para a analise energética (Primeira Lei da

Termodinamica), quantificando e apontando a degradacdo de energia (MORAN et al., 2013).
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Para o smelt, produto fundido gerado na caldeira, de acordo com a Tabela 77 onde
estd explicita a sua composi¢do quimica, fez-se o calculo da energia envolvida a cada um dos
componentes que estavam contidos no smelt de entrada no tanque separadamente.

A partir desta afirmativa foram realizados os balancos estequiométricos no qual fez-se
o calculo de entalpia especifica e entropia especifica utilizando-se das Equacdes B.131 e
B.132 apresentadas por Carvalho (1977) com o uso das informagdes dispostas na Tabela 80 a

temperatura definida de 859,85°C (CARREIRO, 2009).

(hy = hyp ) = 4186 - (AT + B -10 T+ C-10°T ' +D) (B.I31)
—_— . . T . . _3
(S, = Sy0515) = 4186 - [(4 ln( 298‘15)+ 2-B-10
C 5 1 1
(T — 298,15 + < - 10 -(Tz — ))] (B.132)

Tabela 80 - Coeficientes e valores de exergia quimica padrdo dos compostos quimicos presentes no smelt.

Composto A B C D b (kJ/kmol)
Na,CO; 45 0 0 -13.100 53.130
Na,S 19,81 0,82 0 -5.979 930.340
Na,SO, 47,18 0 0 -10.190 35.00
NaCl 16 0 0 260 22.200
K,CO, i i i i 90.110

Fonte: Carvalho,1977 ¢ Kotas, 1985.

Outros meios de se obter a entalpia e a entropia especifica foram necessarios para o
carbonato de potassio, no qual foram utilizados os pardmetros segundo Chase (1988)

descritos na Tabela 81.

Tabela 81 - Coeficientes e valores de exergia quimica padrao do carbonato de potassio (K,COj).

Coeficientes (24,85°C a 900,85°C)

A 97,08

B 94,22



201

C -2,05
D 0,71
E -0,95
-1.186,50
239,58
-1.150,18

Fonte: Chase, 1998.

Através da Equacdo B.133 foi possivel se obter o valor para a entalpia a temperatura

determinada e consequentemente o valor de entropia.

2 3 4
(h,—h, =@ -T+B-+C o+D-———4+—H) (BI133)

298,15

Todos os valores calculados de entalpia e entropia especifica de cada um dos

componentes do smelt podem ser consultados nas Tabelas 82 e 83.

Tabela 82 - Entalpia especifica dos componentes do smelt.

Composto Entalpia (kJ/kmol)
Na,CO; 158.586,61
Na,S 73.331,83
Na,SO, 181.107,04
NaCl 76.972,17
K,CO; 134.290,00

Fonte: Carvalho, 1977 e Kotas, 1985.

Tabela 83 - Entropia especifica dos componentes do smelt.

Composto Entropia (kJ/kmol.K)
Na,CO; 251,48
Na,S 116,44

Na,S0O, 263,66
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NaCl 89,41

K,CO, 118,52
Fonte: Carvalho, 1977 e Kotas, 1985.

Portanto, com os valores de vazdao molar dos compostos (r'1i), temperatura de
referéncia de 25°C (TO), variagdo de entalpia especifica (Ahph) ¢ de entropia especifica
(Asph) aplicados na Equacdo B.134, determinou-se o valor de exergia fisica dos compostos
presentes no smelt como sendo 411.107,26 kW.

—-Zh,-(Ah

ph smelt T

M—%-mﬁ (B.134)

. . . . « 0
Na Tabela 80 também estao contidos os dados sobre a exergia quimica padrao (bch)

de cada substancia. Assim, foi possivel determinar 1.778.687,55 kW de exergia quimica do

smelt com a Equacao B.135.

=%n - b (B.135)

chsmelt i i ch

Finalmente, somando os resultados das Equacdes B.134 e B.135, atingiu-se o valor de

exergia total do fluxo, determinado pela Equagdo B.136.

=B +B (B.136)

smelt ph smelt ch smelt

Sendo B_ .2 exergia do smelt, totalizando-se uma quantia de 2.189.794,82 kW.

A partir da composicao massica do licor branco fraco que vem do filtro de lamas
F-301, na corrente 41, fez-se o calculo de entalpia especifica e entropia especifica com o uso
das informacdes dispostas na Tabela 84 a temperatura definida de 59,85°C (CARREIRO,
2009).

Tabela 84 - Coeficientes ¢ valores de exergia quimica padrdo dos compostos quimicos do licor branco fraco.

Composto A B C D b 0 (kJ/kmol)
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Na,CO;
Na,S
Na,SO,
NaCl
NaOH

H,O

45
19,81
47,18

16

0,24

7,3

0 0
0,82 0
0 0
0 0
16,21 -3,87
1,23 0

-13.100
-5.979
-10.190
260
-215

-2.286

53.130
930.340
35.00
22.200
84.490

3.120

Fonte: Carvalho, 1977 e Kotas, 1985.

Todos os valores calculados de entalpia e entropia especifica de cada um dos

componentes do licor branco fraco podem ser consultados nas Tabelas 85 e 86.

Tabela 85 - Entalpia especifica dos componentes do licor branco fraco.

Composto Entalpia (kJ/kmol)
Na,CO; 7.890,61
Na,S 2.966.,45
Na,SO, 23.110,65
NaCl 23.391,37
NaOH 2.094,12
H,O 1.177,49

Fonte: Carvalho, 1977 e Kotas, 1985.

Tabela 86 - Entropia especifica dos componentes do licor branco fraco.

Composto Entropia (kJ/kmol.K)
Na,CO; 20,82
Na,S 9,41
Na,SO, 21,83
NaCl 7,40
NaOH 6,65
H,0 3,74

Fonte: Carvalho, 1977 e Kotas, 1985.
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Portanto, com os valores de vazdo molar dos compostos (ﬁi), temperatura de
referéncia de 25°C (TO), variacdo de entalpia especifica (Ahph) e de entropia especifica
(Asph) aplicados na Equacdo B.137, determinou-se o valor de exergia fisica dos compostos

presentes no licor branco fraco como sendo 18.614,04 kW.

=xn. -
ph licor branco fraco i

(Ahph - T, Asph) (B.137)

. . o ~ 0
Na Tabela 84 também estao contidos os dados sobre a exergia quimica padrao (bch)

de cada substancia. Mas antes foi necessario calcular-se o valor da exergia quimica especifica

utilizando-se a fragdo molar do composto (yl,) através da Equagdo B.138. Finalmente, foi

possivel determinar 1.109.017,68 kW de exergia quimica do licor branco fraco com a

Equacao B.139.

0
b, =y b (B.138)

=1h_ -3bh (B.139)

ch licor branco fraco T chi

Finalmente, somando os resultados das Equacdes B.138 e B.139, atingiu-se o valor de

exergia total do fluxo, determinado pela Equagdo B.140.

=B + B (B.140)

licor branco fraco ph licor branco fraco ch licor branco fraco

Sendo B a exergia do smelt, totalizando-se uma quantia de
licor branco fraco

1.127.631,72 kW.
Para finalizar a determinagdo do balanco de energia das correntes de entrada, foi
definida a corrente de agua do tanque de dissolucdo e os célculos de entalpia e entropia

especifica com o uso das informagdes dispostas na Tabela 87 a temperatura definida de 25°C.

Tabela 87 - Coeficientes e valores de exergia quimica padrao da agua.

Composto A B C D b 0 (kJ/kmol)
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H,O 18,4 0 0 -5379 3.120
Fonte: Carvalho, 1977 e Kotas, 1985.

Todos os valores calculados de entalpia e entropia especifica da agua podem ser

consultados nas Tabelas 88 e 89.

Tabela 88 - Entalpia especifica dos componentes da agua.

Composto Entalpia (kJ/kmol)

H,O 5.650,77
Fonte: Carvalho, 1977 e Kotas, 1985.

Tabela 89 - Entropia especifica dos componentes da agua.

Composto Entropia (kJ/kmol.K)

H,O 16,91
Fonte: Carvalho, 1977 e Kotas, 1985.

Portanto, com os valores de vazdo molar dos compostos (ﬁi), temperatura de
referéncia de 25°C (T 0), variacdo de entalpia especifica (Ahph) e de entropia especifica
(Asph) aplicados na Equagao B.141, determinou-se o valor de exergia fisica da agua como

sendo 750.742,00 kW.

=Zn,-(Ah

phagua i - TO ' Asph) (B.141)

ph

. . f ~ 0
Na Tabela 87 também estdo contidos os dados sobre a exergia quimica padrao (bch)

da 4gua. Mas antes foi necessdrio calcular-se o valor da exergia quimica especifica

utilizando-se a fragdo molar do composto (yl,) através da Equagdo B.142. Finalmente, foi

possivel determinar 213.904,517 kW de exergia quimica da 4gua com a Equacao B.143.

0
b, =y b, (B.142)

=n_- b (B.143)

chagua T chi
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Finalmente, somando os resultados das Equacdes B.142 e B.143, atingiu-se o valor de

exergia total do fluxo, determinado pela Equagdo B.144.

=B +B (B.144)

agua phéagua chagua

Sendo B @ exergia da 4gua, totalizando-se uma quantia de 964.646,51 kW.

Finalmente, para se concluir o balango energético do tanque de dissolugdo
considerou-se o licor verde bruto e a parcela de agua que evapora ao estar em contato com o
smelt como as saidas de entrada.

A partir disso fez-se o céalculo de entalpia especifica e entropia especifica do licor
verde bruto (89,85°C) e do vapor de agua (99,85°C) (CARREIRO, 2009) utilizando-se das
Equagdes B.131 e B.132 com o uso das informagdes dispostas anteriormentes na Tabela 84.

Os calculos de entalpia e entropia especifica para o carbonato de potdssio foram
desenvolvidos de acordo com os coeficientes descritos na Tabela 81 e realizados de acordo
com a Equagdo B.133.

Todos os valores calculados de entalpia e entropia especifica do licor verde bruto

podem ser consultados nas Tabelas 91 e 92 e do vapor de 4gua nas Tabelas 92 e 93.

Tabela 90 - Entalpia especifica dos componentes do licor verde bruto.

Composto Entalpia (kJ/kmol)
Na,CO; 13.541,71
Na,S 5.525,86
Na,SO, 29.035,52
NaCl 25.400,65
K,CO; 7.712,76
NaOH 3.943,13
H,0 2.201,73

Fonte: Carvalho, 1977 e Kotas, 1985.

Tabela 91 - Entropia especifica dos componentes do licor verde bruto.

Composto Entropia (kJ/kmol.K)
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Na,CO; 37,07
Na,$ 16,77
Na,SO, 38,87
NaCl 13,18
K,CO; 21,25
NaOH 11,96
H,O 6,68

Fonte: Carvalho, 1977 e Kotas, 1985.

Tabela 92 - Entalpia especifica dos componentes do vapor de agua.

Composto Entalpia (kJ/kmol)

H,O 2.545,21
Fonte: Carvalho, 1977 e Kotas, 1985.

Tabela 93 - Entropia especifica dos componentes do vapor de agua.

Composto Entropia (kJ/kmol.K)

H,O 7,62
Fonte: Carvalho, 1977 e Kotas, 1985.

Agora, o célculo da exergia fisica do licor verde bruto e do vapor podem ser efetuados

pela também Equagdo B.137 com os valores de vazao molar dos compostos (fli), temperatura
de referéncia de 25°C (T 0), variacdo de entalpia especifica (Ahph) e de entropia especifica
(Asph) do licor verde bruto e do vapor de agua. Assim, obteve-se no licor verde bruto e no

vapor respectivamente valores como 86.549,98 kW e 203.917,59 kW.

O mesmo ¢ valido para o calculo da exergia quimica que utilizou-se dos dados sobre a
. .. . 0 A . . .
exergia quimica padrdo (bch) de cada substincia contidos na Tabela B.84. Ainda, foi

necessario calcular-se o valor da exergia quimica especifica para ambos através de calculos
semelhantes pela Equacao B.138. Finalmente, foi possivel determinar 2.973.071,07 kW de
exergia quimica do licor branco fraco e 482.432,057 kW para o vapor de agua com a Equacao
B.139.
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Finalmente, atingiu-se o valor de exergia total do fluxo, determinado pelas Equagdes

B.145 e B.146.

=B B B.145
licor verde bruto ph licor verde bruto T ch licor verde bruto ( )
vapor de dgua =B phvapor de dgua +B chvapor de agua (B 146)
Sendo B a exergia do licor verde bruto com cerca de 3.059.621,05 kW e

licor verde bruto

a exergia do vapor de dgua com cerca de 686.349,64 kW.

vapor de dgua

Portanto, a taxa de exergia entrando no tanque de dissolucao ¢ de 4.282.073,05 kW e
a exergia saindo ¢ de 3.745.970,69 kW.

Para o dimensionamento do tanque, considera-se o tanque de dissolu¢do como um
tanque misturador, assim, as correntes de entrada 32, 33 e 34 que serdo bombeadas para o
tanque misturador em ago inox, de 8.000 L, que tera em uso 70% da sua capacidade. As
dimensdes do tanque misturador estdo dispostas na Tabela 94, conforme catalogo presente no

Anexo A.15.

Tabela 94 - Dimensoes do tanque de dissolugdo TM-303.

Dimensao Valor
Volume do tanque misturador 8.000 L
Diametro 1,98 m

Altura 245 m

Fonte: Will Maquinas (2024).

Além disso, considerou-se o gasto energético com a poténcia absorvida pelo
impelidor, portanto foi necessario utilizar o método de calculo descrito no Apéndice B.2.1, no
qual se calcula o numero de Reynolds pela Equagao B.19 e a poténcia pela Equagao B.20. Os

dados necessarios para os calculos estao dispostos na Tabela 95.

Tabela 95 - Dados necessarios para o calculo da poténcia do tanque misturador TM-303.

Simbolo Parametro Valor Unidade Referéncia

p Massa especifica do licor

1.257,90 kg/m’ LAITINEN
verde
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N Velocidade de rotagdo do 'WILL
impelidor 105.300,00 bs MAQUINAS
D Diametro do impelidor 0,66 m CALCULADO
m V1sc0s1dade dindmica do 0.9 mPa.s LAITINEN
licor verde
N, Niimero de poténcia 0,30 i SOUSA

Fonte: Autores, 2023.

As dimensdes do tanque agitado seguiram os modelos de célculo do Apéndice B.2.1
no qual foram empregues as relagdes estabelecidas por McCabe e Smith (1993) utilizando-se
dados da Tabela 95 acima e da Tabela 39 do Apéndice B.2.1 de relagdes geométricas para o
tanque de agitagdo. O Anexo D.3 apresenta o esquema do tanque e suas dimensdes.

Os resultados obtidos estdo dispostos na Tabela 96, onde P refere-se a poténcia total

relativa a agita¢do do tanque.

Tabela 96 - Resultados obtidos para o balanco de energia do tanque agitador.

Parametro Valor Unidade
Re 6,41x10" -
D 0,66 m
V4 1,98 m
C 0,66 m
B 0,165 m
W 0,132 m
P 5,38x10" kW

Fonte: Autores, 2024.

APENDICE B.3.5 - BALANCOS DE MASSA E ENERGIA DO REATOR SLAKER
R-301 E DOS CAUSTIFICADORES R-302, R-303, R304

A reacao de caustificagdo transforma o carbonato de sédio (Na,CO;), inerte no
processo de cozimento, em hidréxido de sdédio (NaOH) a fim de repor os reagentes presentes

no licor branco. Esta reacdo que ocorre em duas etapas, expressas pelas Equagdes B.147 ¢
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B.148, inicia-se durante a hidratacdo da cal (no reator slaker R-301) e necessita de certo
tempo de residéncia (nos caustificadores R-302, R-303 e R-304) para atingir a conversao
desejada. Tendo isto em vista, realiza-se o balan¢o de massa global nas fronteiras do sistema.
- Ca(OH)

CaO(s) +H. O + Energia (B.147)

2°()
+ NazCO3

2(s)

& €aC0,  + 2NaOH (B.148)

Ca(OH) ©) (aq)

2(s) (aq)

Definidas as fronteiras do sistema, parte-se para resolucdo dos balangos de massa a
fim de encontrar-se a concentracdo no equilibrio da reacdo reversivel de caustificagdo (B.148)
segundo metodologia proposta por Swanda (1997), onde resolvem-se balancos de massa e
energia transientes para cada componente presente na reagdo e para os inertes.

Primeiramente, quatro hipdteses sdo adotadas para simplificacdo da modelagem do
processo, sendo a primeira que tanto as particulas do liquido quanto a do solido
consideram-se misturas perfeitas, a segunda que o volume de operagdo € constante, a terceira
¢ que desconsideram-se as dinamicas de fluxo (trabalho de escoamento) devido a saida do
licor com lama por overflow e a quarta ¢ a consideragdo do aumento na densidade do licor
por dissolugdo de ions como insignificante ao processo (SWANDA, 1997).

Inicialmente tem-se a equagdo do balanco molar do reagente limitante (A) (na
propor¢ao estequiométrica da reagdo de caustificagdo), neste caso o carbonato de sdodio

(Na,CO;), descrito pela Equacao B.149.

dCA _ 1 PMA
L= (qO €,y 4 ~CA)— r o\ (B.149)

NaZO
Assim, para a segunda massa de interesse da reagcdo de caustificacdo, tem-se a
equacdo para balango de massa transiente do produto (B) hidréxido de s6dio (NaOH) na

Equagdo B.150.

p _ 1 PM,
L= (q0 Cpp— 4 CB)+ 2r - (PM ) (B.150)
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Como também ¢ de interesse para a recuperacdo de licor branco, descreve-se o
balango de massa transiente para o inerte (C) na reacdo de caustificagdo, sulfeto de sodio

(Na,S), conforme Equagao B.151.

dc L
d—;=7-(q0-ca0—q-cc) (B.151)

Diferentemente dos demais componentes presentes em suspensao no licor verde bruto
oriundo do tanque de dissolugdo (corrente 35), a cal virgem (startup da planta, corrente 36)
ou a cal recuperada (CaO) sera adicionada ao slaker (corrente 46) através de uma vazao
massica, caracterizada como reagente limitante da reacdo inicial (D) de apagamento da cal
(Equagao 4.1), sendo assim, a modelagem para seu balanco de massa transiente por

componente segue o formato da Equagao B.152.

de _ m - q
=W, VT, (B.152)

Partindo-se para o produto intermediario, reagente da segunda reag¢do (E) de
caustificagdo, hidréxido de célcio (Ca(OH),), cronologicamente formado na solugdo durante
o tempo de residéncia no reator slaker, a ser consumido imediatamente que entrar em contato
com o carbonato de sédio (Na,COs;) em solugao (SANCHEZ, 2007), com seu balanco de

massa transiente disposto na Equagao B.153.

de m,q PM_ PM_
=w__ - —V-rl-( )+V~r2-( ) (B.153)
D

Segue-se para a modelagem e equacionamento do balanco de massa transiente para o
subproduto final (F), que constitui a lama de cal, s6lidos em suspensdo posteriormente

importantes para recuperagdo da cal, carbonato de calcio (CaCOs;), conforme Equagao B.154..

dm m,q
. Wpo T TV

PM
n V‘Tl'( r ) (B.154)
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Finalmente, tem-se a equagdo para os sélidos inertes (G) dissolvidos no licor verde,
que se manterdo dissolvidos no licor branco, e sdo inertes a todas a ambas reagdes
(apagamento da cal e caustificacdo) como: cloreto de s6dio (NaCl), carbonato de potéssio

(K,CO;) e sulfato de sodio (Na,SO,). Representados pela Equacao B.155.

(B.155)

Como parte da metodologia apresentada por Swanda (1997), para o balango de massa
por componente através de concentragdes de entrada e saida considera-se a diferenga entre a
vazao volumétrica de entrada (q,) e a vazdo volumétrica de saida (q) tendo em vista o
consumo de dgua na reagdo de apagamento da cal, descrevendo-se a equacdo para
determinagdo do vazdo volumétrica de saida entre cada equipamento (do slaker ao 3°

caustificador) como na Equacgdo B.156.

vV PMé ua
q=q,— PR b (B.156)

Além disso, ressalta-se a consideracdo de volume constante para cada reator do
modelo de célculo proposto, sendo o volume do slaker e de cada reator de caustificagdo
disposto a seguir na Tabela 97, cujos modelos estdo selecionados conforme Anexo A.16 e

Anexo A.17.

Tabela 97 - Especificacdes dos reatores na etapa de caustificagao.

. . Tempo de Corrente(s) de Corrente(s)
Equipamento Sigla Volume residéncia entrada de saida
Slaker R-301  1700L  30min  Correntes 35e36 . COmente
intermediaria
1° caustificador R-302 5100 L 72 min ) Corren't’e ) ) Correnﬁe )
intermediaria intermediaria
2° caustificador  R-303  5100L 72 min _ Corrente _ Corrente
intermediaria intermediaria
3° caustificador ~ R-304  5100L 72 min _ Corrente Corrente 37
intermediaria

Fonte: Junior, Figueirédo e Costa, 2011; D’ Almeida, 1988.
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Para o desenvolvimento dos calculos propostos ¢ possivel encontrar na literatura de
Swanda (1997) o estudo e andlise de comportamento dos parametros cinéticos (em unidades
do sistema de medidas norte americano) envolvidos nas reacdes de apagamento e

caustificagdo e dispostos a seguir na Tabela 98.

Tabela 98 - Parametros cinéticos para reagdes de apagamento da cal e caustificacdo.

Reacao Parametro S:)Ill(llb Valor Unidade
taxa de reagdo de r,  Equacdo B.157 b/ ¢ min
A apagamento
pagamento
da cal (slaking) ~
constante de reagdo de K, 0.333 min!
apagamento
taxa de reagdo de r Equacdo B.158 Ib em equlzvale?nte Na,O/
caustificagdo ft’ - min
. . (ft*/1b em equivalente
Ve?:;iii;gifggao k, Equacdo B.159 Na,O) - (ft*/Ib de
¢ Ca(OH),)/ min
: . (ft/1b em equivalente
Vel(f;i?i;gi;e;gao k;-  Equacdo B.160 Na,O)* (ft*/Ib de
¢ Ca(OH),)/ min
Caustificacdo 3 :
constante de reagao de (ft/b em eq1311valente
caustificacdo ko 2100 Na,O) - (ft'/lb fie
Ca(OH),)/ min
~ (ft*/Ib em equivalente
constante de reagho e, 0,353 Na,0) (ft/lb de
¢ Ca(OH),)/ min
temperatura T 650,07 °R
constante dos gases R 1,987 BTU/ Ibmol-°R

Fonte: Swanda (1997).

Caracterizando a taxa de reagdo de apagamento (r,) pela Equagdo B.157.

r o=k, (";) (B.157)

Similarmente, para a taxa de reagao de caustificagdo (r;) tem-se a Equagdo B.158.
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Na O

PM, m, PM,, )
r =CA,O-( m )-(V)-{kl-CA-( m )—kl,-[AE]} (B.158)

Seguindo-se para os pardmetros cinéticos, tem-se a constante k; como a constante de
reacao direta de caustificagdo, ¢ a constante k,- como a constante de reacdo inversa de

caustificagdo, respectivamente expressas pelas Equacdes B.159 e B.160.

k, =k, - exp[~ 1,52 - ([ATT] = 7,02) - e (B.159)
k. =k, - exp[~ 0,967 - ([ATT] — 7,02) — 2 (B.160)

Para ambas as reacdes, assim como para todo processo kraft, dispdem-se as
concentragdes dos alcalis de interesse presente nos licores como suas concentragdes em
equivalentes de massa ao ion intermediario de processo Na,O, descritos como Alcali Efetivo
(AE), Alcali Ativo (AA), Alcali Total Titulavel (ATT) e Eficiéncia de Caustificagdo (EC)

dispostos a seguir na Tabela 99.

Tabela 99 - Concentragdes de alcalis para caracterizagdo dos licores, medida em equivalentes de massa de Na,O.

Concentracao Simbolo Equacao Unidade
Ib de Na,O/
Co . 1 ft ou
=[N H — . IN
Alcali Efetivo AE [NaOH] + - [ aZS] o de Na,0/
L
Ib de Na,O/
C _ ft’ ou
= [NaOH] + |Na_S
Alcali Ativo AA [ | [ 2 ] o de Na,O/
L
Ib de Na,O/
Alcali Total _ 1. ft’ ou
Titalval ATT = [NaOH] + [NaZCOB] + [Na25]+ - [NaZSOB] 2 do NayO/
L
EﬁClél’lCla de _ [NaOH]_[NaOH]licor verde 0
Caustlﬁca(;ao EC N 100 [NaOH]_[NaoH]licnrverde+lNa2C03J A)
[tva,5]
Sulfidez S = 100 - —— %

Fonte: Swanda (1997).
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Assim, partindo-se para uma resolu¢ao das equagdes diferenciais do balango de massa
transiente para cada componente utilizou-se o software MATLAB® para resolugdo do sistema
de equagdes, através do acesso online via MathWorks®, com as condi¢des iniciais de

operacao do slaker dispostas na Quadro 3.

Quadro 3 - Constantes de operag@o do processo para condigdo inicial no slaker R-301.

Simbolo  Variavel Componente(s) Valor Unidade Valor Unidade
Ib em gem
A Cao Na,CO;, 10,197  equivalente 163,34 equivalente
Na,O/ ft? Na,O/L
Ib em gem
B Cgy NaOH 1,0348  equivalente 16,57 equivalente
Na,O/ ft? Na,O/ L
Ib em gem
C Cco Na,S 2,745 equivalente 43,97 equivalente
Na,O/ ft? Na,O/L
D Wpo CaO 9,5927 b/ min 261,071 kg/ h
E W Ca(OH), - Ib/ min - kg/ h
F Wr CaCO;, - Ib/ min - kg/ h
- Na,SO, - Ib/ min 28,0793 kg/ h
- NaCl - Ib/ min 60,3317 kg/ h
G
- K,CO;, - Ib/ min 45,8391 kg/ h
Wa.0 soma dos inertes 4,93 Ib/ min 134,25 kg/ h
Agua do H,0 2,615 ft*/ min 4.443,6988 L/h
\% \ volume de 60 i 1700 L
operagao
Vo Ve oumede g f 5100 L
operacao

Fonte: Autores (2024).

Sendo as correntes de entrada compostas pela de licor verde bruto (corrente 35) e a
cal virgem (corrente 36), posteriormente reposta pela corrente de cal recuperada (corrente
46). Salienta-se que para a corrente de cal recuperada do forno de cal FR-301, a vazao total ¢
igual a 270,17 kg/h, entretanto para os célculos considera-se como cal virgem, sem inertes. A

seguir estdo dispostas suas efetivas vazdes e fragdes massicas na Tabela 100.



216

Tabela 100 - Correntes de entrada em operacdo continua no reator slaker R-301.

Corrente Componente(s) Valor Unidade
Na,CO; 424,4745 kg/ h
NaOH 57,0989 kg/ h
Na,S 155,3257 kg/ h
35 Na,SO, 28,0793 kg/ h
NaCl 60,3317 kg/ h
K,CO, 45,8391 kg/h
H,0 4.205,7935 kg/h
36 CaO 3,04 kg/ h
CaO 258,03 kg/ h
46
CaCO; - kg/ h

Fonte: Autores (2024).

Assim, a corrente obtida pelos célculos foi a corrente 37, de valor igual a 5.245,32
kg/h a temperatura de 89,87°C, sendo a fracdo massica de licor branco bruto
aproximadamente igual a 0,953 e a fragdo massica de lamas aproximadamente igual a 0,047.

Ademais, considerando-se o reagente limitante da reagcdo de apagamento sendo o
oxido de calcio (CaO) e o reagente limitante da reagdo de caustificacdo (na ordem direta) o
carbonato de sddio (Na,CO;), calcularam-se as conversoes, em base molar, de 1,0 (X,.gamento)
€ 0,61597 (Xaustificacio, direta) TESPECtivamente.

As dimensoes do apagador de cal do tipo retengdo estdo dispostas a seguir, na Tabela
101, conforme disponivel no catalogo da empresa Carmeuse Systems no Anexo A.16. O
modelo escolhido foi o ZMI Portec Detention Slaker M-25 capaz de receber particulas até
19mm de diametro, fabricado com pecas de aco carbono, aco inoxidavel, aco galvanizado e

aco com resisténcia a abrasao.

Tabela 101 - Dimensdes do reator slaker R-301.

Dimensao Valor

Altura (m) 2,718
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Comprimento (m) 2,934
Largura (m) 0,559
Volume total (L) 1.700

Fonte: Carmeuse Systems, 2024.

Além disso, as dimensdes dos 3 caustificadores, que sdo reatores de agitacao continua
tipo turbina e encamisados com serpentina externa com diametro da camisa igual a 2 em aco
inox, estdo dispostas na Tabela 102, conforme adequados a operacdo de caustificagdo. O
material que compde os reatores € o aco inox 316 L. O modelo ¢ representado pela imagem

presente no Anexo A.17.

Tabela 102 - Dimensoes dos reatores caustificadores R-302, R-303, R-304.

Equipamento Dimensao (unidade) Valor

Altura (m) 2,5

1° Caustificador (R-302) Diametro (m) 2,0
Volume total (L) 7.800

Altura (m) 2,5

2° Caustificador (R-303) Diametro (m) 2,0
Volume total (L) 7.800

Altura (m) 2,5

3° Caustificador (R-304) Diametro (m) 2,0
Volume total (L) 7.800

Fonte: JEMP Maquinas ¢ Equipamentos, 2024.

Prosseguindo-se assim para o balanco de energia, utilizando da temperatura (T) como
uma variavel durante a reagdo, calculada para este fim em °F, tem-se a seguinte Equagao

B.161 como uma representacdo da variacao da temperatura em fungao do tempo.

dT 1 (
dt (Vplamacplama)

+ (— AHI)Vr1

licor sélidos

+ AH, (= AH)Vr, — UA(T =T ) (B.161)
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Sendo AHy,, calculado pela Equagao B.162.

AH o = CpLV[(CA,O Tl t CC,O)qO(Tin B Tref) - (CA,O Tl t Cc,o)q(T B Tref)] (B.162)
E AHg40s dispostos pelas Equacdes B.163 - B.167.

sélidos AHCaO + AHCa(OH)2 + AHCaCO3 + AHinertes (B.163)

= _ Moo’ @ _

A o = CpCaO[WCaO,O(Tin Tref) ( v )(T Tref)] (B.164)
mCa(OH)Z, out. q

AHCa(OH)2 - CpCa(OH)Z[WCa(OH)Z.O(TL’n - Tref) - ( v )(T - Tref)l (B.165)

mCaCD@, uut' q
AHCaCO3 - CpCaCO3lWCaC03,O(Tin - Tref) - (#) (T - Tref)} (B.166)

minertes, out' q
AHinertes = Cpinertes Winertes.O(Tin - Tref) - ( 4 )(T o Tref) (B167)

Para resolucdo deste conjunto de equacgdes, na Tabela 103 a seguir, dispde-se

constantes e condigdes iniciais de reag¢do para o balanco de energia.

Tabela 103 - Constantes de operagdo do processo para balango de energia dos reatores R-301 a R-304.

Variavel Valor Unidade
2AH, -28,6 BTU/Ib
’AH, -450,00 BTU/Ib
"UA 12,46 BTU/°F.min
%Plama 75 b/t

*CPiama 0,87 BTU/Ib.°F
2T 60 °F
Tt 77 °F
’Cpry 0,952 BTU/Ib.°F
’Cpcao 0,197 BTU/1b.°F
2CpCa(OH)2 0,312 BTU/1Ib.°F

*CPcacos 0,225 BTU/1b.°F
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*Cinertes 0,4 BTU/Ib.°F
Fonte: 'D’Almeida, 1988; 2Adaptado de Swanda, 1997.

As condi¢des determinadas anteriormente ao balango de massa transiente aplicam-se
também ao balango de energia transiente, sendo este responsavel por determinar a variagao de
temperatura ao longo da extensao da reacdo, durante o tempo de residéncia do reator slaker
(R-301) até o 3° caustificador (R-304). Sendo assim, dos resultados obtidos da simulagao via
Matlab para este balango de energia, ha duas informagdes de projeto valiosas a operacdo em
estado continuo dos 4 reatores: a temperatura do meio reacional no estado estaciondrio
(equivalente a temperatura da corrente de saida no ultimo reator) e a demanda de agua de
resfriamento necessaria para manter a temperatura do meio reacional controlada.

Sendo o termo equivalente ao calor retirado do meio reacional pelo encamisamento

presente nos reatores descrito pela Equacao B.168.

retiravel ( reator amb) (B.168)

Admitindo-se o valor do pardmetro UA igual a 12,46 BTU/°F.min, conforme estudos
realizados por Andreola et al. (2000) para os mesmos reatores operando em condicdes
adequadamente similares, a temperatura do fluido refrigerante (T,,,) igual a 60 °F e a
temperatura do reator (T,..) igual a 193,77 °F, que ¢é temperatura obtida para o estado
estacionario por resolucdo da Equagdo B.161 via Matlab, tem-se que Qe € igual a
-1.666,77 BTU/min, que convertido ao Sistema Internacional de unidades ¢ o equivalente a
-105.512,39 kJ/h.

Finalmente, obtém-se o valor demandado de dgua de resfriamento a 25°C e pressao de

aproximadamente 1 atm através da Equagdo B.169.

Q ...
— retiravel (B ) 1 69)

agua de resfriamento Cp (T )

agua, 25 final(reator)_Tégua(fluido)

Onde o valor para Mygy, de resfriamento CONfigura-se igual a 388,4692 kg/h.
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APENDICE B.3.6 - BALANCOS DE MASSA E ENERGIA DO CLARIFICADOR DE
LICOR BRANCO CL-301

O clarificador de licor branco CL-301 tem por objetivo a separacao do licor branco da

lama de cal, visando a recuperagdao destes reagentes. Esta separacdo ocorre em um

sedimentador convencional continuo e, para a realizagdo do balango de massa do

equipamento, hipoteses foram adotadas segundo Cremasco (2018), sendo elas:

1.
2.
3.

A fase fluida comporta-se como um fluido newtoniano e incompressivel;

O escoamento ¢ unidimensional e em contracorrente das fases fluidas e particulada;
Nao ocorre saida de s6lidos no extravasante;

A velocidade de sedimentagdo do sélido depende unicamente da concentracdo local
de solidos;

As suspensdes nao sdo suficientemente concentradas, de modo que ndo ha
sedimentacao impedida;

A intensidade do campo externo ¢ o gravitacional atuando na mesma dire¢do do
escoamento da fase particulada.;

Nao ocorre reagao;

Nao ocorre acumulo;

Nao ocorre geragdo de massa.

Desse modo, prosseguiu-se com o balanco de massa da fase particulada do

clarificador, dado pela Equacgao B.170.

Qe =0Q¢& =0Qf¢

A pA i pi L pL (B.170)

Onde a Equagdo 171 apresenta:

_ P
£, =3 (B.171)

em que Q ¢ a vazao volumétrica da suspensao; €,a fragdo volumétrica de particulados, P, ¢a

concentracdo massica da fase particulada e p € a massa especifica das particulas contidas
P

nessa fase. Os subscritos A4, i e L referem-se a alimentagdo, camada limitante, e a lama (lodo,

espessado), respectivamente.
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Sabe-se que a lama de carbonato de célcio possui 34% de umidade (BENINI et. al.,

2019) e conhece-se a vazao de alimentacao (QA) oriunda da saida do caustificador (Apéndice
B.3.5). Além disso, conhece-se a fragdo volumétrica de particulados na alimentagdo (spA),

uma vez que tem-se a massa especifica de particulado (pp) (CREMASCO, 2018) e a

concentracdo massica da fase particulada (pp) na alimentagdo. Desse modo, primeiramente
determinou-se a vazdo volumétrica de lama (QL) na saida do clarificador a partir da sua
umidade e em seguida calculou-se a fracdo volumétrica de particulados (spL) presentes na

lama. Em posse destes valores, calculou-se a concentracdo madssica da fase particulada

presente na lama, a partir da sua massa especifica (CREMASCO, 2018) e €
Para calcular a vazao de clarificado (QE), utilizou-se o balangco de massa global do

clarificador, dado pela Equag¢do B.172. Na entrada tem-se a corrente 37 e na saida tém-se a

corrente 38, licor clarificado, e corrente 39, composta por lama de cal.
QA = QE + QL (B.172)

Além disso, utilizou-se o balango de massa para a fase liquida, dado pela Equagao

B.173, para calcular a fragao volumétrica de particulados na camada limite (spi).

1 1

Q,=0Q¢ (——7) (B.173)

A pA spi pL

A partir do valor de € calculou-se Qi a partir da Equacdo B.170. Os resultados

encontram-se na Tabela 104.

Tabela 104 - Resultados do balango de massa do clarificador CL-301.

Alimentac¢do (A) Lama (L) Camada limite (i) Clarificado (F)

Q (m*/h) 4,64 0,41 4,64 4,23
Q (kg/h) 5.245,32 931,84 5.245,32 4.313,48
&

P 0,04 0,46 0,05 -
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Ep(kg solido/m?
111,06 1.055,25 - }
suspensao)
p, (kg/m’) 2.700,00 2.270,00 - -

Fonte. Autores, 2024.

Além disso, a partir da composicdo de entrada da corrente de alimentacao oriunda do
Apéndice B.3.5, obtém-se as composicdes das correntes de clarificado e lama, considerando
que a lama carrega parte dos so6lidos dissolvidos na alimentagdo. Os resultados encontram-se

na Tabela 105.

Tabela 105 - Vazédo dos componentes na saida clarificador CL-301.

Vazao (kg/h)

Componente

Clarificado Lama

Na2$S 131,18 24,14

Na250, 26,54 1,54
Na2CO, 56,14 106,87
NaCl 44,04 16,29

K2co, 45,84 0,00
NaOH 197,34 57,10
Ca(OH), 0 162,16
CaCo, 0 246,90
H,0 3.812,41 316,82
Total 4.313,48 931,84

Fonte. Autores, 2024.

O balanco de energia foi realizado com base na Temperatura de entrada da
alimentacdo (89,87°C), oriunda do Apéndice B.3.5, e da consideracdo de que a lama possui a
mesma temperatura que a da entrada. Assim, prosseguiu-se com o mesmo procedimento do

Apéndice B.2.4 em que determinou-se os calores sensiveis de cada corrente e, a partir do
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balango de energia das correntes de entrada e saida, calculou-se a temperatura da corrente de

clarificado. Os resultados encontram-se na Tabela 106.

Tabela 106 - Resultados do balango de energia clarificador CL-301.

Alimentacao (37) Clarificado (38) Lama (39)
¢, (Kke.K) 3,30 3.8 0,84
T (°C) 89,87 90,80 89,87

Q (kJ/h) 1.558.622,61 1.488.277,47 70.345,14

Fonte:Autores, 2024.

Para o dimensionamento do clarificador, de acordo com Cremasco (2018), a partir do
momento em que se tem uma operagdo continua, as alturas de sedimentacdo serdo continuas,
permanecendo constantes. A altura do sedimentador ¢ a soma das alturas das regides de

separacao do equipamento dada pela Equacao B.174.

H=H +H+ H, (B.174)

A altura do fundo do sedimentador (H 3), por sua vez, ¢ obtida da Equagdo B.175

(FRANCA; MASSARANI, 2004),

H, = 0,073.D (B.175)

onde D ¢é o diametro do sedimentador.

Ainda segundo Cremasco (2018), a altura da regido de liquido clarificado (H 1) de

clarificadores tipicos ¢ de 0,75 m. Além disso, a altura (H) de um clarificador convencional é
de 3,5 m (QIANKUNHB, 2014).
Diante disso, € necessario calcular o diametro do sedimentador (D), o qual ¢ dado pela

Equagdo B.176.

1/2

L _ 1y (B.176)

D = [iﬁ (= —
T q, £, €.
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onde q, ¢ a velocidade de sedimentacgao.
Para a determinagdo de q, utilizou-se a tabela fornecida por Cremasco (2018) e

contida no Anexo D.4, a qual traz a obtencdo do tempo de residéncia da fase particulada no
espessado em um problema de clarificagdo de licor branco na industria de celulose. Para a

retirada do valor de q, interpolou-se a tabela com base no valor de € calculado na Equagao

B.173. Além disso, a tabela também forneceu o do tempo de sedimentacdo (t). Em posse dos

valores de q, ¢ D, calculou-se H , € em seguida H 5 pelas Equagdes B.175 e B.174,

respectivamente.
Para determinar a area transversal do clarificador (A), considera-se que a velocidade

ascensional do liquido (qe) ¢ igual a velocidade de sedimentagdo (qi). Esta consideragdo ¢

verdade para que ndo haja particulados no extravasante, sendo descrita pela Equagao B.142.

q.=q (B.177)

Com isso, determina-se a area transversal do sedimentador (A4) através da Equacao

B.143.

Q
q = =+ (B.178)

e

Os resultados do dimensionamento do clarificador encontram-se na Tabela 107.

Tabela 107 - Resultados do dimensionamento clarificador CL-301.

Parametro Valor Unidade
H 3,5 m
H, 0,75 m
i, 1,91 m

H, 0,84 m
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D 11,44 m
A 0,33 m?
t 0,60 h
q; 12,72 m/h

Fonte. Autores, 2024.

Dessa forma, escolheu-se um equipamento que atenda a estes critérios, conforme o

catdlogo do Anexo A.18.

APENDICE B.3.7 - BALANCOS DE MASSA E ENERGIA DO FILTRO DE LAMA
F-301

A filtragdo ¢ a operagdo de separacdo mecanica entre as fases particulada e fluida,
presente em uma determinada suspensdo. O equipamento mais usado industrialmente para a
filtragdo continua, em que a alimentacao, filtrado e a torta se movem a taxas constantes, ¢ o
filtro rotativo a vacuo F-301.

Para o balanco de massa do equipamento, utilizou-se os principios da teoria
simplificada da filtragdo, considerando as seguintes hipoteses: a) a fase fluida comporta-se
como fluido newtoniano e incompressivel; e b) escoamento unidimensional.

Desse modo, seguem-se as Equacdes B.179 - B.181.

m
[—
5 T, (B.179)
ml - Ih41 + ml, torta (B182)
Vt - Vsélido T Vl, retido (BISI)

onde, Sp ¢ a fragdo massica absoluta de solido, rhp ¢ a massa de so6lido na torta, rhl ¢ a massa

de liquido, m “ ¢ a massa de liquido presente no filtrado, m . ¢ a massa de liquido retido

I, tort

na torta, Vt ¢ o volume da torta, Vséli . ¢ o volume de so6lido na torta e Vz otido ¢ o volume de

d etid

liquido retido no meio filtrante.
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A partir da vazao de lama que sai do clarificador calculada no Apéndice B.3.6

define-se a quantidade de lama que entra no filtro ( 11'139) e n'lp, uma vez que considera-se que
ndo ha perda de sélidos na filtragdo. Além disso, conhece-se também Ihl, pois ¢ necessario

que a lama entre no forno com 20% de umidade (BENINI ez al., 2019), bem como a vazao de

agua de lavagem da filtracao (r'n40) (ASTEFA, 2024). Desse modo, ¢ possivel realizar o

balanco de massa global da filtracdo, dado pela Equagao B.182.

m,_+rm =rm_+ m (B.182)

Os resultados encontram-se na Tabela 108.

Tabela 108 - Resultados do balango de massa do filtro F-301.

Variavel Valor Unidade
My 931,84 ke/h
m, 415,78 kg/h
M, 3.500 kg/h
m, 4.016,06 kg/h

M, ierado 3.912,12 kg/h

L — 103,94 kg/h
% 0,1035287442 ]

Fonte Autores, 2024.

Da mesma forma realizada no Apéndice B.3.6, determinou-se a vazdo por
componente nas correntes de saida do filtro a partir das vazdes na corrente de entrada,
considerando que no processo a dgua de lavagem levard todos os solidos dissolvidos com
excegdo de uma parcela de NaCl, o qual prosseguira com a lama para o forno. Os resultados

encontram-se na Tabela 109.
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Tabela 109 - Vazao dos componentes na saida do filtro F-301.

Vazao (kg/h)

Componente
Filtrado (corrente 41) Lama (corrente 42)
Na2$ 24,14 0
Na250, 1,54 0
Naz2€0, 106,87 0
NacCl 9,58 6,71
K2C 03 0 0
NaOH 57,10 0
Ca(0H), 0 162,16
Cal0, 0 246,90
HZO 3712,88 103,94
Total 3912,12 519,72

Fonte Autores, 2024.

Para o célculo do volume da torta Vt primeiramente definiu-se a massa especifica da
torta (pt), considerada como a mesma do particulado oriunda do clarificador, e a massa
especifica do liquido filtrado (pl) calculada pela densidade da mistura, dada pela Equacao

B.183.

(B.183)

Onde p ¢ ¢ a massa especifica do fluido, retirada de Cremasco (2018).

Os resultados encontram-se na Tabela 110.
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Tabela 110 - Resultados dos volumes da filtragdo no F-301.

Variavel Valor Unidade
14 3
¢ 4,047994665 m
sélido 0,1539917074 m?
L retido 3,894002957 m?
P, 2.700 kg/m?
P, 1004,651324 kg/m?

Fonte Autores, 2024.

O balanco de energia foi realizado a partir da mesma metodologia dos Apéndices

B.3.6 ¢ B.2.4, onde,

a partir das temperaturas de entrada de lama (89,87°C), da saida da lama

(25°C) e do filtrado (59,85°C) que retorna ao tanque de dissolu¢do (TM-303) determinou-se a

temperatura da 4gua de lavagem necessaria para que a Equagdo B.184 seja satisfeita.

entrada = saida (B184)
Os resultados encontram-se na Tabela 111.
Tabela 111 - Resultados do balango de energia do filtro F-301.
Corrente 39 Corrente 40 Corrente 41 Corrente 42
¢, (kV/kg.K) 0.84 418 3.8 0.84
T (°C) 89,87 56,68 59,85 25,00
Q (kJ/h) 70345,14 830301,38 889732,37 10914,16

Fonte: Autores, 2024.

Para o dimensionamento do filtro, utilizou-se as equagdes retiradas de Cremasco

(2018) para filtros a vacuo de tambor rotativo. Primeiramente, rearranjou-se a Equagdo

B.185, a qual advém da Equa¢do da Filtragago (CREMASCO, 2018), para determinar a

capacidade do filtro por area de filtracao.
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N

_ N p pU 2
I = Froatn) RmC + TR ITSIY yaC (B.185)

Onde, I ¢ a fragdo imersa do tambor, p ¢ a viscosidade da suspensdo, Ap ¢ a variacao

de pressao do filtro, Rm ¢ a resisténcia do meio filtrante, C ¢ a capacidade de filtragdo do

filtro, p ¢ a massa especifica do filtrado, N ¢ o nimero de rotagdes do tambor do filtroe a é a

resistividade média do meio filtrante. y ¢ dado pela Equagdo B.186.
Vt
y=1+(1 —SP)T (B.186)

Tendo em vista que se busca conhecer o valor da capacidade do filtro por area de

filtragdo, a Equacdo B.185 se torna B.187.

N

p_pn 2 _u 7
2 oy Y@ Ty Rm(p I=0 (B.187)

Onde a Equagdo B.188 demonstra o termo.

C
¢ == (B.188)

Desse modo, tem-se uma equag¢dao do 2° grau, onde as Equagdes B.189 - B.192

apresentam os termos.

@ :M (B.189)

2a
S
S (S
a=- apy Y (B.190)
— B
b = ) R (B.191)
c=—1 (B.192)

Para a realiza¢do do calculo, retirou-se os valores de u e Ap de Cremasco (2018) e N

de Carvalho (2019) por serem valores padrdes encontrados na literatura para filtros a vacuo
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de tambor rotativo. A fracdo imersa do tambor (I), foi definida como 0,5, uma vez que
considerou-se que 180° do tambor estd imerso na suspensdo. Os valores encontram-se na

Tabela 112.

Tabela 112 - Resultados das varidveis utilizadas para a equagdo da filtragdo.

Variavel Valor Unidade

% 0,1035287442 ]

p 1004,651324 kg/m?
H 0,0072 g/cm.s
Ap 689.473,33 g/cm.s?
N 2 rpm

Y 1,556293602 -

a 16.620.000.000,00 cm/g
R, 1.567.000.000,00 1/em

Fonte Autores, 2024.

Ajustando-se as unidades, os resultados da equagdo de 2° grau sao obtidos e

encontram-se na Tabela 113.

Tabela 113 - Resultado da equagdo do 2° grau.

Variavel Valor Unidade
a 421,4102961 -
b 16,36379467 -
c -0,5 -
¢ 0,02012502634 cm?/s.cm?

Fonte Autores, 2024.
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Para determinar o tempo da filtracdo, considera-se que em um tambor rotativo
industrial todas as etapas (filtracdo, lavagem, secagem e descarga) devem ocorrer em uma

volta do tambor (360°), em um tempo completo do ciclo t,o qual ¢ definido pela Equagao

B.193 (FREITAS, NETO, SANTOS, 2022).

L

t = (B.193)
Da qual obtém-se um tempo de 30 s. O tempo total da filtracao foi estimado com base

no estudo dos mesmos autores, resultando em um tempo total de filtragdao de 15,42 minutos.

Desse modo, escolheu-se um equipamento que atendesse aos requisitos do filtro desse

projeto, de acordo com o catdlogo do Anexo A.19.

APENDICE B.3.8 - BALANCOS DE MASSA E ENERGIA DO FORNO DE CAL
FR-301

O forno de cal FR-301 ¢ o equipamento responsavel pela conversdo do carbonato de
calcio em o6xido de calcio (cal). Segundo Aguiar (2016), o forno de cal ¢ dividido em 4
estagios, onde ocorrem as reagdes quimicas responsaveis pela conversdo desejada. Estudos
realizados por Karhela ef al. (1998) demonstraram que a cinética da reacdo de calcinagdo
para o processo empregando carbonato de calcio (CaCO;) puro € com impurezas nao
apresenta notaveis diferencas. Deste modo, para o balanco de massa e energia do forno de
cal, considera-se que as impurezas restantes sao inertes na reacao.

Em primeiro momento, define-se o balango de massa global do forno de cal,

representado pela Equacdo B.194. O propano tem sua entrada em contracorrente a lama.

th, +m,, =, +rm_ (B.194)

A corrente de entrada de lama no forno (Ih42) possui vazao total igual a 519,72 kg/h e

as vazoes individuais de cada componente da corrente estdo presentes na Tabela 114.

Tabela 114 - Vazdes por componente na entrada do forno de cal FR-301.

Componente Vazao (kg/h)
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Agua liquida 103,94
Carbonato de calcio 246,90
Hidréxido de calcio 162,16

Inertes 6,71

Fonte: Autores, 2024.

De modo a quantificar os valores da corrente de saida do forno (r'n46) e (r'n4 5) e
também da quantidade necessaria de propano a ser utilizada (m44), ¢ necessario aplicar

simultaneamente os balancos de massa e energia. Assim, com base nos estudos publicados
por Aguiar (2016) e Almeida (2001), deu-se inicio ao balanco de massa. Para tal, faz-se
necessaria uma avaliacdo acerca da transferéncia de massa ocorrida em cada estagio do forno.
O forno de cal ¢ constituido por 4 estagios distintos: secagem, aquecimento, calcinacio e
resfriamento (AGUIAR, 2016). A Tabela 115 apresenta as temperaturas definidas para cada
estagio do forno. A temperatura do ultimo estagio foi definida com base nos estudos de

Aguiar (2016), presente no Anexo D.5.

Tabela 115 - Temperatura por estagio do forno de cal FR-301.

(. Temperatura na entrada Temperatura na saida do
Estagio

do estagio (°C) estagio (°C)
Secagem 25 600
Aquecimento 600 780
Calcinagao 780 900
Resfriamento 900 226

Fonte: Adaptado de Aguiar, 2016; Almeida, 2001; Rodrigues, 2004.

No primeiro estagio do forno ocorre a secagem da lama, operagdo onde as moléculas
de agua sdo evaporadas e carregadas pelo gés para fora do forno (AGUIAR, 2016). A
temperatura ideal para se atingir no final deste estagio ¢ a temperatura de de-hidroxilagao do
hidroxido de calcio (RODRIGUES, 2004). Portanto, no final do primeiro estagio ocorre a
reacdao de de-hidroxilacdo do hidroxido de célcio (Ca(OH),), responsavel pela remocao da

agua do composto. A reacdo de de-hidroxilagdo esta apresentada na Equacao B.195.
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Ca(OH)Z(aq) - Ca0(s) + H20(g) (B.195)

Sabendo-se que a conversao ¢ total e que a estequiometria da reagdo € 1:1, € possivel

calcular a quantidade de CaO produzida e de H 20 produzida e evaporada, conforme disposto

na Tabela 116.

Tabela 116 - Resultado da reacdo de de-hidroxila¢do do hidréxido de calcio.

Composto Vaziao produzida (kg/h)
Ca0(s) 122,73
H,009) 39,43

Fonte: Autores, 2024.

Portanto, ¢ possivel determinar a vazao de agua evaporada que sera carregada pelos
gases para a saida do forno, sendo esta determinada pela Equacdao B.196, de onde se faz

possivel obter o valor de 143,37 kg/h de 4gua total sendo carregada pela saida de gases.

ri’lHZOevap - rhHZOIamﬂL + mHzo(g) (B196)

Ainda, quantifica-se a corrente de gases na entrada do estagio 1 (saida do estagio 2)

pela Equagao B.197, onde r'ng 3 ¢ a vazdo de gases oriunda do estagio 3, que considera os

gases gerados nos estagios posteriores.

g2 - thZOevap + Ihg3 (B.197)

Deste modo, o balango de massas da primeira zona do forno de cal ¢ representado

pela Equagdo B.198, onde rh42 ¢ a vazdo de entrada no forno, oriunda do filtro de lamas; rhE1

¢ a vazdo de lama que segue para o processo; r‘hg , ¢ a corrente de gases oriunda do estagio 2 e

m, ¢ a corrente de gases na saida do forno.

th,+ =1y 4 (B.198)
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No segundo estagio, ocorre o aquecimento da lama de cal, de modo que a conservagdo

de massa ¢ dada pela Equacao B.199, onde m_, representa a vazao de lama que segue para o
estagio 2; r'ng2 representa a corrente de gases oriunda do estagio 2 e rhg3representa a corrente

de gases oriunda do estagio 3.

m + rhg3 =nm_ + rhgz (B.199)

No terceiro estagio, ocorre a reagdo de calcinacdo, também chamada de
de-carbonatagdo do carbonato de calcio (RODRIGUES, 2004). Nessa reagdo ocorre a
conversdo do carbonato de calcio em cal, finalizando o ciclo de recuperacdo. Assim, para
calcular a quantidade de cal produzida, emprega-se a estequiometria reacional de 1:1, bem
como a conversdao de 95% (AGUIAR, 2016; FOELKEL, 1983), visivel na Equa¢dao B.200.

Os resultados obtidos para a calcinag@o estdo dispostos na Tabela 117.

CaCOg(s) - Cal (s) + COZ(g) (B.200)

Tabela 117 - Resultado da reagdo de calcinagdo.

Composto Vazao produzida (kg/h)
Ca0(s) 135,29
€0,(9) 106,18

Fonte: Autores, 2024.

Em posse da vazdo de didxido de carbono, ¢ possivel calcular a vazao de gases na

saida do estagio 3 (r'ng 3), através da Equacao B.201.
rhg =m_ + m (B.201)
2
Desse modo, aplica-se o balango de massa no estagio 3, através da Equagdo B.202.

hy,+ b =+ (B.202)
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No quarto estagio, ocorre o resfriamento da lama de cal, de modo que a conservagao

de massa ¢ dada pela Equagao B.203, onde rhE , fepresenta a vazao de lama que segue para o
estagio 3; rhg4 representa a corrente de gases na saida do estagio 4; rh44 representa a corrente
de propano inserida no forno de cal e rh46 ¢ a vazdo massica de 0xido de célcio produzida.

i+, =, 4+ (B.203)

Em posse das equacdes de balangos de massa, faz-se necessaria a resolugdo do
balanco de energia, a fim de obter a vazao de propano necessaria para o sistema operar. Desse
modo, em primeiro momento realizaram-se os célculos dos calores especificos dos

compostos, seguindo a Equacdo B.204, para casos em que pode ser representado pelo tipo 1,

e pela Equacao B.205, se representado pelo tipo 2.

C,,=a+bT + ? (B.204)

C,=a +bT + cT’ (B.205)

A Tabela 118 apresenta os valores das constantes de cada composto, bem como o tipo

de equacao aplicado.

Tabela 118 - Constantes para equagdes das capacidades calorificas.

Tipo de

Composto ~ a b x 10? cx 10° dx10°
equag:ao
Agua liquida ] 75.4 0,6880 0,7604 -3,593
Carbonato de 2 82,34 4,975 -12,87x10"° ;
calcio
Diéxido de 1 36,11 4233 2,887 7.464
carbono
Oxido de 2 41,84 2,03 -4,52x10'0 ;
célcio
Propano 1 68,032 22,59 -13,11 31,71

Fonte: Macedo, 2019.



236

Os valores obtidos para o calor especifico dos compostos estdo presentes na Tabela

119.

Tabela 119 - Resultados dos calores especificos das substancias a diferentes temperaturas do FR-301.

Composto Calor especifico a Calor especifico a Calor especifico a
25 °C (J/mol°C) 100°C (J/mol°C) 900 °C (J/mol°C)
Agua 75,4 34,22 35,11
Carbonato de calcio 83,58 87,32 127,12
Diodxido de carbono 37,15 40,06 56,26
Oxido de calcio 42,35 43,87 60,11
Propano 73,60 89,34 188,27

Fonte: Autores, 2024.

Outro valor importante para o calculo do projeto ¢ a massa molar de cada composto,
que sera utilizada para realizar a conversao das energias calculadas em unidades de energia
por tempo (J/h). Além de ser empregue para quantificar as correntes em mols. As massas
molares estdo presentes na Tabela 120, juntamente ao calor especifico obtido para cada

composto.

Tabela 120 - Massas molares dos componentes no forno de cal F-301.

Componente Massa molar (g/mol)
Agua liquida 18,01
Carbonato de calcio 100,09
Didxido de carbono 44,01
Oxido de célcio 56,08
Propano 44,10

Fonte: Perry, 1997.

Em andlise ao aquecimento sofrido por cada composto no interior do forno de cal, os
seguintes passos foram tomados: célculo das energias acerca do carbonato de célcio; calculo

das energias acerca da agua; célculo das energias acerca da formacdo do 6xido de célcio e do
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didxido de carbono; célculo das perdas energéticas. De inicio, a Equagdo B.206 possibilita a

obtencao da energia necessaria para aquecer o carbonato de calcio de 25 a 900 °C.

f1173 307600

(Caco,) = [,,,"(19,68 + 0,01189T — =Z2)dT (B.206)

E
25-900

A Equagdo B.207 possibilita a obten¢do da energia necessaria para aquecer a agua de

25a900 °C.

(H0)=C, . AT (B.207)

E25—100 Pmédio

Enquanto que a Equacao B.208 obtém a energia para aquecer a agua de 100 a 200 °C.

E100—200 = f373 (8,22 + 0,00015T + 0,00000134T )dT (B.208)

Contabiliza-se a energia necessaria para a vaporizagao da agua, )\vap 20 9.729 J/mol.

Para a determinagdo da energia necessaria na reag¢do de calcinagdo, realizou-se a soma
das entalpias, conforme esquema determinado por Almeida (2001), presente no Anexo D.6.

Assim, emprega-se a Equacao B.209.

AH (900) = AH_ + AH (25) + AH, (B.209)

Sabendo que, pela Primeira Lei da Termodindmica, para um sistema onde ndo ha

variacao de pressao (P) a Capacidade calorifica (C P) ¢ igual a variacao de Entalpia (AH) pela

variagdo de Temperatura (T), ¢ possivel obter as entalpias dos compostos através das Equagao
B.210, conforme realizado por Almeida (2001). Para tal, empregou-se a Equagao da entalpia

sendo igual a do Cp, desta vez em calorias/mol, conforme estudado por Almeida (2001).

f1173 307600

AH, =[5, (19,68 + 0,01189T — =222)dT (B.210)

A Equagdo B.211 contabiliza a entalpia de de formagdo do 6xido de calcio e do

diéxido de carbono na temperatura de 25 °C.
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AH (25) = £AH (P) — ZAH (R) (B.211)

A Equacao B.212 calcula o valor de AH .

_ 1173 _ 108000
AH, = [,3°(10,00 + 0,00484T — <23%)dr
+[,,0°(10,34 + 0,00274T — @)dr (B.212)

Agora, faz-se necessario calcular os valores de perda de calor que ocorrem no forno.
A perda de calor serd calculada a partir de conducdo, nas interfaces gas-parede e
solido-parede, conforme estudado por Aguiar (2016). Desse modo, quantifica-se a perda de

calor por conducdo entre a fase gasosa e a parede (Qcp_g) pela Equagao B.213; o calor

perdido por conducao entre a fase sélida e a parede (Qcp_s) pela Equagdo B.214.

Q,_,=CT, ~T) (B.213)

Q. ,=CT ~T) (B.214)

O valor da constante C que se repete em ambas as equacdes pode ser calculado a

partir da Equagdo B.215, onde k ¢ a condutividade térmica; AC 4 ¢ a area perpendicular na

direcdo x e Ax ¢ a espessura do plano x.

kA

C=—= (B.215)

Os valores empregados para estes calculos estdo dispostos na Tabela 121. Importante
ressaltar que os valores empregados para as temperaturas do gés na interface e do sélido na
interface foram obtidos a partir da andlise dos resultados publicados por Aguiar (2016),
contidos no Anexo D.7. Entretanto, foram adaptados para o caso proposto no presente

trabalho, considerando-se o estagio de secagem na modelagem.
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Tabela 121 - Parametros empregados para a perda de calor no forno de cal F-301.

Parametro Simbolo Valor Unidade
Constante ¢ 45 K/W
Temperatura T, 299 K
ambiente
Temperatura do gas Tg,l. 800 K

na interface

Temperatura do T

solido na interface S 1173 K

Fonte: Adaptado de Aguiar, 2016.

Os resultados obtidos para as energias envolvidas no forno estao dispostos na Tabela

122, sendo quantificadas em unidades de calor necessario, ou seja, energia por tempo.

Tabela 122 - Calores obtidos no forno de cal FR-301.

Energia Valor Unidade
Calor de aquecimento do carbonato de calcio 451.550,43 kJ/h
Calor de reagao do carbonato de calcio 39,97 kJ/h
Calor de vaporizagdo da agua 77.427,56 kJ/h
Calor de aquecimento da agua 32.722,34 kJ/h
Calor perdido do gés para a parede 141.588 kJ/h
Calor perdido do solido para a parede 81.162 kJ/h

Fonte: Autores, 2024.

Deste modo, ¢ obtido o calor total requerido para o bom funcionamento do forno,
sendo este igual a soma dos calores dispostos na Tabela 122, resultando em 784.490,22 kJ/h.

Em posse da energia total necessaria, parte-se para a determinagao da quantidade de
propano necessaria para a incineragao de lamas, ¢ necessario avaliar o seu poder calorifico
inferior, bem como analisar a sua quantidade de mols presente na reacdo. A reacdo de

combustdo de propano esta na Equacao B.216.

C,H, + 50,-3C0, + 4H,0 (B.216)
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Assim, calcula-se o nimero de mols de propano com base na Equacao B.217.

E -
n = (B217)

Finalmente, calcula-se a massa de propano necessaria, através da Equacdo B.218.

E -
m,, = Mn = T (B.218)

Com isso, obtém-se a vazdo necessaria de propano igual a 15,58 kg/h, o que era
esperado, visto que seu poder calorifico ¢ elevado e ele consegue fornecer calor
expressivamente ao forno. Empregando-se a vazdo de propano, ¢ possivel resolver os
balan¢os de massa.

Sabendo-se que o teor méximo de calcinagdo obtido dentro do forno ¢ de
aproximadamente 95%, e que o teor maximo aceito de carbonato de célcio residual ¢ de 2%

(FOELKEL, 1983), a corrente de produto formado terd a composigao presente na Tabela 123.

Tabela 123 - Composigdo da corrente de cal formada.

Componente Simbolo Vazao (kg/h) Porcentagem
Carbonato de calcio Ca603 5,43 95,5
Oxido de célcio a0 258,03 2
Inertes I 6,91 2,5

Fonte: Autores, 2024.

Assim, cumpre-se a conservac¢ao de massa do balanco global do forno de cal, com

resultados expostos na Tabela 124.

Tabela 124 - Resultados do balango de massa do forno de cal FR-201.

Simbolo Valor

Vazdo total de entrada de m

lama de cal (kg/h) 2 519,72
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Vazao total de entrada de h
propano (kg/h) o 15,58

Vazao total de saida de gases m
(ke/h) 45 265,13

Vazao total de saida de m
produto (kg/h) 4 270,17

Fonte: Autores, 2024.

No trabalho de Aguiar (2016), define-se o tempo de retencdo igual a 3 horas. Este
valor ¢ coerente com o estudado por Oliveira (2013), que define o tempo de retengao como
variavel de 2 a 4h em industrias de celulose. Deste modo, emprega-se o tempo de retencao
igual a 3h neste projeto.

Para o dimensionamento do equipamento, analisaram-se os estudos realizados por
Foelkel (1983), Aguiar (2016) e Oliveira (2013), que pontuam dimensdes usuais teoricas €
praticas dos fornos. Assim, estabeleceram-se as dimensdes e parametros do forno iguais ao

expresso na Tabela 125.

Tabela 125 - Especificagdes do forno de cal FR-301.

Parametro Valor Unidade
Comprlmentq do cilindro 60 m
rotativo
Diametro do cilindro
. 4 m
rotativo
Inclinacao 2,25 °
Velocidade de rotagdo 1,5 rpm

Fonte: Adaptado de Aguiar, 2016; Foelkel, 1983; Oliveira, 2013.

Assim, selecionou-se o equipamento da marca Henan Hongji Mining Machinery Co.,
por apresentar a vantagem de ser um produto personalizado, empregado para diferentes

setores de producado de cal, presente no Anexo A.20.
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APENDICE C - MEMORIAL DE CALCULO E DIMENSIONAMENTO DE
EQUIPAMENTOS DAS UTILIDADES

APENDICE C.1 - VAPOR
Apéndice C.1.1 - Digestor D-201 - Zona de Impregnacio

A demanda de vapor na zona de impregnagdo serd a vazao de vapor necessaria para
aquecer o licor e cavacos nas condi¢des definidas no Apéndice B.2.2. Assim, empregando-se
o calor total calculado para a zona de impregnagdo (4.396.198,82 klJ/h) e a entalpia de
vaporizagao do vapor superaquecido a 200 °C e 800 kPa, igual a 2.839,3 kJ/kg (SONNTAG,
BORGNAKKE, VAN WYLEN, 1995), calculou-se a demanda de vapor através da Equacao
C.1.

Q=m A (C.1)

vapor 200°C

Deste modo, obteve-se a demanda de vapor rhvapor igual a 1.548,34 kg vapor/h.

Apéndice C.1.1.1 - Dimensionamento do trocador de calor E-201

Para o dimensionamento dos trocadores de calor, empregou-se o método da média
logaritmica da diferenga de temperaturas (MLDT), em um trocador de calor com escoamento
em contracorrente, visto que comparado ao escoamento paralelo ele apresenta menores
valores de area de troca térmica, o que ¢ benéfico do ponto de vista econdémico do processo
(BERGMAN, LAVINE, 2019). Além disso, empregou-se para o fluido quente de
aquecimento o vapor superaquecido a 200 °C, oriundo da caldeira de recuperagdo, descrito
previamente no Apéndice B.3.3.

Portanto, realizou-se o calculo da MLDT (ATML) a partir da Equagao C.2.

ATl_ATZ
AT = " (C2)

M G
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Para o escoamento em contracorrente, os valores de AT1 e AT2 sdo definidos pelas

Equagdes C.3 e C.4, respectivamente.

ATlE qul - Tf’1 = Tq,ent — Tf,sai (C.3)

ATZE Tq‘2 - Tf‘2 = Tq‘sai -T fent (C.4)

Portanto, calculou-se o valor da area de troca térmica do trocador de calor.
Empregando-se a Equacdo C.5, onde U representa o coeficiente global de transferéncia de

calor; Q representa o calor total fornecido ao sistema.

Q = UAAT, (C.5)

Sabendo-se que o vapor de aquecimento ira perder energia até sua temperatura de
saturagdo em 800 kPa e depois manté-la e apenas mudar de fase (BERGMAN; LAVINE,

2019), tem-se as condicdes presentes na Tabela 126.

Tabela 126 - Parametros do trocador de calor E-201.

Parametro Valor Unidade Referéncia
U 850 W/(m?/K) BERGMAN; LAVINE, 2019
Q 4.396.198,82 kJ/h Apéndice B.2.2
43,32 °C Apéndice B.2.2
fent
£ sai 100 C Apéndice B.2.2
200 °C Apéndice B.3.3
q.ent
170,43 °C Apéndice B.3.3
g.ent

Fonte: Autores, 2024.
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Assim, determina-se a area de troca térmica (A) do trocador de calor E-201 de 12,71
m?, empregando-se o trocador de calor TP10-4-1250 da empresa Thermo Pipe, disposto no

Anexo C.1.
Apéndice C.1.2 - Digestor D-201 - Zona de Aquecimento

A demanda de vapor na se¢ao de aquecimento sera a vazao de vapor condensado
necessaria para aquecer o licor e cavacos nas condigdes definidas no Apéndice B.2.2. Assim,
empregando-se o calor total calculado (3.438.391,97 kJ/h) e a entalpia de vaporizacdo do
liquido saturado a 180 °C e 800 kPa, igual a 2.791,82kJ/kg (SONNTAG, BORGNAKKE,
VAN WYLEN, 1995), calculou-se a demanda de vapor através da Equacao C.1. Deste modo,

obteve-se a demanda de vapor rhvapor igual a 1.231,60 kg vapor/h. Nessa etapa, realizou-se a

integragdo energética do vapor condensado da zona 1, direcionando-o para a zona 2 e

aquecendo-o de 170,43 a 180 °C, para usé-lo em forma de vapor vivo no E-202.
Apéndice C.1.2.1 - Dimensionamento do trocador de calor E-202

Para o dimensionamento do trocador de calor E-202, seguiu-se a mesma metodologia
aplicada no Apéndice C.1.1. As condi¢des do trocador E-202 estdo presentes na Tabela 127.
Nota-se que o fluido quente sai em sua temperatura de saturagdo a 800 kPa, maximizando a

troca energética em menor vazao.

Tabela 127 - Parametros do trocador de calor E-202.

Parametro Valor Unidade Referéncia
U 850 W/(m?/K) BERGMAN; LAVINE, 2019
Q 3.438.391,97 kJ/h Apéndice B.2.2
£ ent 100 °C Apéndice B.2.2
£ sai 165 °C Apéndice B.2.2
180 °C Apéndice B.3.3

gent
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170,43 °C Apéndice B.3.3

g.ent

Fonte: Autores, 2024.

Assim, determina-se a area de troca térmica (A4) do trocador de calor E-202 de 31,35
m?, empregando-se o trocador de calor BCTH 406.10.S369 da empresa Bermo, disposto no

Anexo C.2.
Apéndice C.1.3 - Digestor D-201 - Zona de Cozimento

A demanda de vapor na se¢do de cozimento serd a vazao de vapor necessdria para
aquecer o licor e cavacos nas condi¢des definidas no Apéndice B.2.2. Assim, empregando-se
o calor total calculado (286.532,66 klJ/h) e a entalpia de vaporiza¢ao do vapor superaquecido
a 200 °C e 800 kPa, igual a 2.839,3 klJ/kg (SONNTAG, BORGNAKKE, VAN WYLEN,
1995), calculou-se a demanda de vapor através da Equacao C.1. Deste modo, obteve-se a

demanda de vapor rhmpor igual a 100,92 kg vapor/h.

Apéndice C.1.3.1 - Dimensionamento do trocador de calor E-203

Para o dimensionamento do trocador de calor E-203, seguiu-se a mesma metodologia
aplicada no Apéndice C.1.1. As condi¢des do trocador E-203 estdo presentes na Tabela 128.

Emprega-se vapor vivo oriundo da caldeira, a 200 °C e 800 kPa.

Tabela 128 - Parametros do trocador de calor E-203.

Parametro Valor Unidade Referéncia
U 850 W/(m*K) BERGMAN; LAVINE, 2019
Q 286.532,66 kJ/h Apéndice B.2.2
fent 165 °C Apéndice B.2.2
£ sai 170 °C Apéndice B.2.2

200 °C Apéndice B.3.3

q.ent
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170,43 °C Apéndice B.3.3

g,sai

Fonte: Autores, 2024.

Assim, determina-se a area de troca térmica (A) do trocador de calor E-203 de 6,51
m?, empregando-se o trocador de calor TP6-2-1750 da empresa Thermo Pipe, disposto no

Anexo C.3.
Apéndice C.1.4 - Maquina de papel MP-201

A demanda de vapor na maquina de papel serd a vazdo de vapor necessaria para
aquecer a corrente ar atmosférico na entrada da se¢cdo de secagem, conforme as condigdes
definidas no Apéndice B.2.6. Assim, empregando-se o calor total calculado (124.993,85 kJ/h)
e a entalpia de vaporizagdo do vapor superaquecido a 200 °C e 800 kPa, igual a 2.839,3 kJ/kg
(SONNTAG, BORGNAKKE, VAN WYLEN, 1995), calculou-se a demanda de vapor através

da Equacao C.1. Deste modo, obteve-se a demanda de vapor r'nmpor igual a 44,02 kg vapor/h.

Apéndice C.1.4.1 - Dimensionamento do trocador de calor E-206

Para o dimensionamento do trocador de calor E-206, seguiu-se a mesma metodologia

aplicada no Apéndice C.1.1. As condigdes do trocador E-206 estdo presentes na Tabela 129.

Tabela 129 - Parametros do trocador de calor E-206.

Parametro Valor Unidade Referéncia
U 850 W/(m?K) BERGMAN; LAVINE, 2019
Q 124.993,85 kJ/h Apéndice B.2.6
26 °C Apéndice B.2.6
f.ent
£ sai 100 C Apéndice B.2.6
200 °C Apéndice B.3.3

q.ent
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170,43 °C Apéndice B.3.3

g,sai

Fonte: Autores, 2024.

Assim, determina-se a area de troca térmica (A4) do trocador de calor E-201 de 0,34

m?, empregando-se o trocador de calor TP4-4-300 da empresa Thermo Pipe, disposto no

Anexo C.4.
Apéndice C.1.5 - Tanques de mistura TM-301 e TM-302

A demanda de vapor nos tanques de mistura 301 e 302 serd a vazdo de vapor
necessaria para aquecer a corrente de saida conforme as condig¢des definidas no Apéndice
B.3.1. Assim, empregando-se o calor total calculado (1.974.402,037 kJ/h) e a entalpia de
vaporizagdo do liquido saturado a 175 °C e 800 kPa, igual a 2.779,95 kl/kg (SONNTAG,
BORGNAKKE, VAN WYLEN, 1995), calculou-se a demanda de vapor através da Equacao

C.1. Deste modo, obteve-se a demanda de vapor r'nmpor igual a 710,23 kg vapor/h. Nessa

etapa, realizou-se a integracdo energética do vapor condensado da zona 2, direcionando-o
para a tubulag¢do dos tanques 301 e 302, e aquecendo-o de 170,43 a 175 °C, para usa-lo em

forma de vapor vivo no E-301.
Apéndice C.1.5.1 - Dimensionamento do trocador de calor E-301

Para o dimensionamento do trocador de calor E-301, seguiu-se a mesma metodologia

aplicada no Apéndice C.1.1. As condi¢des do trocador E-301 estdao presentes na Tabela 130.

Tabela 130 - Parametros do trocador de calor E-301.

Parametro Valor Unidade Referéncia
U 850 W/(m?/K) BERGMAN; LAVINE, 2019
Q 1.974.402,037 kJ/h Apéndice B.2.6
61,68 °C Apéndice B.2.6
f.ent
76 °C Apéndice B.2.6

f,sai
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T 175 °C Apéndice B.3.3

g.ent

T 170,43 °C Apéndice B.3.3

q,sai

Fonte: Autores, 2024.

Assim, determina-se a area de troca térmica (A) do trocador de calor E-201 de 6,22
m?, empregando-se o trocador de calor TP6-2-1750 da empresa Thermo Pipe, mesmo modelo

disposto no Anexo C.3.
APENDICE C.2 - AGUA QUENTE
Apéndice C.1.2 - Sistema de lavagem

A limpeza dos equipamentos ¢ realizada uma vez ao ano, quando ocorrem as paradas
programadas. Assim, o sistema de lavagem empregado ¢ o sistema CIP (Cleaning-in-place),
por possuir a vantagem de realizar a lavagem dos equipamentos e tubulagdes sem a
necessidade de desmonta-los. O sistema ¢ realizado a partir da circulacdo de dgua quente pelo
interior dos equipamentos. A limpeza ¢ influenciada pela temperatura da dgua quente e pela
sujidade do equipamento. Forni (2007) define o valor de 27 L/m.min para o fator de sujidade

(F S) de equipamentos pouco sujos.

Nos calculos deste projeto, sera realizada a limpeza do digestor, tanque de mistura de
licor branco, tanques de mistura de licor negro fraco, a fim de concentrar as areas de limpeza
onde se tem maior possibilidade de acumulo de sujidades e incrustacdes devido ao alcali.
Assim, emprega-se a Equacdo C.6 para o célculo da vazdo de agua quente requerida (

) em kg/h.

agua quente

=FD npégua (C.6)

agua quente st

Empregando-se os didmetros dos equipamentos escolhidos para limpeza, ¢ possivel

obter os valores de vazao de agua quente necessaria, conforme presente na Tabela 131.
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Tabela 131 - Vazdo de 4gua quente necessaria para limpeza.

Equipamento Diametro (m) Vazao (kg/h)
Digestor 2,25 11.451,00
Tanque de mistura 101 1,6 8.143,00
Tanque de mistura 301 2,83 14.403,00
Tanque de mistura 302 2,83 14.403,00
Total 9,51 48.400,00

Fonte: Autores, 2024.

Com isso, obtém-se a demanda de 4gua quente para limpeza igual a 48.400 L.

APENDICE C.3 - AGUA FRIA
Apéndice C.3.1 - Digestor D-201 - Zona de Lavagem

A demanda de agua fria na zona de lavagem serd a vazao de dgua necessaria para
resfriar o licor e os cavacos nas condi¢des definidas no Apéndice B.2.2. Desta maneira, o
valor de calor total definido de 3.183.611,06 kJ/h, o calor especifico da 4agua de 4.187
kJ/kg°C (BONOMI et al., 1985) e a variagao de temperatura que o fluido de resfriamento

sofre, definem a demanda de agua fria a partir da Equagao C.7.

Q =t ¢ AT (C.7)

Com isso, obteve-se a demanda de agua fria (r'négua fn,a) ¢ igual a 14,08 kg agua/h.

Apéndice C.3.1.1 - Dimensionamento do trocador de calor E-204

Na zona de lavagem do digestor (D-201), serd preciso dimensionar um trocador de
calor do tipo casco tubo, que segue o método do uso da média logaritmica das diferengas de
temperaturas (MLDT) citado no Apéndice C.1.1, que segue a Equagdo C.2. As condi¢des do

trocador de calor E-204 estao presentes na Tabela 132.



250

Tabela 132 - Parametros do trocador de calor E-204.

Parametro Valor Unidade Referéncia
U 850 W/(m?/K) BERGMAN; LAVINE, 2019
Q 3.183.611,06 kl/h Apéndice B.2.2

25 °C Apéndice 4.5.3
f.ent
_ 40 °C Apéndice 4.5.3
f.sai
170 °C Apéndice B.2.2
q.ent
_ 140 °C Apéndice B.2.2
q,sai

Fonte: Autores, 2024.

Empregando-se a Equagdo C.5 do Apéndice C.1.1.1, determina-se a area de troca
térmica (4) do trocador de calor E-204 de 8,68 m?, definindo-se a utilizacdo do trocador de

calor TP5-2-1250A da empresa Thermo Pipe, disposto no Anexo C.5.
Apéndice C.3.2 - Digestor D-201 - Zona de Resfriamento

A demanda de 4gua fria na zona de resfriamento sera a vazao de d4gua necessaria para
resfriar o licor e os cavacos nas condi¢des definidas no Apéndice B.2.2. Desta maneira, o
valor de calor total definido de 4.377.465,20 kJ/h, o calor especifico da dgua de 4.187
kJ/kg®C (BONOMI et al., 1985) e a variagdo de temperatura que o fluido de resfriamento
sofre, definem a demanda de agua fria a partir da Equagao C.6 do Apéndice C.3.1.

Com isso, obteve-se a demanda de 4gua fria (I‘hégua fn,a) ¢ igual a 29,04 kg 4dgua/h.

Apéndice C.3.2.1 - Dimensionamento do trocador de calor E-205

Para ocorrer o resfriamento da tltima zona do digestor (D-201), sera preciso realizar o
dimensionamento de acordo com o método citado no Apéndice C.1.1, que segue a Equacao

C.2. As condigdes do trocador de calor E-205 estdo presentes na Tabela 133.



251

Tabela 133 - Parametros do trocador de calor E-205.

Parametro Valor Unidade Referéncia
U 850 W/(m*K) BERGMAN; LAVINE, 2019
Q 4.377.465,20 kJ/h Apéndice B.2.2
fent 25 C Apéndice 4.5.3
£ sai 35 C Apéndice 4.5.3
111,35 °C Apéndice B.2.2
q.ent
) 85 °C Apéndice B.2.2
q,sai

Fonte: Autores, 2024.

Empregando-se a Equagdo C.5 do Apéndice C.1.1.1, determina-se a area de troca
térmica (4) do trocador de calor E-205 de 21,73 m?, definindo-se a utilizagao do trocador de

calor TP10-2-2000 da empresa Thermo Pipe, disposto no Anexo C.6.
Apéndice C.3.3 - Evaporador EV-301 - Condensador

A demanda de 4gua fria no condensador do evaporador EV-301 serd a vazdo de dgua
necessaria para condensar o vapor de agua proveniente do evaporador nas condigdes
definidas no Apéndice B.3.2. Desta maneira, o valor de calor total definido de 4.294.492 kJ/h
no Apéndice B.2.3, o calor especifico da dgua de 4.187 kJ/kg®C (BONOMI et al., 1985) e a
variagdo de temperatura que o fluido de resfriamento sofre, definem a demanda de agua fria a
partir da Equagao C.6 do Apéndice C.3.1.

Com isso, obteve-se a demanda de 4gua fria (mégua f”,a) ¢ igual a 18,99 kg agua/h.

Apéndice C.3.3.1 - Dimensionamento do trocador de calor E-302

O calor do trocador que atende ao condensador foi definido pela Equagdo C.8, onde se

considera o calor latente de vaporizacdo da dgua (dhv C) como 2.348 kJ/kg e a vazdo massica



252

de condensado (rth) definida através do balangco de massa descrito no Apéndice B.3.2,

retornando cerca de 4.294.492 kJ/h.

Q=m_ -dh (C8)

A 4gua nos tubos do trocador € o fluido responsével pelo resfriamento do vapor, dito
isso, o coeficiente global de transferéncia (U) ¢ de 1000 W/(m*K) (BERGMAN; LAVINE,
2019). As condigdes do trocador de calor E-302 estdo presentes na Tabela 134.

Tabela 134 - Parametros do trocador de calor E-302.

Parametro Valor Unidade Referéncia
U 1.000 W/(m?*K) BERGMAN; LAVINE, 2019
Q 4.294.492 kJ/h Apéndice B.3.2
fent 25 C Apéndice 4.5.3
, 40 °C Apéndice 4.5.3
f.sai
99 °C Apéndice B.3.2
q.ent
, 27 °C Apéndice B.3.2
q,sai

Fonte: Autores, 2024.

Empregando-se a Equagdo C.5 do Apéndice C.1.1.1, determina-se a area de troca
térmica (4) do trocador de calor E-302 de 70,83 m?, definindo-se a utilizagao do trocador de

calor BCTH 550.10.S770 da empresa Bermo, disposto no Anexo C.7.
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APENDICE D - INSTALACOES DE TUBULACOES INDUSTRIAIS

APENDICE D.1 - INSTALACOES DO PROCESSO
Apéndice D.1.1 - Dimensionamento das tubulacées do processo

Para o dimensionamento das tubulacdes liquidas do processo, utilizou-se o critério da
velocidade recomendada, conforme descrito por Macintyre (2010). Primeiramente,
determinou-se a vazao volumétrica (Q) de cada trecho da tubulagdo considerando sua vazao

massica (m) e densidade (p) a partir da Equacao D.1.
L
Q=- (D.1)

Em seguida, utilizou-se a Equacdo D.2 para encontrar um valor de diametro D

recomendado para uma velocidade v . recomendada, a qual foi estimada como 2 m/s, uma

vez que segundo a ABNT 5626 (2020) correntes liquidas devem estar entre 0,6 m/s e 3,5 m/s.

N .
D = \|JmE (D.2)

Desse modo, determinou-se o didmetro nominal da tubulacao a partir do Anexo B.12,
o qual especifica comercialmente os diametros nominais de tubulagdes de ago carbono, com
Schedule 40. Apdés a definigdo do didmetro verdadeiro da tubulagdo, recalculou-se a
velocidade para verificar se o seu valor € compativel com o da velocidade recomendada, pela

Equacgdo D.3.

p =22 (D.3)

3
o]

Para o transporte das correntes solidas que transportam os cavacos de casca de coco e
a lama de cal (correntes 3 e 46), serdo utilizadas transportadoras helicoidais conforme
catdlogo do Anexo B.13 e indicados na Tabela 135. Além disso, a elevag@o das correntes para

os respectivos equipamentos ocorrera por elevadores de caneca.
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Tabela 135 - Dimensionamento das transportadoras solidas do processo.

Trecho Corrente L (m) m (kg/h) Dheliwide (in) Dhelicm.de (m)
1-2 2 2,98 10000,00 10 0,2540
3-4 3 2,60 10000,00 10 0,2540
5-6 4 2,60 10000,00 10 0,2540

44 - 45 42 35,64 519,72 9 0,2286

50-51 46 39,08 270,17 6 0,1524

Fonte: Autores, 2024.

Apéndice D.1.2 - Perda de carga das tubulagdes do processo

Para o cdlculo da perda de carga das tubulagdes liquidas do processo, primeiramente
determinou-se o numero de Reynolds Re para determinar o tipo de escoamento de cada
trecho da tubulacdo, considerando a densidade do fluido p, velocidade de escoamento v,

diametro interno da tubulagdo D e a viscosidade cinematica 1, de acordo com a Equagdo D.4.

Re = L= (D.4)

Conhecendo-se o tipo de escoamento, isto ¢, laminar e de transi¢do para Re < 3000

e turbulento para Re > 3000, determinou-se o fator de atrito de Darcy f [ para cada trecho

da tubulacao, a partir da Equagao D.5 nos casos de escoamento laminar e de transicao.
fp="re (D.5)

Para os casos de escoamento turbulento, o fator de atrito foi determinado a partir do
diagrama de Moody contido no Anexo D.8, considerando a rugosidade absoluta € de 0,03
mm por ser um valor tipico de tubulagdes de aco carbono.

Por fim, a perda de carga ¢ calculada pela Equacdo D.6, onde g ¢ a aceleracdo da

gravidade e Leq ¢ o comprimento equivalente da tubulagdo, o qual, de acordo com Macintyre

(2010) ¢ de 20 a 35% superior ao comprimento real da tubulagdo, definido, portanto, neste

projeto como 30% superior ao comprimento real.
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2

L
J=f 55 (D.6)

Os resultados dos dimensionamentos das tubulagdes do processo, bem como as perdas

de carga de cada trecho, encontram-se na Tabela 136.



Tabela 136 - Diametro e perda de carga das tubulagdes liquidas do processo.
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(Continua)
Trecho Corrente L (m) Leq (m) m(kg/h) Q (m’/s) vrec(m/s) v (m/s) interno ominal Re f > J (m)
(mm) (in)

7-8 08 2,00 2,60 4721,58 0,0013 2,00 1,62 0,0286 1Y 526224,99 0,02 0,22
8-9 10 2,00 2,60 8372,39 0,0096 2,00 1,55 0,0782 3% 903,13 0,07 0,25
10-11 13 1,19 1,55 14536,06 0,0167 2,00 1,32 0,1031 5 1097,60 0,06 0,06
12-13 15 1,22 1,59 13082,27 0,0150 2,00 1,85 0,0978 4 1234,78 0,05 0,14
14 -15 18 1,15 1,50 2017,44 0,0023 2,00 1,14 0,0384 2 380,84 0,17 0,33
16 - 17 09 4,39 5,71 16349,19 0,0042 2,00 1,62 0,0514 2 35149,20 0,03 0,43
17-18 09 0,83 1,08 8174,60 0,0021 2,00 1,82 0,0364 1% 26361,90 0,03 0,12
17-19 09 5,08 6,60 8174,60 0,0021 2,00 1,82 0,0364 1% 26361,90 0,03 0,88
20-21 14 0,50 0,65 1453,79 0,0004 2,00 1,30 0,0153 Ya 9376,54 0,03 0,09
21-22 14 4,31 5,60 726,90 0,0002 2,00 1,46 0,0108 V2 7032,40 0,03 1,44
21-23 14 3,90 5,07 726,90 0,0002 2,00 1,46 0,0108 V2 7032,40 0,03 1,30
24-25 17 0,30 0,39 16064,84 0,0041 2,00 1,29 0,0510 2% 31084,09 0,03 0,02
24 -26 17 2,00 2,60 8032,42 0,0020 2,00 1,79 0,0361 1% 25903.,41 0,03 0,31
25-27 17 5,93 7,71 8032,42 0,0020 2,00 1,79 0,0361 1% 25903,41 0,03 0,93
28-29 22 0,50 0,65 33867,83 0,0086 2,00 1,89 0,0740 3 54609,44 0,02 0,02



Tabela 136 - Diametro e perda de carga das tubulagdes liquidas do processo.
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(Conclusio)

Trecho Corrente L (m) Leq (m) m(kg/h) Q (m¥s) vm(m/s) v (m/s) interno ominal Re fD J (m)
(mm) (in)

29 -32 22 1,44 1,87 33867,83 0,0086 2,00 1,89 0,0740 3 54609,44 0,02 0,07
33-34 22 6,38 8,29 33867,83 0,0086 2,00 1,89 0,0740 3 54609,44 0,02 0,30
35-36 27 7,80 10,14 1647,73 0,0004 2,00 1,24 0,0150 Ya 612,14 0,10 4,33
37-38 32 3,01 3,91 571,94 0,0001 2,00 1,29 0,0066 s 2451,67 0,03 1,05
30-39 35 2,70 3,51 4976,94 0,0011 2,00 1,39 0,0265 1% 6163,17 0,04 0,38
40 - 41 37 11,96 15,55 524532 0,0012 2,00 1,46 0,0272 1% 58459,64 0,02 0,80
42 - 43 39 5,47 7,11 931,84 0,0001 2,00 0,90 0,0085 Ve 36060,60 0,03 0,69
46 - 47 38 26,67 34,67 4313,48 0,0012 2,00 1,48 0,0274 1% 480741,82 0,02 2,45
48 - 49 41 41,25 53,63 3912,12 0,0009 2,00 1,71 0,0235 1 18167,08 0,03 9,41

Fonte: Autores, 2024.
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APENDICE D.2 - INSTALACOES DE UTILIDADES
Apéndice D.2.1 - Instalagdes de vapor
Apéndice D.2.1.1 - Dimensionamento das tubulagdes de vapor

Para o dimensionamento das tubulagdes de vapor, também utilizou-se o critério da
velocidade recomendada conforme indicado por Macintyre (2010). Primeiramente,
calculou-se a vazdo volumétrica Q de cada trecho da tubulagdo, a partir da Equagado D.7,

considerando a vazao massica e volume especifico v do vapor em cada trecho.
Q = mv (D.7)

Em seguida, determinou-se o didmetro recomendado a partir da Equagdo D.8,

considerando uma velocidade recomendada de 25 m/s.

D = /|2 (D.8)

v

Desse modo, escolheu-se um didmetro comercial compativel com o diametro
recomendado, conforme catdlogo do Anexo B.12. Posteriormente, recalculou-se a velocidade

a partir da Equagao D.3 para verificar se esta se adequa a velocidade recomendada.

Apéndice D.2.1.2 - Isolamento e dilatagao térmica das tubulagdes de vapor

Para o isolamento térmico das tubulacdes de vapor, escolheu-se um isolamento da
marca Calorisol Modelo 815/Thermo-12, conforme o catialogo do Anexo B.16. Desse modo,
para garantir que a tubulagdo ndo perca energia para o meio, sera necessario um isolamento
de 1,5 polegadas em toda a tubulacao.

A dilatagdo térmica da tubulacao foi calculada devido as altas temperaturas em que se

encontra o vapor na tubulacao, de acordo com a Equacao D.9.

AL = C.L.AT (D.9)
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Onde AL ¢ a dilatagdo linear da tubulagdo em mm; C € a constante de dilatacdo do aco
carbono; L ¢ o comprimento da tubulagdo; e AT a diferenca entre a temperatura inicial e final
da tubulacgao.

Apo6s determinar a dilatagdo linear das tubulacdes de vapor, € necessario definir o
comprimento das juntas de dilatagdo que garantirdo a absorcao da dilatacdo da tubulagdo. Os

comprimentos das juntas foram definidos de acordo com o Anexo B.17.
Apéndice D.2.1.3 - Perda de carga das tubulagdes de vapor

Para determinar a perda de carga nas tubulacdes de vapor, utilizou-se a Equagdo D.10

extraida de Macintyre (2010).

1,95
J = 0,029 (D.10)

O valor encontrado ¢ referente a perda de carga por em kgf/m? por 100 m de

tubulagdo. Desse modo, multiplica-se o valor pelo comprimento equivalente Leq (considerada

1,3L) e divide-se o valor 100 para se obter a perda de carga unitaria em m. Os resultados do
dimensionamento das tubulacdes de vapor, da dilatacdo térmica e o comprimento das juntas

estdo, bem como da perda de carga em cada trecho estdo dispostas na Tabela 137.



Tabela 137 - Didmetro, dilatagdo e perda de carga das tubulagdes de vapor.

260

(Continua)
Trecho L (m) Leq (m) Q (m%/s) vrec(m/s) v (m/s) Dinterno b nominal AL (mm) Juntas J (m)
(mm) (in) (mm)
1-2 3,43 4,459 0,2857 25,00 22,56 61,61 5 7,5632 280 0,3092
2-3 2,99 3,887 0,1631 25,00 20,12 46,54 4 6,5930 250 0,3774
4-5 4,5 5,85 0,1479 25,00 23,83 44,33 3% 9,9225 235 0,6022
6-7 4,79 6,227 0,1216 25,00 19,59 40,19 3% 10,5620 235 0,7209
8-9 4,79 6,227 0,1047 25,00 22,97 37,30 3 10,5620 235 0,7886
10-11 3 3,9 0,9448 25,00 18,66 112,05 10 6,6150 320 0,1319
12-13 1,09 1,417 0,9861 25,00 19,47 114,47 10 2,4035 320 0,0467
2-26 49,33 64,129 0,1227 25,00 19,77 40,38 3% 108,7727 625 7,3844
26 -27 2,19 2,847 0,0032 25,00 11,19 6,51 Ya 4,8290 190 2,9288
26 - 14 12,42 16,146 0,1194 25,00 19,26 39,85 3% 27,3861 285 1,8888
14-15 1,91 2,483 0,0073 25,00 14,44 9,86 1 42116 200 1,5527
14 -16 1,9 2,47 0,1121 25,00 24,61 38,61 3 4,1895 235 0,3001
16 - 17 1,92 2,496 0,1122 25,00 24,61 38,61 3 4,2336 235 0,3033
18-19 53,96 70,148 0,0301 25,00 14,87 20,01 2 50,9922 410 0,4883
19 -20 8,62 11,206 0,0301 25,00 14,87 20,01 2 8,1459 220 0,0780
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(Conclusio)
Trecho L (m) L, Q) v, ms)  v(mis) (‘I’;lt;’; ;" "("i’;;”al AL (mm) J(l::;la)s J (m)
20 -21 40,19 52,247 0,0301 25,00 14,87 20,01 2 37,9796 270 0,3637
21-22 0,94 1,222 0,0113 25,00 22,30 12,25 1 0,8883 200 0,0153
22-23 0,94 1,222 0,0066 25,00 23,12 9,36 Ya 0,8883 190 0,0212
23 -24 11,81 15,353 0,0066 25,00 23,12 9,36 Ya 11,1605 190 0,2660
24 - 25 1 1,3 0,0066 25,00 23,12 9,36 Ya 0,9450 190 0,0225

Fonte: Autores, 2024.
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Apéndice D.2.2 - Instala¢des de condensado
Apéndice D.2.2.1 - Dimensionamento das tubula¢des de condensado

O vapor utilizado no processo ¢ parcialmente condensado pela troca de calor com a
tubulagdo. Assim, ¢ necessario determinar essa quantidade de condensado e direcioné-la para
a caldeira. Para tanto, posicionou-se a tubulacao de condensado préxima a tubulacio de vapor
com uma inclina¢ao de 0,05 cm/m. Desse modo, calculou-se a quantidade de condensado
formado em cada trecho, de acordo com a Equagao D.11, considerando que o tempo de

aquecimento da tubulagdo ¢ de 5 minutos.
m=c¢c — (D.11)

Onde, m ¢é a vazdo massica de condensado; cp ¢ o calor especifico; P ¢ o peso da

tubulagdo determinado a partir do comprimento do trecho multiplicado por 16,1 kg/m por ser
o peso especifico da tubulagao de Schedule 40; AT ¢ a diferenga entre a temperatura final e
inicial da tubulagdo; e L ¢ calor latente do vapor.

Desse modo, determinou-se o didmetro nominal da tubulagdo de acordo com o Anexo
B.15, o qual indica o didmetro comercial da tubula¢dao de acordo com a inclinagdo e vazao de

condensado.
Apéndice D.2.2.2 - Perda de carga das tubulagdes de condensado

A perda de carga das tubula¢des de condensado foi calculada a partir da Equacao
D.12 de Fair-Whipple-Hsiao (MACINTYRE, 2010), uma vez que ¢ conhecida a vazdo

volumétrica e diametro da tubulagao.

1,75

J = 0,00069 gws (D.12)

Os resultados do dimensionamento das tubulagdes de condensado e as respectivas

perdas de carga encontram-se na Tabela 138.
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Tabela 138 - Diametro e perda de carga das tubulag¢des de condensado.

m Q Din erno Dnomina
Trecho  L(m) L, M Pke) (o (mys) (mtm) (in)l e

1-2 12,02 15,626 193,52 300,58 0,0201 31,75 1% 9,6648

2-3 2,96 3,848 47,66 74,02 0,0049 254 1 2,4013
2-4 48,28 62,764 777,31 1207,31 0,0806 63,5 2% 4,0932
4-5 5,06 6,578 81,47 126,53  0,0085 254 1 6,1369
4-6 1,15 1,495 18,52 12,32 0,0000 12,7 72 0,0002
5-8 0,69 0,897 11,11 17,25  0,0012 12,7 Ve 5,0531

5-8 9,34 12,142 150,37 233,56 0,0156 31,75 1 a 6,2154
8-9 11,45 14,885 184,35 286,32 00,0191 31,75 1 Ya 8,8771

8-10 3,78 4,914 60,86 94,52 0,0063 254 1 3,6838
10- 11 0,7 0,91 11,27 17,50  0,0012 12,7 Ve 5,1820
6-14 48,77 63,401 785,20 522,67  0,0002 50,8 2 0,0002
14 - 15 0,99 1,287 15,94 10,61  0,0000 12,7 72 0,0002
15-16 0,99 1,287 15,94 10,61  0,0000 12,7 Ve 0,0002
16-17 11,89 15,457 191,43 127,43  0,0000 25,4 1 0,0005
17-18 1 1,3 16,10 10,72 0,0000 12,7 Ve 0,0002
19-20 9 11,7 144,90 225,06 0,0150 31,75 1 Ya 5,8248
21-20 1,6 2,08 25,76 40,01  0,0027 19,05 Va 3,2089
20-22 4 5,2 64,40 100,03 0,0067 254 1 4,0671
23-22 0,8 1,04 12,88 20,01  0,0013 12,7 Ve 6,5461
22-24 4,1 5,33 66,01 102,53  0,0068 25,4 1 4,2467
25-24 1 1,3 16,10 25,01  0,0017 19,05 Ya 1,4097
24-26 29,26 38,038 471,09 731,69 0,0489 50,8 2 4,9178

Fonte: Autores, 2024.

Apéndice D.2.3 - Instalagoes de agua fria

Apéndice D.2.3.1 - Dimensionamento das tubulag¢des de dgua fria

Para o dimensionamento das tubulagdes de 4agua fria, seguiu-se 0 mesmo

procedimento indicado no Apéndice D.1.1, onde fixou-se uma velocidade recomendada de 2
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m/s e determinou-se o didmetro interno recomendado da tubulacdo. Apds essa etapa,
escolheu-se um didmetro comercial de tubulacio SCH40 (ENGINEERING TOOLBOX,

2003) e calculou-se a velocidade para verificagao.
Apéndice D.2.3.2 - Perda de carga das tubulagdes de agua fria

A perda de carga nas tubulagdes de agua fria foi calculada a partir da Equacao D.13
de Fair-Whipple-Hsiao retirada de Macintyre (2010), onde J ¢ a perda de carga unitéria, Q ¢ a

vazao volumétrica do trecho em m?/s e D ¢ o diametro da tubulagao em metros.
1,75
Jj=0, 00086—;4'? (D.13)

Os resultados do dimensionamento e da perda de carga nas tubulagdes de agua fria

encontram-se na Tabela 139.

Tabela 139 - Diametro ¢ perda de carga das tubulagdes de agua fria.
(Continua)

L vrec m interno Dnominal ](m)
Trecho L (m) L, (™) (m/s) v (mis) (kg/h)  (mm) (in)

2 1,8759 7.672,33 36,8990 1'% 0,1006

2 1,8759 7.672,33 36,8990 1'% 0,1006

2 1,8759 7.672,33 36,8990 1'% 0,1006

2 1,8759 7.672,33 36,8990 1'% 0,1006

2 1,7007 19.321,03 58,5553 2% 0,0447
10-11 6,54 8,502 2 1,8113 29.632,26 72,5160 3 0,0398
11-12 25,63 33,319 2 1,5983 11.621,39 45,4130 2 0,0530
12-13 0,49 0,637 2 1,5354 11.163,68 44,5097 2 0,0494

2

2

2

2

2

2

2

1-2 4,71 6,123
3-4 5,53 7,189
5-6 3,00 3,9
7-8 3,00 3.9
9-10 10,37 13,481

13-15 3,08 4,004 1,7604 5.000 29,7877 1% 0,1130
13-14 1,59 2,067 1,5070 6.163,68 33,0728 17 0,0686
14-16 3,15 4,095 1,5070  6.163,68 33,0728 17 0,0686
12-17 19,25 25,025 1,7906 457,71  9,0125 Vs 0,5244
17-17 0,12 0,156 0,0880 2,5 0,6661 V 0,0106
17-18 1,50 1,95 1,7906 457,71  9,0125 Vs 0,5244
18- 18' 0,12 0,156 1,3203 37,5 2,5797 VZ: 1,2149
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(Continua)
Trecho L(m) L, a (m) (Z:;’SC) v (m/s) (kg;h) (;’I‘::ITI ’)10 n(‘;’l’l”)nal J (m)
18-19 1,50 1,95 2 1,7906 457,771  9,0125 78 0,5244
19-19' 0,12 0,156 2 1,3203 37,5 2,5797 VZ: 1,2149
19-20 785 10,205 2 1,7906 457,71  9,0125 s 0,5244
20-20" 0,12 0,156 2 0,0880 2,5 0,6661 vz 0,0106
20 -21 1,50 1,95 2 1,7906 457,71  9,0125 % 0,5244
21-21' 0,12 0,156 2 0,0880 2,5 0,6661 s 0,0106
21-22 4,02 5,226 2 1,7906 457,771  9,0125 Vs 0,5244
22-23 5,15 6,695 2 1,7906 457,771  9,0125 78 0,5244
23 -23' 0,12 0,156 2 0,3961 11,25 1,4130 78 0,1477
23-24 1,00 1,3 2 1,7906 457,71  9,0125 Vs 0,5244
24 - 24' 0,12 0,156 2 0,3961 11,25 1,4130 VZ 0,1477
24 -25 1,00 1,3 2 1,7906 457,771  9,0125 Vs 0,5244
25-25 0,12 0,156 2 0,3961 11,25 1,4130 8 0,1477
25-26 1,00 1,3 2 1,7906 457,71  9,0125 78 0,5244
26-26'" 0,12 0,156 2 0,3961 11,25  1,4130 Vs 0,1477
26-27 1,00 1,3 2 1,7906 457,71  9,0125 7 0,5244
27-27 0,12 0,156 2 0,3961 11,25  1,4130 Vs 0,1477
27-28 3,01 3,913 2 1,7906 457,771  9,0125 Vs 0,5244
28-29 1,50 1,95 2 1,7906 457,771  9,0125 Vs 0,5244
29 -29' 0,12 0,156 2 0,3961 11,25 1,4130 VZ 0,1477
29-30 1,00 1,3 2 1,7906 457,771  9,0125 78 0,5244
30-30" 0,12 0,156 2 0,3961 11,25  1,4130 iz 0,1477
30 -31 1,00 1,3 2 1,7906 457,71  9,0125 Vs 0,5244
31-31' 0,12 0,156 2 0,3961 11,25  1,4130 s 0,1477
31-32 345 4,485 2 1,7906 457,71  9,0125 % 0,5244
32-32 0,12 0,156 2 0,4415 12,54  1,4918 VZ 0,1786
32-33 1,00 1,3 2 1,7906 457,771  9,0125 Vs 0,5244
33-33 0,12 0,156 2 0,4415 12,54  1,4918 VZ 0,1786
33-34 1,00 1,3 2 1,7906 457,71  9,0125 78 0,5244
34-34 0,12 0,156 2 0,4415 12,54  1,4918 VZ: 0,1786
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(Continua)

Trecho L(m) L, a (m) (Z:;’SC) v (m/s) (kg;h) (;’;:;; T)w (’;‘l’l’;ina J (m)

34-35 1,00 1,3 2 1,7906 457,71 9,0125 Vs 0,5244
35-35" 0,12 0,156 2 0,4415 12,54 1,4918 Z 0,1786
35-36 1,00 1,3 2 1,7906 457,71  9,0125 s 0,5244
36-36'" 0,12 0,156 2 0,4415 12,54 1,4918 vz 0,1786
36-49 2,10 2,73 2 1,7906 457,71  9,0125 Y 0,5244
49-50 131 1,703 2 0,8626 98 4,1703 Ya 0,2425
50-51 0,80 1,04 2 1,7906 457,71 9,0125 Vs 0,5244
49 - 52 0,80 1,04 2 0,8626 98 4,1703 Vs 0,2425
50-38 1,84 2,392 2 1,7906 457,71 9,0125 Vs 0,5244
38 - 38 0,12 0,156 2 0,6309 17,92 1,7833 VZ: 0,3337
38-39 2,00 2,6 2 1,7906 457,71  9,0125 s 0,5244
39-39" 0,12 0,156 2 0,6309 17,92 1,7833 s 0,3337
39-40 1,89 2,457 2 1,7906 457,71  9,0125 Y 0,5244
40 - 40' 0,12 0,156 2 0,6309 17,92 1,7833 VZ: 0,3337
40 - 41 2,00 2,6 2 1,7906 457,71 9,0125 Vs 0,5244
41 -41' 0,12 0,156 2 1,5844 45 2,8259 VZ: 1,6714
41 - 42 2,00 2,6 2 1,7906 457,71 9,0125 Vs 0,5244
42 - 42 0,12 0,156 2 1,5844 45 2,8259 VZ 1,6714
42-43 4532 58,9199 2 1,7906 457,71  9,0125 s 0,5244
43-44 0,80 1,04 2 1,7906 457,71  9,0125 Y 0,5244
44 - 44' 0,12 0,156 2 0,6309 17,92 1,7833 VZ: 0,3337
44 - 45 2,00 2,6 2 1,7906 457,71 9,0125 Vs 0,5244
45 - 45' 0,12 0,156 2 0,6309 17,92 1,7833 8 0,3337
45 - 46 2,00 2,6 2 1,7906 457,71 9,0125 Vs 0,5244
46 - 46' 0,12 0,156 2 0,6309 17,92 1,7833 78 0,3337
46-47 9,87 12,831 2 1,7906 457,71  9,0125 s 0,5244
47 -47" 0,12 0,156 2 0,0440 1,25 0,4710 s 0,0032
47-48 5,50 7,15 2 1,7906 457,71  9,0125 Y 0,5244
48 - 48' 0,12 0,156 2 0,0440 1,25 0,4710 VZ: 0,0032
43 -85 1,49 1,937 2 1,7906 457,71 9,0125 Vs 0,5244
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(Continua)
Trecho L@m) L eq (m) rec v(m/s) m (kg/h)  interno  nominal J (m)
(m/s) (mm) (in)

85 - 85 0,12 0,156 2 1,5844 45 2,8259 Vs 1,6714
85-86 2,00 2,6 2 1,7906 457,71  9,0125 s 0,5244
86 - 86' 0,12 0,156 2 1,5844 45 2,8259 V& 1,6714
22-53 2,08 2,704 2 1,7906 457,71  9,0125 Yz 0,5244
53-53' 0,12 0,156 2 0,6309 17,92 1,7833 % 0,3337
53-54 3,05 3,965 2 1,7906 457,71  9,0125 Y& 0,5244
54 -55 2,16 2,808 2 1,7906 457,71 9,0125 V4 0,5244
55-5% 0,12 0,156 2 0,3785 10,75 1,3812 Y& 0,1364
55-56 2,00 2,6 2 1,7906 457,71 9,0125 s 0,5244
56 - 56' 0,12 0,156 2 0,3785 10,75 1,3812 Y 0,1364
56 -57 2,00 2,6 2 1,7906 457,71  9,0125 s 0,5244
57-57 0,12 0,156 2 0,3785 10,75 1,3812 % 0,1364
57-58 1,89 2,457 2 1,7906 457,71  9,0125 Y& 0,5244
58 - 58' 0,12 0,156 2 0,3785 10,75 1,3812 V& 0,1364
58 -59 2,00 2,6 2 1,7906 457,71 9,0125 V4 0,5244
59 - 59 0,12 0,156 2 0,3785 10,75 1,3812 Ve 0,1364
54 - 60 1,00 1,3 2 1,7906 457,71  9,0125 s 0,5244
60 - 60' 0,12 0,156 2 0,3785 10,75 1,3812 & 0,1364
60 - 61 1,00 1,3 2 1,7906 457,71  9,0125 s 0,5244
61-61' 0,12 0,156 2 0,3785 10,75 1,3812 % 0,1364
61 -62 1,00 1,3 2 1,7906 457,71 9,0125 V4 0,5244
62 - 62 0,12 0,156 2 0,3785 10,75 1,3812 Y& 0,1364
62 -63 2,98 3,874 2 1,7906 457,71  9,0125 Y& 0,5244
63-63a 0,12 0,156 2 0,0440 1,25 0,4710 Y& 0,0032
63-63b 0,12 0,156 2 0,3785 10,75 1,3812 Vs 0,1364
63 - 64 4,00 5,2 2 1,7906 457,71  9,0125 s 0,5244
64-64a 0,12 0,156 2 0,0440 1,25 0,4710 % 0,0032
64-64b 0,12 0,156 2 0,3785 10,75 1,3812 % 0,1364
11-65 19,75 25,675 2 1,5853 18.010,87 56,5352 2% 0,0396
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Tabela 139 - Didmetro e perda de carga das tubulagdes de agua fria.
(Conclusao)

L vrec m interno Dnominal ](m)
freeho L) L@ B Y™ g Gy

80 - 82 2,53 3,289
82-83 2,08 2,704
82 -84 2,53 3,289

1,5197 388,47  8,3029 Vs 0,3936
0,8549 97,12  4,1515 Va 0,2387
0,8549 97,12 4,1515 Ya 0,2387

65 - 66 5,05 6,565 2 1,9957 14.510,7 50,7456 2 0,0782
66 - 66' 1,33 1,7225 2 1,5729 4.467,39 28,1565 1'% 0,0928
67 - 67' 1,00 1,3 2 1,3753 10000 42,1261 2 0,0408
66 - 67 4,27 5,551 2 1,3813 10043,48 42,2176 2 0,0411
67 68 2,94 3,822 2 1,5309 43,48 2,7778 VZ: 1,5739
68 - 69 0,70 0,91 2 0,5084 14,44 1,6008 VZ: 0,2287
65-70 41,35 53,755 2 1,9255 3500 24,9221 1 0,1747
76 -71 22,26 28,938 2 1,9492  7.972,05 37,6129 1% 0,1075
71-75 6,43 8,359 2 1,6502 4.686,91 28,8400 1%  0,1009
71-72 7,03 9,139 2 1,6064 1.642,57 17,0731 Va 0,1824
72-73 4,64 6,032 2 0,6686 18,99 1,8358 VZ 0,3693
72-77 3,34 4,342 2 1,5879 1.623,58 16,9742 Va 0,1787
77-74 2,04 2,652 2 1,2079 1.235,11 14,8049 Ya 0,1107
77-178 5,15 6,695 2 1,5197 388,47  8,3029 73 0,3936
78 -79 2,89 3,757 2 0,8549 97,12 4,1515 Ya 0,2387
78 - 80 3,04 3,952 2 1,5197 388,47  8,3029 73 0,3936
80 - 81 2,08 2,704 2 0,8549 97,12 4,1515 4 0,2387

2

2

2

Fonte: Autores, 2024.
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Apéndice D.2.4 - Instalacées de agua quente

Apéndice D.2.4.1 - Dimensionamento das tubulagdes de d4gua quente

De maneira analoga ao dimensionamento das tubulagdes de agua fria, também
fixou-se uma velocidade de escoamento de 2 m/s e calculou-se o diametro interno da
tubulacdo. Desse modo, escolheu-se o didmetro nominal da tubulagdo SCH40

(ENGINEERING TOOLBOX, 2003) e recalculou-se a velocidade.

Apéndice D.2.4.2 - Isolamento térmico das tubula¢des de 4gua quente

Para o isolamento térmico das tubulagdes de dgua quente, também escolheu-se um
isolamento da marca Calorisol Modelo 815/Thermo-12, conforme o catalogo do Anexo B.15.
Desse modo, para garantir que a tubulagdo ndo perca energia para o meio, serd necessario um

isolamento de 1 polegadas em toda a tubulagdo.

Apéndice D.2.4.3 - Perda de carga das tubulacdes de d4gua quente

Ainda de maneira analoga a instalacdo de 4gua fria, a perda de carga das tubulagdes
de agua quente também foi calculada a partir da Equagdo D.13. Assim, os resultados do
dimensionamento e perda de carga das tubulacdes de dgua quente encontram-se na Tabela

140.

Tabela 140 - Diametro ¢ perda de carga das tubulagdes de agua quente
(Continua)

L Urec m interno Dnominal ](m)
Trecho  Lm) £, (M 50 Y@ agmy  mmy )

0,8626 98 4,1703 Ya 0,2425
0,8626 98 4,1703 Ya 0,2425
0,8626 98 4,1703 Ya 0,2425
1,0562 120 4,6147 Ya 0,3457
1,0562 30 2,3073 VZ 0,8221
1,0562 120 4,6147 Y 0,3457
1,0562 30 2,3073 8 0,8221

1-2 0,75 0,975
2-3 1,32 1,716
3-4 0,75 0,975
2-5 1,84 2,392
5-5 0,18 0,234
5-6 1,99 2,587
6-6' 0,18 0,234

[NCTE R S R S S S )
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Tabela 140 - Didmetro e perda de carga das tubulacdes de dgua quente
(Conclusao)

L vrec m interno Dnominal ](m)
Trecho L) Ee 05T g

2 1,0562 120 4,6147 Ya 0,3457
2 1,0562 30 2,3073 VZ: 0,8221
2 1,0562 120 4,6147 Yz 0,3457
2 1,0562 30 2,3073 s 0,8221
2 1,0562 120 4,6147 Ya 0,3457
2 1,0562 30 2,3073 VZ 0,8221
2 1,0562 120 4,6147 Ya 0,3457
10 - 10' 0,18 0,234 2 1,0562 30 2,3073 s 0,8221
10-11 1,99 2,587 2 1,0562 120 4,6147 Va 0,3457
I1-1r 0,18 0,234 2 1,0562 30 2,3073 VZ: 0,8221
2
2
2
2
2
2
2
2
2

6-7 1,98 2,574
7-T 0,18 0,234
7-8 1,99 2,587
g-8 0,18 0,234
8-9 3,99 5,187
9-9 0,18 0,234
9-10 1,99 2,587

3-12 2,11 2,743 0,5354 60,83  3,2856 Yz 0,1053
12-12 0,18 0,234 0,4285 12,17 1,4696 VZ 0,1695
12-13 1 1,3 0,5354 60,83  3,2856 Ya 0,1053
13 -13' 0,18 0,234 0,4285 12,17 1,4696 s 0,1695
13-14 2 2,6 0,5354 60,83  3,2856 Ya 0,1053
14 - 14 0,18 0,234 0,4274 12,14  1,4678 s 0,1688
14-15 10,32 13,416 0,5354 60,83  3,2856 V4 0,1053
15-15' 0,18 0,234 0,0292 0,83 0,3838 V 0,0015

16 - 17 0,31 0,403 1,9255 3500 24,9221 1 0,1747
Fonte: Autores, 2024.

Apéndice D.2.5 - Bombas

Apéndice D.2.5.1 - Dimensionamento das bombas de processo

Para o dimensionamento das bombas que serdo adicionadas as tubulagdes, faz-se
necessario o calculo do balango de energia do sistema, através da Equacao de Bernoulli, onde
objetiva-se obter o valor da diferenca de pressdo do sistema, também chamada de perda de

carga, em Pascal. A Equacdao D.14 representa a perda de carga obtida (AP), onde p ¢ a
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densidade dos fluidos; g ¢ a aceleracdo da gravidade; v ¢ a velocidade de escoamento; Az € a

variacao de altura e K rota

al ¢ o fator de atrito total do sistema, expresso pela Equacdo B.15.

Ktotal p 1;2
AP = ————+ pgAz (D.14)

=K +K +K +K
tub ent sai

valvula globo + valvula retengio

+K, (D.15)

valvula segurancga joelho té

total

Para os célculos dos coeficientes de perda de carga referentes a cada acessorio (K),
empregaram-se as relagdes presentes nas Equacdes C.16 - C.23, obtidas de (RENNELS, D.
C., & HOBART M. H., 2012) e de (CRANE CO., 2009). Os valores do fator de atrito de

Darcy ( fD) foram os mesmos utilizados no Apéndice B.1.2. N representa o nimero de vezes

em que o acessorio ¢ utilizado; L é o comprimento da tubulacdo e Di o seu didmetro interno.

fl

Ko =", (D.16)

Kent = 0,57 (D.17)

K= 1 (D.18)

valvula globo L~ globo(340f ») (D.19)
vélvularetencio — N vatvula retengéo(SOf ») (D.20)
vétvula seguranca — N vétvuda seguranga 200S p) (D.21)
joelho - Njoelho(gof D) (D.22)

K= N,(0f) (D.23)

Assim, utilizando-se a maior perda de carga obtida, realizou-se o dimensionamento
das bombas, garantindo que todos os trechos terdo a vazao necessaria. Para tal, utilizou-se a
Equacao D.25, visando o calculo da poténcia (W) requerida pela bomba, onde Q representa a
vazao volumétrica do trecho e € representa a eficiéncia padrao das bombas, adotada como 0,6

por ser um valor comercial comum.
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= 225 (D.25)

Assim, a Tabela 141 apresenta as bombas de processo € o seu dimensionamento.

Salienta-se que, para as poténcias inferiores a 1 cv, optou-se pela utilizagdo de bombas de 1

CV.
Tabela 141 - Dimensionamento de bombas de processo.
Corrente L . Poténcia da Modelo da
Trecho Acessorios
de processo bomba (cv) bomba

1 valvula globo, 1 valvula de
7-8 8 reten¢do, 1 valvula de 1,00 BC-91 S/T
seguranga, 2 joelhos (90°)

1 vélvula globo, 1 valvula de
10-11 13 retencgdo, 1 valvula de 7,20 BC-21R11/2
seguranca, 1 té (180°)

12-13 15 1 valvula globo 6,48 BC21R 1172

1 vélvula globo, 1 valvula de

14 - 15 18 retengo, 2 joelhos (90°)

1,00 BC-91 S/T

1 valvula globo, 1 valvula de
reten¢do, 1 valvula de
seguranga, 1 joelho (90°), 1
té (180°)

16 - 17 9 1,79 BC-92 S/T 1B

1 valvula globo, 1 valvula de
reten¢ao, 1 valvula de
seguranca, 1 joelho (90°), 1
te (180°)

20-21 14 1,00 BC-91 S/T

1 valvula globo, 1 valvula de
retengdo, 1 valvula de
seguranca, 1 joelho (90°), 1
t& (180°)

24 - 25 17 1,76 BC-92 S/T 1B

1 vélvula globo, 1 vélvula de
33-34 22 reten¢do, 1 valvula de 3,71 BC-21R11/2
seguranca, 3 joelhos (90°)

1 vélvula globo, 1 valvula de
35-36 27 retengdo, 1 valvula de 1,00 BC-91 S/T
seguranga, 3 joelhos (90°)

30-39 35 1 valvula globo, 1 valvula de 1,00 BC-91 S/T
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reten¢ao, 1 valvula de
seguranga, 2 joelhos (90°)

1 vélvula globo, 1 vélvula de
40 - 41 37 reten¢do, 1 valvula de 1,00 BC-91 S/T
seguranga, 2 joelhos (90°)

1 vélvula globo, 1 valvula de
42 -43 39 retencdo, 1 valvula de 1,00 BC-91 S/T
seguranca, 2 joelhos (90°)

1 valvula globo, 1 valvula de
46 - 47 38 retencdo, 1 valvula de 1,00 BC-91 S/T
seguranga, 3 joelhos (90°)

1 véalvula globo, 1 valvula de
48 - 49 41 reten¢ao, 1 valvula de 1,00 BC-91 S/T
seguranga, 4 joelhos (90°)

Fonte: Autores, 2024.

As bombas selecionadas sdo centrifugas, devido a sua boa eficiéncia e versatilidade
em processos industriais e capacidade de movimentar grandes volumes de liquidos (SOUZA,
2014), adequando-se bem as necessidades da planta. Todas as bombas sdo da marca

Schneider Motobombas e estdo dispostas nos Anexos B.18, B.19 e B.20.

Apéndice D.2.5.2 - Dimensionamento das bombas de agua fria

Para o dimensionamento das bombas de agua fria, realizou-se o mesmo procedimento
e equagoes descritas no Apéndice D.2.5.2. Para os célculos dos coeficientes de perda de
carga referentes a cada acessorio (K), empregaram-se os valores de fator de atrito para a agua,
retirados do Anexo B.21. A Tabela 142 apresenta as bombas de dgua fria e o seu
dimensionamento. Salienta-se que, para as poténcias inferiores a 1 cv, optou-se pela

utilizagdo de bombas de 1 cv.

Tabela 142 - Dimensionamento de bombas de agua fria.

Trecho Acessorios Poténcia da Modelo da bomba
bomba (cv)

1-2 1 valvula globo, 1 valvula de retengao 1,74 BC-92 S/T 1B

3-4 1 vélvula globo, 1 valvula de retencao 1,74 BC-92 S/T 1B



10-11

I1-12

12 -16

12 - 31

22 - 64

31-48

11 - 65

65 - 69

65-70

76 - 75

71 -84

1 vélvula globo, 1 valvula de retencao
1 valvula globo, 1 valvula de retengao

1 valvula globo, 1 valvula de retengao,
1 valvula de seguranga, 1 joelho (90°),
1 té (180°)

1 valvula globo, 1 vélvula de retencao,
1 valvula de seguranga, 1 t& (180°)

1 valvula globo, 1 valvula de retencao,
1 valvula de seguranga, 1 joelho (90°),
1 t€ (180°)

2 vélvulas globo, 2 valvulas de
reten¢do, 1 valvula de seguranca, 5
joelhos (90°), 1 t€ (180°)

4 valvulas globo, 4 valvulas de
reten¢do, 1 valvula de seguranga, 5
joelhos (90°), 13 tés (180°)

3 valvulas globo, 3 valvulas de
reten¢do, 1 valvula de seguranca, 2
joelhos (90°), 12 tés (180°)

6 valvulas globo, 6 valvulas de
retencdo, 2 valvula de seguranca, 1
joelhos (90°), 16 tés (180°)

1 valvula globo, 1 valvula de retengao,
1 valvula de seguranga, 2 joelhos
(90°), 1 t& (180°)

4 valvulas globo, 4 valvulas de
retencdo, 1 valvula de segurancga, 8
joelhos (90°), 4 tés (180°)

1 valvula globo, 1 véalvula de retencao,
1 valvula de seguranca, 4 joelhos
(90°)

1 valvula globo, 1 valvula de retencao,
1 valvula de seguranga, 4 joelhos
(90°), 1 t€ (180°)

6 valvulas globo, 6 valvulas de
retencdo, 3 valvulas de seguranca, 13
joelhos (90°), 5 tés (180°)

1,74
1,74

4,38

6,71

2,63

5,06

1,00

1,00

1,00

4,08

6,58

1,00

2,87

1,20

BC-92 S/T 1B
BC-92 S/T 1B

BC-21R 1172

BC-21R 1172

BC-92 S/T 1B

BC-21R 1172

BC-91 S/T

BC-91 S/T

BC-91 S/T

BC-21R 1172

BC-21R 1172

BC-91 S/T

BC-92 S/T 1B

BC-92 S/T 1B

274

Fonte: Autores, 2024.
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Apéndice D.2.5.3 - Dimensionamento das bombas de 4gua quente

Para o dimensionamento das bombas de &4gua quente, empregou-se a mesma
metodologia do Apéndice D.2.5.1, consideragdes e fator de atrito do Apéndice B.2.5.2. A

Tabela 143 apresenta as bombas de dgua quente e o seu dimensionamento.

Tabela 143 - Dimensionamento de bombas de agua quente.

Trecho Acessorios Poténcia da Modelo da bomba
bomba (cv)

1 véalvula globo, 1 valvula de
1-2 retencgdo, 1 valvula de segurancga, 1,00 BC-91 S/T
2 joelhos (90°), 1 t& (180°)

1 valvula globo, 1 valvula de
3-4 retencdo, 1 valvula de seguranga, 1,00 BC-91 S/T
2 joelhos (90°), 1 t& (180°)

1 valvula globo, 1 valvula de
2-11 retengdo, 1 joelho (90°), 7 tés 1,00 BC-91 S/T
(180°)

1 valvula globo, 1 valvula de
3-15 retengdo, 1 joelho (90°), 4 tés 1,00 BC-91 S/T
(180°)

1 véalvula globo, 1 valvula de
16 -17 retencdo, 1 valvula de segurancga, 1,00 BC-91 S/T
2 joelhos (90°)

Fonte: Autores, 2024.

APENDICE E - LAYOUTS



APENDICE E.1 - LAYOUT DAS TUBULACOES DO PROCESSO

N

56,01

10c-as

14,09

i (i
01,84

«}:;ae l

011,44

P —

A-101 o

29,86

Estacionamento

30,01

UNIVERSIDADE FEDERAL DE SANTA MARIA

PLANTA INDUSTRIAL DA PRODUGAO DE CELULOSE NAO
BRANQUEADA DE FIBRA CURTA A PARTIR DE RESiDUOS
DO COCO VERDE

ESCALA: 1/150 FOLHA A2 DATA: 22/07/2024

Fonte: Autores, 2024.
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APENDICE E.2 - LAYOUT DAS TUBULACOES DE AGUA QUENTE E AGUA FRIA

14,09

aaaaaaaaaaaaaaaaaa

56,01
30,0
3
5

g

UNIVERSIDADE FEDERAL DE SANTA MARIA

PLANTA INDUSTRIAL DA PRODUGAO DE CELULOSE NAO
BRANQUEADA DE FIBRA CURTA A PARTIR DE RESIDUOS
DO COCO VERDE

ESCALA: 1/150 FOLHA A2 DATA: 22/07/2024

Fonte: Autores, 2024.
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APENDICE E.3 - LAYOUT DAS TUBULACOES DE VAPOR E CONDENSADO

1051

811,44

29,86

Estacionamento
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-
i
A-101 «
-
V1
wwwww - Conercit
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N
|1
‘7;1,84
E?
-
. 8

UNIVERSIDADE FEDERAL DE SANTA MARIA

PLANTA INDUSTRIAL DA PRODUGAO DE CELULOSE NAO
BRANQUEADA DE FIBRA CURTA A PARTIR DE RESIDUOS

ESCALA: 1/150

DO COCO VERDE

FOLHA A2 DATA: 22/07/2024

Fonte: Autores, 2024.
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ANEXO A - EQUIPAMENTOS DO PROCESSO

ANEXO A.1 - PAVILHAO DE ESTOCAGEM A-101

Fonte: Engenharia Castanhel, 2023.

ANEXO A.2 - PICADOR A TAMBOR PC-101 MODELO PTL 100X250

Especificagdes Técnicas

Modelo: PTL 200/ 290 x 500

Poténcia Requerida: 50 a 100 CV

Abertura vertical de entrada: 330 mm

Abertura horizontal de entrada: 500 mm
Produgéo: 40 a 48 m%h

Comprimento da Calha de Alimentagdo: 5000 mm

Capacidade para Toras: 200 mm
Dimensoes: 2300 x 1200 x 1100 mm
Peso: 2200 kg
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ANEXO A.3 - TANQUE DE ARMAZENAMENTO TA-101

Fonte: Lippel, 2024.
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ANEXO A.4 - TANQUE DE MISTURA TM-201 6.000L WILL MAQUINAS

Tanque Misturador em aco
inox, cap total 6.000 lts

Codigo: TMA-10F
Encamisado

Tampa abaulada

Boca de visita de 400 mm com visor
03 entradas de 1"

01 entrada de 2" 1/2

01 entrada de 4"

Medidas

Diametro: 1.600 mm

Altura (parte reta): 2.800 mm
Altura (cone): 500 mm

Fundo Cénico
Satda de 4" com reducao para 2"

Espessura da chapa
Costado: 2,7mm
Tampeo: 5,6mm
Camisa: 4,0mm
Fundo: 4,0mm

Motor

Marca: Weg

Cv: 15

RPM: 1.100

HZ:60

Volts: 220/ 380 / 440

Reducao: 1:15
Saida do RPM no eixo: 73RPM

Fonte: Will Maquinas, 2024.
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ANEXO A.5 - DIGESTOR CONTINUO VERTICAL D-201

Especificacbes do digestor de deslocamento:

Modelo Z)G; Z)Gy Z)Gs Z)Gg Z)G, Z)Gg Z)Gq
Volume efetivo (m?) 110 135 175 225 250 330 400
Diametro (interno) (mm) 3600 4000 4500 4500 4500 5600 5800
Pressdo de projeto (Mpa) 0.9/1.2

Fonte: CNBM INTERNATIONAL, 2024.

ANEXO A.6 - TANQUE DE DESCARGA CNBM ACO INOXIDAVEL TA-201




Especifica¢do do tanque de sopro CNBM

80m?, 150m?, 225m?, 330m?, 500m?, 1050m? série de tanques de sopro com diferentes
Tamanho i
tecnologias;

Materiai Os materiais principais incluem ago carbono, aco 316L, aco inoxidavel e placa composta,
ateriais
estrutura duplex de aco inoxidavel.

Também podemos personalizar quaisquer padrdes de tanques de sopro de acordo com os requisitos
dos clientes

Fonte: CNBM INTERNATIONAL, 2024.

ANEXO A.7 - DEPURADOR FORWARD DE ALTA DENSIDADE DO
HIDROCICLONE H-201

Dimensoes fisicas

283

TIPO

S S IR ST N T

HD-2 141mm (5,55™) 700mm (27,56") 285mm (1,22™) 250mm (9,84™) N26mm (44,33")
HD-3 141mm (5,55") 1025mm (40,35™) 285mm (1,22") 250mm (9,84") 1451mm (5713")

HD-4 151mm (5,94") 1227mm (48,31") 285mm (11,22") 290mm (11,42") 1863mm (65,47")
HD-6 290mm (M,42") 860mm (33,86") 750mm (29,53") 600mm (23,62") 1900mm (74,80")
HD-8 465mm (18,31") 1460mm (57.48")  900mm (35,43") 700mm (27,56") 2825mm (11,22")

Fonte: FLUID BRASIL, 2024.
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ANEXO A.8 - DIFUSOR ATMOSFERICO F-201

Caracteristicas do filtro Standard

Carcaga e tampas do filtro: 5-235-JR

Revestimento: Cobertura com tinta em pé Forno Po epoxi-poliéster polimerizado
Scanner de sucgao: AlSI-304

Tela de filtragem: AlSI-316L

Bocais de sucgao: PYVC

Valvulas de retrolavagem: PP

Parafusos porcas: 5.6 Bicr.

Juntas: NBER

Especificagoes do filtro

IS NS T T

Tensao nominal de operacao: 220Vac 50Hz Monofésico (Opcional 400Vac Trifasico)
Controle de voltagem: 24Vdc
Valvula de retrolavagem: G-11/2" /NPT 11/2" G-1" /NPT 1" G-2° /NPT 2"

FMA-1002E 90m*/h (396gpm) 50m?/h (220gpm) 30m3/h (132gpm) 20m*/h (88gpm)
FMA-1003E 90m*/h (396gpm) 50mé/h (220gpm) 30m*/h (132gpm) 20m*/h (88gpm)
FMA-1004E 150m3/h (660gpm) 70m3/h (308gpm) 50m?*/h (220gpm) 25m3/h (1M0gpm)
FMA-1005E 280m3/h (1233gpm) 90m3/h (396gpm) 70m*/h (308gpm) 50m*/h (220gpm)

Parametros de operacdo

Minimo maximo. pressao no trabalho: 2-10bar (29-145psi) Para os demais consultar a FLUID BRASIL

Max. temperatura do fluido: 50°C (122°F) Para os demais consultar a FLUID BRASIL
Didmetro de entrada / saida® DN-50 (2") DMN-80 (3") DN-100 (4™) DN-150 (6")
Peso sem carga: 49kg (108lbs) Slkg (112lbs) 68kg (1501bs) 94kg (2071bs)
Superficie de filtragem: 1600cm? (1,72t 1600cm? (1,72ft*) 2475cm? (2,66ft*) 4950cm? (5,33ft%)
Graus de filtragem: 1000y, 500y, 300, 200, 125y,

Taxa de fluxo de retrolavagem®: 3,7m*/h (16gpm) 9m*'h (40gpm)

Consumo de agua de retrolavagem: 19L (5gal) 50L (13gal)
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Dimensdes fisicas

S IS SN T N

FMA-1002 260mm (10,24™) 300mm (11,81") 435mm (1713") 1080mm (42,52") 1340mm (52,76™)
FMA-1003 260mm (10,24™) 300mm (11,81") 435mm (1713") 1080mm (42,52") 1340mm (52,76™)
FMA-1004 290mm (11,427 350mm (13,78 672mm (26,45™) ma8mm (44,02")  1370mm (53,94")
FMA-1005 290mm (11,42") 500mm (19,69") 672mm (26,45™)  1394mm (54,88") 1675mm (65,94")

Fonte: FLUID BRASIL, 2024.
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ANEXO A.9 - MAQUINA DE PAPEL MP-201

Tenséo 380v 50hz

Poder (W) 150kw

Dimenséo (L*W*H) Personalizado

Nome Méquina de fazer papel ondulado
Produtos acabados Papel kraft, papel ondulado, papel de forro
Matéria prima Residuos de papel

Peso de saida 80-250g/m2

Largura de papel 2400mm

Velocidade de design 1200 m/min

Velocidade de trabalho 60-80 m/min

Capacidade de producao 30-40t/d

Fonte: Qinyang Jindelong Paper Machinery Factory, 2024.
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ANEXO A.10 - MAQUINA DE CORTE DE BOBINAS AUTOMATICA DRA-CB3000
MC-201

Caracteristicas Técnicas:

Didmetro minimo da bobina: 500 mm.

Didmetro méaximo da bobina: 1500 mm.

Comprimento maximo da bobina: 3000 mm.

Avanco automatico do conjunto de corte, guiados por guias lineares.
Avanco automatico do disco de corte com fuso.

Parada automatica no fim do corte.

Retorno automatico ao fim do corte.

Disco de corte parado.

Protecdes com ente travamento de seguranca.

Retirada do papel cortado pelos dois lados da maquina.

CLP configuravel para configurar processo produtivo (DELTA).

IHM 7” Touch screen (DELTA).

Estrutura em ago carbono confeccionadas com corte a laser e dobras CNC.
Pintura microtexturizada a po.

Alimentacdo pneumatica: 6 bar.

Peso do Equipamento: 1075 Kg.

Alimentacdo elétrica 220vca.

OBS: A maquina esta equipada com dispositivos de seguranca que atendem a norma de
seguranca NR12.

Fonte: DRAMAQ, 2024.
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ANEXO A.11 - PAVILHAO DE ESTOCAGEM A-201

Fonte: Engenharia Castanhel, 2023.
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ANEXO A.12 - TANQUE DE MISTURA TM-301 E TM-302 23.000L WILL MAQUINAS

Tanque Misturador em aco
carbono, 23.000 litros

Codigo: TMC-19

Tampa reta

Entrada: 530 mm x 500 mm
Guarda corpo em aco carbono
01 entrada de 2"

Medidas

Diametro: 2.830 mm
Altura: 3.400 mm
Cone: 1.200 mm

Fundo conico
Saida de 3" 1/2

Motor e redutor de 5,0 cv
RPM: 1.740
Volts: 220/380/440

Localizacdo: Loja 1

Fonte: Will Maquinas, 2024.
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ANEXO A.13a - EVAPORADOR DE MULTIPLO EFEITO EV-301

Capacidades serao definidas de acordo com a necessidade do cliente, partindo de
1.000kg/h até 50.000Kg/h de dgua evaporada.

2 |
I I
- v
|
|
|| -
]
| | |
I I

e I e— A I S— — — W——
; |

Fonte: Tropical Food Machinery, 2024.
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ANEXO A.13b - TANQUE DE DESCARGA DO EVAPORADOR TA-301

Especificagdo do tanque de sopro CNBM

80m°, 150m?, 225m?, 330m?, 500m?, 1050m? série de tanques de sopro com diferentes
Tamanho X
tecnologias;

Os materiais principais incluem ago carbono, aco 316L, aco inoxidavel e placa composta,
estrutura duplex de ago inoxidavel.

Materiais

Também podemos personalizar quaisquer padrdes de tanques de sopro de acordo com os requisitos
dos clientes

Fonte: CNBM International, 2024.
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ANEXO A.14 - CALDEIRA DE RECUPERACAO AQUATUBULAR CR-301

Fonte: CBC INDUSTRIAS PESADAS S.A, 1978.

Fonte: CBC INDUSTRIAS PESADAS S.A, 1978.
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ANEXO A.15 - TANQUE MISTURADOR TM-303 WILL MAQUINAS

Tangque Misturador em aco
inox 316, 8.000 litros

Cadigo:TMA-5D

Marca; Costrutors lquagi

Premado de Projeto: 3,2 kelom?

Pressac sMa ge Operagio: 0,2 kg'cm?
Temperatura de Operacio [Max/Ming: 2007 C 7 AME
Pressao de Teste: 4, B kg'om?

Peso Yazio: 2.000 kg

larnpa Abaulada
Beoca de Wisita: 500mm
O Entradas de 47
03 Misores Lakerals

Medidas
Carmetro: 1.933mm
Altura: 2.4090mm

Fundo Abaulado
Saida de 77

Mator e Redutor de 15 o

FPM: 1,750

Wolts: 230 380/ 440

RPM de Saida do redutor: 30 rpm

Espessura da Chapa
Tarrgra: &, 3mm
Costada: 8 O
Funda: 8,0mm

Fonte: Will Maquinas, 2024.
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ANEXO A.16 - REATOR SLAKER R-301

PLAN VIEW SIDE VIEW

ELEVATION VIEW

==

h% NOTE:

i ) Information / dimensions shown

& are for reference only and is
‘ i subject to change based on final
7 o ; a design and applications.
i i

| e iy B2 g
w g
J o e

Slurry Wetting .
Ca0 A B E Y H 4 < Overflow Bowl Inlet D VG
(lbs./h [kg/hl) (in. [mmI) (in- [mml) (in. [mm]) (in. [mmI) (in. [mmI) (in. [mml) (in. [mmI) (in. [mmI) (in. [mm]) (in. [mml) Connection Connection (HP kW) (US gal [L])
(in. [mm]) (in. [mm])

M-5 1000 | [454] 81/,|1216] 37| [9401 781/, | [1994] 27 | [686] 207/, |1521] 36| 9151 427/, 110801 | 147/, |[369] 41110421 | 657/,| [1664] | 26.75 | [679] | 48.5 | [1232] 15|01 90 | [340]

M-15 2500 | [1134] 91/, | 12421 43| 110931 84 (21341 | 361/, (1928] 241/, |1623] 40/, | 110291 491/, |11258]1 | 187/, | 14701 | 767/, |[1944] 106 | [2693] | 35 [889] | 56.5 | [1435] 2|01.5] 210 [ [7901
M-25 5500 | [2495] 17 | 14321 651/, 11664 107 [ [2718] | 437/, {[1105] | 39/, |[1004] | 557/, |[1410] 66 (116771 22 | [559] 82 (120831 | 1157/, | [2934] 53 [1346] | 82.25 | [2089] 5|[3.71 450 | [17001
M-40 9000 | [40821 17 | 432 73| 118551 1207/, | [30611 52 |[1321] 43110931 65| [1651] 747/,|118931 | 327/, |[826] 99 | [2515] 143 | [3633] 61 [15491 92 | [2337] 7.5 |[5.6] 720 | [27301
M-55 12500 | [5670] 17 | 14321 73| 11855] [ 1147/,| [29091 | 527/, |[1334] 43110931 65 [ [1651] 747/,|11893] | 327/, |[826] 108 | [2744] | 1517/, | [3849] 61 [1549] | 90.75 | [2305] 10| [7.5] 990 | [3750]
M-60 16000 | [72571 16 | [407] 73| 118551 | 1197/, | [3036] 54 |[1372] 43110931 65| [1651] 741/, 11893 29 | [737] 129 | [32771 172 | [43691 58 [14731 90 | [2286] 15| [11.21 | 1360 | [51501
M-90 | 26000 | [11793]| 147/,|[369] 76119311 [1237/,|[31371 | 557/, |[1410] 43110931 70| 117781 80 |[2032] | 337/, |[851] 168 | [4268] 216 | [54871 61 [15491 | 99.25 | [2521] 20 ([14.91 | 1950 | [73801

Fonte: Carmeuse Systems, 2024.

ANEXO A.17 - CAUSTIFICADORES R-302, R-303 E R-304

Fonte: JEMP, 2024.



ANEXO A.18 - CLARIFICADOR CL-301

Basic Info.

Model NO
Usage
Structure
Tank Depth
Motor Power
Specification
Origin

Production Capacity

QK-ZGX12
QK-ZGX14
QK-ZGX16
QK-ZGX18
QK-ZGX20
QK-ZGX25
QK-ZGX30
QK-ZGX36
QK-ZGX42
QK-ZGX48

QK-ZGX56

QK-ZGX

Industrial, Agriculture, Hospital,
Wastewater Treatment

Truss Type

3.5~4.5m

0.18kw, 0.25kw, 0.37kw, 0.55kw
0.75kw 1.7kw

12m~56m Pool Diameter

China

500PCS/Year

12
14
16
18
20
25
30
36
42
48

56

Peripheral Drive Clarifier Parameters

3.5 1-2

3.5
3.5
4.0
4.0
4.0
4.5
4.5
4.5
4.5

4.5

Fonte: Made-In-China, 2024.

Transport Package

1-2
1-2
1-2
1-2
1-2
1-2
1-2
1-2
1-2

1-2

295

Physical Treatment
Peripheral Drive Clarifier

Stainless Steel 304,Carbon Steel
1-2m/Min

Bulk or High Quality Wooden Box
Packaged

Qiankun

8421219909

0.18
0.18
0.25
0.25
0.37
0.37
0.55
0.55
0.75
0.75

1.10
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ANEXO A.19 - FILTRO A VACUO DE TAMBOR ROTATIVO F-301

%
[
%
N
7
N

Dados técnicos:

Motoredutor coroa sem fim-com motor 6polo trif 220/380 3cv 1140rpm.eberle
Tipo : MRV-7

Red : 1x 50

F.c : 10 ds-com flange cdin 90

Com oleo mineral

Mancal do Agitador do Filtro 10 x 20 Astefa: SN.H.513.TCE

Rolamento: 1213 EK
Duas Buchas: HE 213

Fonte: ASTEFA, 2024.
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ANEXO A.20 - FORNO ROTATIVO DE CAL FR-301

w

-

Fonte: Alibaba, 2024.
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ANEXO B - UTILIDADES

ANEXO B.1 - DEMANDA DE AGUA QUENTE POR DIA

Tasela 7.1 Estimativa de consumo de dgua quente

Prédio Consumo litros/dia
Alojamento provisério de obra 24 por pessoa
Casa popular ou rural 36 por pessoa
Residéncia 45 por pessoa
Apartamento 60 por pessoa
Quartel 45 por pessoa
Escola (internato) 45 por pessoa
Hotel (sem incluir cozinha e lavanderia) 36 por héspede
Hospital 125 por leito
Restaurantes e similares 12 por refeiga@o
Lavanderia 15 por kgf de roupa seca

Fonte: Macintyre, 2010.
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ANEXO B.2 - PANELA INDUSTRIAL

@ 45cm B
|Altura 40,0cm

Fonte: Nova Real Aluminio, 2024.
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ANEXO B.3 - MODELO DE CUBA

DESCRICAO DO PRODUTO

New Buffet Restaurante Quente Capacidade 10 Cubas Refrimate - NBRQ10

- Refrigeracdo: Estdtica, placa frig;

- Aquecimento: Resisténcia elétrica, banho maria;

- Controle de temperatura: Termostato mecanico;

= lluminacdo: LED;

- Gabinete: Externo em aco inox 430 brithoso;

- Tampo: Vidro temperado Bmm com serigrafia, cor preta;
= Professor salivar: Vidro curvo temperado S5mmy;

- Rodizios giratonos com trava

Fonte: GastroMax, 2024.
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ANEXO B.4 - AQUECEDORES DE AGUA

Aquecedor de Agua

Aquecedores de dgua com serpentinas para dgua ou vapor;
Serpentinas de ago inoxidavel AlSI 304L, removiveis;
Pintados internamente com tinta epéxi;

Construgdo horizontal ou vertical;

Projeto norma ASME e NR13.

Tamanho 8300 | 8500 | B1000 | 81500 | 82000 | 83000 | 84000 | 85000 | 86000 | 87500 | 810000

300 | so0 | tooo | 1500 | 2000 | 1000 | 4000 | 5000 | doco | zs00 | 0000

| Capocidode dindmica tkealth) | 6400 | 20,000 | 39.200 | 59200 | rae00 | 117600 | 156.800 | 196.000 | 205.242 | 354750 | 476.280 |
| Produpbo de dgua quente bh) | % 308 503 91 1206 | 1805 | 2412 | 3015 | 619 | 5457 | 7327
Comumo de vapor (kghi 14 “ [ 130 173 259 346 a2 sre 4 5
Adeuwa (A) (men) 1035 | roas | r3es | 1535 | reas | raas | rsas | smas | raes | 435 | n9as
| Comprimento (C) fmm) 1450 | 1550 | 1eee | 2254 | 204 | aops | asre | dams | aems | s | 80as
| Larguen (L) imm) 00 | 810 | 1010 | 1060 | 1260 | 1263 | 1913 | ide3 | 1463 | 1463 | 1566

* Produgho de Sgua quente de 15280 °C

* Pressio do vaper 4 kg/om” - Altura manomitrica no casco de 40 m’
* Outras capackdades sob consulta

Fonte: Weco, 2024.
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ANEXO B.5 - LAVADORA DE LOUCA
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Fonte: HOBART, 2024.



ANEXO B.6 - LAVADORA DE ROUPAS

RUFINO

LAVANDERIA

RLX

LAVADORA EXTRATORA

303

Lavadors Exielors Rufing, desenvolvids pama lavenem = cenlifugagdo d= roupss por caregamenla fronlel, com alio
desempesho & baixo cuslo operaciersal.

Farma cansiutlve do oesta que fsvarecem & a¢3o de lavegem nes (ecilos & § disifbuigSo ds cargs nes extmgso de
#nua dos lecldos, Tem-=e uma redugio de tempo no processo & um volume malor do ceslo,

Palnzl de comando fzada, com CLF inledi a0 Invarsar de frequénds qus coorlena as sgdss do molor,
como aceleragiin, dezace|eragio, sentido de gim, omues & sobrecsrgas,

Pode-se fezer o reuso da sgus fezendo assim uma meédla de 26% niz sconomls de #gus (opcional),

RUFINO

LAVANDERIA g

Cesto [nlamo eom abastecimento frontal, fabricade em aga inox AIB| 304 com furoz de & mm
|pdos repussdos ga@nlindo gue o tecldo nEo entre nas covidodes £ oS MEOUEML

Tora dres e contstn tom 4ous @ fabritadn ou Evestido em aco inok. devido 2 o |

Estrutira montsds de mansim s & compscis, com balko ndcs ds & N80 s& faz e lacin de
ar ennprimids,

o de facll i Com uma estnifurs dimensfenada & coloulada de fofms gue sUporis os
eafargng & eenln de g stlibradn parm gue neo haja exsesen de vibrsetes. Cenbilugagn som
falor G de 1256,

Elxa do sesio em ago Inox AIS| 420,

Blzlema da nlar travamanio da poria garantindo a senl ca do of
MR12, com isto, ndo penTite & ahartura enguanto o cestio sestiver em movimenio. Porss com
reguletar te piessan pamm evilar vazamenios e visor pa pedelia visusizeeas da oEeso da
oesla,

Canfroladar Lagize Programavel que contrela indas as elapas do

manltoranda as entredas de Spus, dreno, aquedimenlo, nfvels & dosagem de produlos quimicos,
Posziblits o 1 dE =& 200 p ns

progremagdn & a copla dos progremcs alraves de U o
produins, posedi entradaz e safdac diglalz configurdvels via sofiware, lem-ss o conlbmole de
consumo dos produtes guimioos,

Slzlema de lransmisslo composlo por um copjunio de pollaz e correlsz de perdil Y7, aolonadas
por um mator palente dmsnsionado pare suporar elevadas osrgas,

1. UFIND MAOUIRAS BREL

[z frsé Gusmidri, 50— Sikvania — Mag| Migm — 50, CER 13ES-&71,

Tal. {15 3804 —3025 | (15] 3905-21519

EEHTL | B i ol

Mozinio RLNAE ALX-20 A0 AL
uUzpazlvads de Garga (1110] 15 1ig =g alig 81 Kg
Vaoluma do Ceata 144 dire* 25| iy I8 dir? 2B el
DEmatm da Cesio 0 mm HpEl HPEl 1RG0 mrm

2 exige & Frofl o Qexin 510 S aren SO aers 00 s
Hotagan Madls de Lavagem AnEAM I P 35 M I5AFM
Anlzgan Médla d= Ceniriiugacan E10 RFEM S50 AFM S0 ARKM A5 ERRE
2 Enlmda da Amia (] Crnral [ Ol
2 Snista a Agim {Drns) ] Crdnrsl Cprirsl Opgaral

Dlineades do Porl BN EuEn [=tEi] falk]
: Pl alem da ’;‘;’g:g;: Falfincla da Mater AN | AaTien 551 I 280 W
Polfgcla di Lowsgem 0,55 WY 18E Y ZAZ W 135 ki
Polfinciy de Ooplrfigegan o8k 14 HW pHEN 131 K
uonsume Efftrico Midis 2,E [ 3,0 [Wih 22 Wi 40 EWm
vl o Agum Miximan AT e B lllzns 0 llres 150 lie=
vzl da Agua Manima 0 llires 10 Limas 12 imn 200 e

Enlrnba g Agun E2 N ki 1" 1=

Enlrada da Prodeios Qidmicos w w w W

Preasis Mhslmn s Vapnr T Egirm® T Hpiiem? 7 Egliom® ¥ lipitem®

Corsums Midin de Vopar pel BI Bl 31 Enilt a8 Ky

bimatm da Brann a b a i

[E—— 0 100 mm 101 mm 1250 mm
Exberne: Alra AT s 4300 i1y 1500 frtry i e
¥ RIE R 1100 mm 1100 mm 1180 mm

Fonte: RUFINO, 2024.



ANEXO B.7 - NBR 5626

304

Tabela 1 - Vazdo nos pontos de utilizacio em funcio do aparelho sanitério e da peca de utilizacio

Aparelho sanitario Peca de utilizagio ' ”a' Ojeke
Caixa de 0,15
) descarga
Vélvula de descarga 1.70
Banheira Misturador (agua fria) 0,30
Bebedouro Registro de pressao 0,10
Bigé Misturador (4gua fria) 0,10
Chuveiro ou ducha Misturador (agua fria) 0,20
Chuveiro elétrico Registro de pressao 0,10
Lavadora de pratos ou de roupas Registro de pressao 0,30
Lavatério Torneira ou misturador (dgua fria) 0,15
m Vaivula de descarga 0,50
Mictério ceradmico
sem sifao Caixa de descarga, registro de presséo ou 0.15
integrado | valvula de descarga para mictorio '
Mictno tipo caiha Caixa de descarga ou registro de pressao wm&';’em
- Torneira ou misturador (agua fria) 0,25
Torneira elétrica 0,10
Tanque Torneira 0,25
Torneira de jardim ou lavagem Torneira 0.20
em geral

Fonte: ABNT, 1998.
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ANEXO B.§8- BEBEDOURO

Modelo tradicional de bebedows de pressio, confeccionsdo em ago

Ralo sifonado; bara o mau cheiro provenients do esgoto;

Filtro de Sgua com carvio ativado impregnads com prauy: impede a
proliferacio de micreonganismos. eliming sabor ¢ edor de cloro & reduz

Dimensdes (LudxP): 35x108x68m;

Temperatura de Resfriamenta: 10°C;

Tersdafpaténcia 110v ou 220v {ndo & bivalt):

Fonte: Alibaba, 2024.
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ANEXO B.9 - SECADORA

RUPIN@ RSI-15 /30/50/ 100

LAVANDERIA SECADOR INDUSTRIAL RUFINO

2 RUFINO |

APLlCA(;ﬁD Equipamento Rotativo para secagem, preé secagem LAVANDERTA

ou condicionamento de roupas. Controle de
tempo e detemperatura automatico.

Modelo: RSI-15 RSI-30 RSI-50 RSI-100
Capacidade 15 kg A0 kg 50kg 100kg
Volume do Cesto 353 dm?® 785 dm? 1300dm® 2714 dm®
Difimetro do Cesto 750 mm 1000 mm  1230mm 1600 mm
Profundidade do casta 800 mm 1000 mm  1100mm 1350 mm
Fator de carga 1:23 1:26 1:26 1:37
Rotacdo 29 rpm 28 rpm 30 rpm 32rpm
Potencia do motor do cesto leov 15¢cv 15cv 30cy
Potencia do Motor do exaustor 0,75 cv 0,75 cv 260,75y 22y
Elétrico (poténcia) 18 kw 33,6 lw 50,4 kw 75,6 lw
Wapor (consuma) 20 kgfh 40 kg/h &0 kg/h 120 kg/h
Gas  (consumo) 1,2 kg/h 2,5 kgfh 4 kgfh 6 lg/h
Peso 360 ke 450 Kg 600 Kg. 1400kg
Frante 915 mm 1100 mm 1350 mm 2000 mm
Profundidade 1430 mm 1560 mm 1700 mm 2050 mm
Altura 1630 mm 1850 mm 2020 mm 2500 mm

Caracteristicas Construtivas:

Estrutura: Gabinete monobloco de construcéo robusts, em chapas de ago SAE 1020 com tratamento anticorrosivo e pintura em EPOXI de
duplo componente e alta espessura. Passul filtro para retengdo de falpas de fécll limpeza, cam tela de ago galvanizado. Passui potentes
exaustores com turbinas fabricadas em alumfnio fundido e balanceadas, garantindo funcionamento sem vibragies. Camara Interna
construfda para evitar falsas entrada de ar, garantindo maxima eficiéncia.

Cesto: Construido em chapas perfuradas de aco SAE 1020 galvanizadas, dealta rigidez e grande protecio contra oxidacdo. Possui 48% da
superficle cllindrica perfurada, facllitando a passagem do ar quente. Opcionalmente podera serfabricado totalmente em ago inoxidavel
AISI304.

Painel de Controle: De simples operacio, possui controlador eletrdnico digital de tempo, temperatura e resfriamento. Possui alarme
sonorodefim deciclo.

Grupo de aquecimento:
Elétrico: Formado por conjunto de resisténclas elétricas aletadas de grande dissipacio de calor e de alta durabilidade.

Vapor: Formade por Um Gnico radlador com serpentinas de cobre e aluminio. Possul vélvula solenoide para abertura e fechamento
automético do vapor. Pressdo de trabalho recomendada é de 7 kg/cm2. Possuitambém purgador termodindmico de grande vazio, para

retirada do condensade.

Gas: Pode utillzar GLP ou gds natural. Possul queimadores de balxa pressdo de gds, de alta eficl&ncla. Possul sensor de chama e
acendimento automdtico.

Transmissao; Possul 1 motor elétrico trifdsico, redutor de velocidade pare aclonamento do cesto, e motores independentes para o
sisterna de exaustio,

Opcional: - Cesto emago Inoxidave|

e et s b

RUFINQ rua osé Guarnieri, 50 - 1. Silvania - CEP: 13.806-674, Mogi Mirim — SP.
LAVANDERIA Fone: (19) 3804-3026 | (19) 3805-2519 | (19) 99615 7858 www.jarufino.com.br

Fonte: RUFINO, 2024.
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ANEXO B.10 - CALANDRA

RUFIN@ RCI-16 / 20

LAVANDERIA CALANDRA INDUSTRIAL RUFINO

APLICACﬁO Lavadora Extratora Industrial de pequeno e médio porte, com capacidade de lavar e
centrifugar, com cesto frontal que faz as duas fungdes na mesma unidade, reduzindo méo
de obra, otimizando espago e reduzindo a manutengdo.

Modelo: RCI-16  RCI-20
Capacidade: 20 kgth 5 kzth
Diametro do cllindro 300 mm 300 mm
Comprimento dtil 1600 mm 2000 mm
Poténcia da motor 075cv 0,75 cv
Velocidade: BAPM BRAPM
Aguecimentos: Ce Cansumo
Elétrico 7, 2kwh 9 kwh
Vapor 7 kefg 10 kg/h
Gas 0,5 kg/h 07 ks/h
Peso: 3001 H0Kg
Frente: 2200mm 2600mm
Profundidade: 700mm 700mm
Altura: 1050mm 1050mmt

Caracteristicas Construtivas:

Calha: Equipamento com aquecimento no Interior da calha e cllindro revestido com material absorvente fazendo o trabalho de
traclonamento do tecido e mantando-o prassionada sohre a calha, é construlda de tubos soldados com superficla polida para permitir o
perfeito ajuste do dilindro. O Conjunto de molas mantem constante a pressdo da calha sobre o dlindro revestido, pars proporcionar
gualidade de passagem e alto rendimento.

Estrutura: Canstruida em chapa de ace, pintado com tinta epdxl, duplo campenente, sabre funde anticorresiva.
As |aterals s3o de fdcll remogao para manutengdo.

Cilindro: Em chapa de ago revestido com uma camada de tecido Bidin 2 externamente com camada de feltro agu/hade, sustentado em
seus eixos por dols mancals de rolamento, estando em uma de suas extremidades o sistema de transmissdo, constituido de calxa de
reducdo (tipo coroa sem fim) engrenagens e corrente.

Mesa inferior: Construlda em chapa de ago, pintado com tinta epdxi, duplo componente, sobre fundo anticorrosivo, para recebimento
dotecido passado e alisado.

Aquecimento Elétrico: Através de resisténclas tipo balnha, de funcionamento a seco. O controle de temperatura & felto através de
controlador eletronico digital, com temperstura maxima de 150 graus centigrados. Com poténcia de 7,2/9 Kw garantindo um alto
rendimento no aguecimento.

Aquecimento Vapor: PorInjecio de vapor na calha, com pressdo de trabalho de 7 kg/cm2.

Aquecimento Gas: Através de queimador tubular, de balxa pressao, possuindo um sistema eletrdnico de pracisdo no caso da falha de
chama interrompendo o fornecimento de gds. Com ignicao automdtica, para evitar possiveis acidentes com gds. O consumo de GLP é de
apraximadamente 0,5/0,7 ka/h ou equivalente a guantidade de calor de 4000/5000 keal. A falha de gds ou de ignicio aciona o alarme
sanaro.

warallirtma e b

Oprionals: -Revestimento da calha em cromo dure.

RUFINQ rua osé Guarniert, 50 - 1. Silvania - CEP: 13.805-674, Mogi Mirim — SP

LAVANDERIA Fone: (19) 3804-3026 | (19) 3B05-2519/ | (19) 99615 7858 www.jarufino.com.br

Fonte: RUFINO, 2024.



ANEXO B.11 - BOMBA SUBMERSA PARA O POCO ARTESIANO

PRODUCT MODELS

Outlet Flow Head Power Speed Voltage
Model T

mm w' /h il kw PN v

50-10-10-0. 75 5 10 10 0.75 2900 | 220/380

50-7-16-1. 1 a0 7 15 1.1 2900 | 220/380

50-15-15-1. 5 50 15 15 1.5 2900 | 220/380

G525 7 1.5 65 25 7 1.5 2900 220,380
50-15-20-2, 2 50 15 20 2.2 2900 380
65-20-15-2. 2 65 27 15 2.2 2900 380
80-45-10-2. 2 80 45 10 2.2 2900 380
50-15-30-3 50 15 30 3 2900 380
65 37133 65 37 13 3 2900 380
80-45-12-3 80 45 12 3 2900 380
50-15-32-4 50 15 32 4 2900 380
65-20-25-4 65 20 25 4 2900 380
B0-40-15-4 80 40 15 4 2900 380
100-50-10-4 100 50 10 4 2900 380
50-15-40-5.5 50 15 40 5.5 2900 380
65-25-32-5. 5 65 25 32 5.5 2900 380
BO-30-30-5.5 80 30 30 5.5 2900 380
100-65-18-5. 5 100 65 18 5.5 2900 380
80-45-22-7.5 80 45 22 7.5 2900 380
100-80-15-7. 5 100 80 15 7.5 2900 380
150-100-10-7. 5 150 100 10 7.5 2900 380
100-100-25-11 100 100 25 11 1450 380
150-130-15-11 160 130 15 11 1450 380
200-300-7-11 200 300 1 11 1450 380
100-100-30-15 100 100 30 15 1450 480
150-180-15-15 150 180 15 15 1450 380
200-250-11-15 200 250 11 15 1450 380

Fonte: Alibaba, 2024.
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Hominal pol. ‘

mim externg

‘ _ *TubossVahulos* Conexdes

ubosABC

TUBOS EM ACO CARBONO COM E SEM COSTURA ATE 6"

®

mm interno

i parede

ANEXO B.12 - TUBULACOES DE ACO CARBONO

+55 1 4$437-3713 contatoi@tubosabe.com.br

TABELA DE CLASSIFICAQiﬂ DE TUBOS

Fonte: Tubos ABC, 2023.
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ANEXO B.13 - TRANSPORTADORA HELICOIDAL

Tabela de Capacidade para

Trans

(Consulte a

Fu]

rtadores Helicoidais Horizontais

para transportadores inclinados)

Tabela 1-6
Did in ml_::: L‘H::rlhl
Carga do Leiln Helicaidal Comp .hm
[Pelegadas) A1RPM A Wiz, RPM
4 .62 114 184
8 273 358 165
3 820 1270 155
10 1140 1710 150
12 19.40 2820 145
o 14 3120 am 140
45 -‘"‘U 16 4670 060 130
18 E7.60 120 120
F] 5370 10300 10
ET 164.00 16400 100
BN 32300 23070 o0
= 55320 Haz 75
4 A1 E) 130
8 148 180 120
] 5.45 545 100
10 757 20 25
o 12 1290 1160 a0
3[' ! 0 14 050 1770 85
A 16 31210 2500 B0
18 4500 360 75
F] E2.50 4370 70
ET 1000 7100 £5
BN G0 12060 &0
S 36880 18400 50
4 A1 = 72
] 148 S| &0
3 545 300 55
10 760 418 55
3['::; 12 1290 645 50
0 14 050 1040 50
B 16 31210 1400 a5
18 4500 2025 a5
F] E2.50 2500 an
ET 1000 4360 an
B G0 7360 35
= 368.80 11064 a0
4 021 15 72
] 0TS &5 &0
3 272 150 55
10 £ 210 55
12 40 5 50
1 5:..! 14 1040 520 50
o 16 1560 700 a5
18 2250 1010 a5
F] 31210 1250 an
ET 5460 2180 an
B 108.00 760 35
E 184.40 5537 30

Fonte: MARTIN, 2023.
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ANEXO B.14 - ESPACAMENTO ENTRE APOIOS GUIAS

311

TaBeLA 9.4 Espagamento entre apoios guias em tubulagées de vapor

Diémetro do tubo
pol. mm
2 50,8
21/2 63,5
3 76,2
4 101,6
9 127,0
6 152,4
8 203,2
10 2540

ANEXO B.15 - TUBULACOES DE CONDENSADO

Perda de
3 oo/

omw&mhum_..g

= o Bl o B —
O thh O th O U O

Declividade
[em/m)
0,05
0,1
0,2
0.3
0,4
0.5
0,6
07
0,8
09
10
1,5
2,0
2,5
3,0
3,5
4,0

1/2

38
55
75
85
95
101
108
112
118
122
148
175
200
228
256
300

3/4

60
100

180
210
240
260
290
310
330
350
430
500
570
630
680
720

130
200
290
360
420
470
520
570
610
650
690
850
1.000
1.130
1.250
1.300
1.400

Fonte: Macintyre, 1996.

L i L, (m)
Até 10,6 bar Até 21,2 bar
0,20 3,0 2
0,25 4,6 3,0
0,30 6,1 4,5
0,41 2.1 6,1
0,51 v 7,6
0,61 10,7 7,6
0,81 137 10,7
1,02 18,3 13,7
Fonte: Crane Valve, 2023.
Tagela 9.3 Tubulagdo de condensado
Diémetro da tubulag@o de condensado
11/ 11/ 4 21/ 3 L 5 6"
kg/h de Condensado
300 450 210 1.800 3.000 6.000 11.000 15.500
450 680 1.330 2.700 4.380 2.000 12.600 19.000
640 980 1.940 3.900 6.380 13.000 16.000 25.500
780 1.220 2.400 4.900 7.900 16.250 27.000 45.000
210 1.430 2.800 5.700 9.200 18.950 31.500 51.000
1.000 1.600 3.150 6.400 10.400 21.300 35.500 58.000
1.140 1.750 3.500 7.100 11.450 23.500 41.000 64.000
1.245 2.000 3.800 7.750 12.500 25.800 44.000 70.000
1.300 2.080 4.050 8.250 13.400 27.500 46.000 75.000
1.450 2.210 4.350 8.800 14.250  29.300 49.000 80.000
1.550 2.300 4.600 2.350 15.100  31.000 52.000 84.000
1.780 2900 5700 11.600 18750 38.550 61.000 98.500
2,100 3.400 4.690 13.550 21.950 45.000 70.000 115.000
2.400 3.800 7.500 15300 24.500 50.800 79.000 130.000
2670 4200 8300 16950 27.300 56.000 90.000 135.000
2900 4600 9000 18.400 29800 61.000 98.000 154.000
3.020 4900 9700 19500 31.000 65.000 105.000 164.000
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ANEXO B.16 - ISOLAMENTO TERMICO

Fonte: Calorisol, 2004.
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ANEXO B.17 - COMPRIMENTOS DE JUNTA DE ACO CARBONO PARA ABSORVER

DILATACAO
Comprimentos da junta para absorver dilatagdes de 25 até 100 mm
Comprimento total L Comprimento total L,
Diimetro em mm Diimetro em mm
nominal para absorver dilatagies de mm nominal para absorver dilatagbes de mm
Polegadas | mm 25 s | 50 63 75 I 89 100 | | Polegadas [mm 25 | 38 50 63 75 89 | 100
172¢ 13 185 235 380 430 485 535 585 13 175 225 370 420 475 525 575
KLY 19 190 240 385 435 490 540 590 19 180 230 375 425 480 530 580
1 25 200 250 395 445 500 550 600 25 185 235 380 430 485 535 585
14" 32 205 255 400 450 505 555 605 32 190 240 IBS 435 490 540 590
14" 38 210 260 405 455 510 560 610 38 195 245 390 440 495 545 505
2 50 220 270 410 460 515 5635 615 2" 50 205 255 395 445 500 555 600
218" 63 230 285 415 470 520 575 625 21" 63 215 270 | 400 455 505 560 | 610
ar 75 235 285 415 470 525 575 625 2 75 215 270 | 400 455 510 560 | 610
4" 100 250 305 435 495 550 605 655 4 100 230 285 | 415 475 530 585 | 635
- 125 280 340 460 520 580 635 695 2" 125 255 35 435 500 555 610 670
6" 150 285 350 475 535 600 660 720 6" 150 265 325 450 515 575 635 695
8" 200 30 365 485 550 615 670 735 8" 200 285 340 465 525 590 650 710
1" 250 320 380 495 560 620 685 745 1 250 295 160 470 535 600 660 720
12" 300 340 405 510 570 640 705 770 12 300 315 380 490 550 615 6RO 745
14" 350 370 25 525 590 660 720 790 14" 350 345 400 | 505 565 640 695 | 770
16" 400 375 435 535 595 665 730 805 16" 400 350 410 510 570 645 705 780
18" 450 385 450 545 595 670 T35 815 18" 450 360 425 520 570 650 715 795
wr 500 400 470 565 610 700 T0 855 w 500 375 445 540 590 675 745 830
1 —
Fonte: Macintyre, 1996.
ANEXO B.18 - MODELO DE BOMBAS CENTRIFUGAS BC - 91
ROTOR FECHADO

Motobombas para aplicacdo em residéncias, chdcaras, abastecimento

predial, indistrias e agricultura.

BC-915

P8

BC-915 Mancal BCAIT BC-91 T-Bronze
3| 2 29| 25
% § H EE 5! § Altura Manométrica Total (m.c.a.)
MODELD s 3 & iz
g 5 1 iE Eg- :|:]A‘s‘l|1|s|nlmlnlulululllnlmlnluln
= ® %= Vazio em m'/h vilida para suce3o de O m.ca.
3 x 0\ 1 B 8 & 75 [ 70 | &6 | &1 | 56 | 50 [ 45 | 3 [ ;| 23
v x W 1 5 8 @ |82 | 79 [ a5 | m | 67 [ 63 | so [ sa | 4z | a3 | 36 | 28 | 18
v x x W 1 ] 8 a7 2 C 80 | 7 | 23 | 69 | 6s | & | 56 | 52 | as | w | 27
BCA1ST
|7 « X 0\ 1 B 8 m g | 14 | 12 [ 69 | 65 | 63 | a0 | 53 | 45 | 34
34 x x W 1 % 8 ] e : 7% | 713 | n | &8 | 65 [ 60 | 54 | a7 | 39| 28
1 x x 0 1 n 8 r.1 = = 76 | 13 | m | 6s | eo | 53| 45| 38| 7

Fonte: Schneider Motobombas, 2024.

£
=1
g
2
g
&
g
]
g
=
&
3
g
8
g
&
&
g
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ANEXO B.19 - MODELO DE BOMBAS CENTRIFUGAS BC - 92

ROTOR FECHADOD

BC-92
Motobombas para aplicacao em chacaras, abastecimento predial, ‘ ' ‘

agricultura, sistemas de refrigeracao e inddstrias.

g—. BC-3251/ Mancal BC-925R 212/ Mancal BC-92SF21/2/ Mancal
=
H
=3
=
=
8
=3
=
=
=1
]
a
]
=
E BC-O2TI BCO2TRZI2 BC-92TF212
2
£
g £ g £z = = CARACTERISTICAS HIDRAULICAS
% | v | 5 (113 3 € onca)
g = EE_ 3 2 [ a4 6] @ [w] @ [w][1w | w22 [20]2 [z 305 ]33 ]3]|]ada]asa
L Vazio emm’/h valida para succio de Om.c.a.
I T s Tz T v 1 6 T ¢ w170 69 68 [ 66 ] 6] [ 58 [ 55 150 [ 359 [ 3a
BCAZS/TIA 1 x F 1 5 | 71 [ 70 [ 63 | 63 [ 67 |6 | 68 60 [ 57 [ 54 | 43 [ 38 [ 33
18 x X B0 | 72 [ 72 | 71 [ 70 |69 | 68 | 67 | 67 64 | 63 | 62 | 60 | 58 | 55 [ 57 | a5 [ 33
1 P P 10 " sl ue [1s7 B4 09
is « x i —= 719 [ 707 | W4 | 16s | 143 | 0 [ 63 | &1
BCAZSTIE 2 X « [ * | - 1220 [204 [ e | 8 [ W7 | 25 [ 100 [ 71
Fl x X [ C I AN NN I I NN NI V- N T I )
3 X x C I NI A I N 53 -0 3 T P I I VI T
3 F x [~ I ma[palns [ 75 | 60
1 « x BE |~ | - I+ T4y s | ws [ws [ g | ay 50 | 43 [ 70
BCA2S/TIC 1S P « uz - J46 |10 | 153 [ 26 [ U9 | ) 84 | 73 | 60 | a1 | 22
] X P 5B = T 143 | 58 [ B2 L0 | g [y oo |92 [ e | 73 [ 63 [ 50 [ 51
3 « x 15 = = 205 |97 | ® T3 1 5 | 155 | 146 | Bs | 24 | N2 | 99 | 64 | 67 | 44
=
g 8 3 g 83 E Total (m.c.a)
MODELD k| 3 .g ,2
g E ki EE g 2 [ 3 [a[s[s]7]a[s[w[n]e][e][w|[s]w|v]|[mw|ns|n|a]|n]n
] = a
1 3 i 212 | 2 Is ] 94 1 1 [ I
15 3 X 12 T} B 05 204 [ a8 i
BCRSTRF212 —3 X X FY I Y 5 03 5 270 | 259 [ 246 [ 3 705 | 189 Ts | G5 | 89
3 x x 22 | 28 B 127 0 310 00 [ 289777 [ 266 | 758 | 247 | 228 | 214 [ 184 [ 150 [ 109

Fonte: Schneider Motobombas, 2024.

ANEXO B.20 - MODELO DE BOMBAS CENTRIFUGAS BC-21 R 1 %

W %6 &

BC-21

Motobombas para aplicacao em cabines de pintura, irrigacao, sistemas
de refrigeracdo, fontes e cascatas, abastecimento predial, indistrias e
sistemas de prevencdo e combate a incéndio.
BCG2IR

BC-21R Mancal BC-2IF BC-21F Mancal g
s
g
S
El
g
= = 7| 8 2 z CARACTERISTICAS HIDRAULICAS g
= z o
S| 8 $ g | 2 g g E i & Altura Manometrica Total (m.c.2) s
MODELO 3 g g | Sg| &S g
$|E |z |8 .g s[a[s[e[7[s[sJo[n]nfu|[uw|[w][n][z2]un][s]s]s0]n]su]n]n]awn E
H
= s | =§ H Vazdo em m'/h valida para sucgao de O m.ca. ]
15 x X 112 11/4 1) 8 104 ‘ - - N ‘ - 192 | B2 | 72 | 160 | B3 99 E
0 0 0 . 0 . . 0 0 =
BC2RTVA 2 X X 112 114 2 8 109 198 | 77 | 152 | 122 84 g
3 X X 112 11/4 32 8 135 N . N N N . . N N - N . 217 |1 206 | 192 | 176 | 152 | 121 81 5
4 X X 112 11/4 40 8 146 N - N N ‘ - - ‘ ‘ - N - N N 28 | 2] [ 212 ] 199 | 185 | 165 [ 139 [ 109 | 69 a
5
2 X X 2 112 17 8 104 ' - N N ‘ 314 [ 300 | 284 | 268 | 251 | 210 | 155
3 X X 2 112 25 8 121 " - N N - - - - " - " 327 | 294 | 257 | 210
BC-NIR11/2 4 x X 2 11/2 2 8 129 N N - - - N N - N N N N 349 | 322 | 291 | 255 | 209
5 x X 2 112 33 8 135 N - N N N - - N ‘ - N - N N 408 | 380 | 348 | 310 | 263 [ 193
15 x x 2 112 4 8 149 N N N N N . . N N . N N N N N . . N 44] | 410 | 315 | 334 [ 284 | 210
4 X X 212 2 17 8 108 792 | 75 | 737 | 707 | 676 | 643 | 608 | 571 | 530 | 485 | 314
5 X X 212 2 2 8 116 ' - N N ‘ 789 | 763 | 735 | 706 | 675 | 608 | 529 | 431 | 276
BC-21R/F2 15 X X 212 2 26 8 127 - N N - - - - - 796 | 47 | 693 | 652 | 559 | 465
10 x X 272 2 3 8 137 - B - - - N N - N N - B - 864 | B19 | 768 | 7] | 645 | 562 | 429
25 x X 212 2 38 8 145 : - - N ‘ - - ‘ ‘ - : - - N - 885 [ 842 | 795 | 743 | 683 | 610 | 506
s x x 3 2172 8 8 6 | 995 | 950 | 922 | 884 | 844 [ 803 | 761 | 716 | 669 | 620 | 513 | 387
15 X x 3 212 20 8 118 " - N N ‘ e 108 02 | 959 [ 895 | 761 | 617 | 462
BC-21R/F 2172 0 X X 3 2112 26 8 128 ' . N N ‘ . . ‘ ' . 1,0 | 1010 | 90 | 781 | 648 | 496
125 X X 3 2112 29 8 134 - - N N " - 149 145 | 142 138 130 122 ns 104 | 932 | 814 | 676 | 504
15 x x 3 21/2 35 8 45 N - - N N - N N N 148 14 134 126 8 109 | 984 | 86,7 | 726 | 537

Fonte: Schneider Motobombas, 2024.
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ANEXO B.21 - FATORES DE DARCY EM FUNCAO DO DIAMETRO INTERNO DA
TUBULACAO

PIPE FRICTION DATA FOR CLEAN COMMERCIAL STEEL PIPE
WITH FLOW IN ZONE OF COMPLETE TURBULENCE

1]
Nominal ™ 15 20 25 32 1] 50 635, B0 1001 115 150 {200, 250 | 300400 { 450600
oM S— .
Size

in. W ¥ 1 1% 1% 2 2, 3 4 5 &

K, 10 12-16 18-24
Frich ) ] . -
Factor (f) | 027|025 | 023 | 022 | 021 ] 019 | OI8 | 017 | 016 015 014 | 013 | 01

2

I

Fonte: Crane Valve, 2023.
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ANEXO C - EQUIPAMENTOS DE UTILIDADES

ANEXO C.1 - TROCADOR DE CALOR THERMO PIPE TP10-4-1250

Os trocadores de calor padronizado sdo fabricados em aco carbono com fubos em

cobre, podendo ser fabricados em outros materiais mediante consulta, os modelos

abaixo sao do tipo BEM, todos os equipamentos sdo testados hidrostaticamente a
uma pressao de 8,0 Kgficm?

m

TROCADOR PADRAOQ 10" COM 4 PASSES

MODELO | A B c D E |Finem)| G H ! g | @do [(Areade
Corpo | Troca
TPI04 500| 500 641 360 | 130 | 350 T | O3 | 210 773 213 773 | 5%
TPI0-4 750| 750 891 610 | 130 | 600 T | O34 | 210 273 213 273 7,96
TP10-4 1000] 1000 | 1141 | 860 | 130 | 850 T | o3 | 210 273 213 273 | 1064
TP10-4 1250] 1250 | 1391 | 17110 | 130 | 7100 T | O3 | 210 773 213 273 13.5
TP10-4 1500] 1500 | 1647 | 1360 | 130 | 1350 T | O34 | 210 273 213 273 | 1596
TP10-4 1750] 1750 | 1891 | 1610 | 130 | 1600 T | o3 | 210 273 213 273 | 1862
TP10-4 2000] 2000 | 2141 | 1860 | 130 | 1850 T | O3 | 210 773 213 Z73 | 21.28

Fonte: Thermo Pipe, 2024.



ANEXO C.2 - TROCADOR DE CALOR BCTH 508.10.S610

Informacotes Técnicas

Desenho Técnico

Ka4i K1 = entrada / saida lado frio

K2/ K3 - entrada / saida lado quents

Material

Ago Inaxidavel AISI3TEL/ 1.4404

Area de Troca
Térmica

Volume lado
Tubos

Volume lado
Casco

Kt

i —

==

5
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BCTH 159.10.524 | 25.8 | 24 88 401 2.1 7.8 38 | 143 | 6.5 | 140 |33.5 | 850 | 491 | 1246 | 6.3 | 159

BCTH 159.10.837 | 39.8 | 3,7 111 505 | 2.3 8,5 55 | 20,8 | 55 | 140 |53.2 (1350 | 68.7 | 1746 | 6.3 | 159

BCTH 159.10.549 | 52.7 | 49 134 | 609 | 26 | 100 | 72 | 273 | 5.5 | 140 [72.8 | 1850 | 88.4 | 2246 | 6.3 | 159

BCTH 219.10.547 | 506 | 4,7 158 | 70,1 40 | 150 | 68 | 258 | 7.3 | 185 |321 | 815 | 50.1 | 1272 | 8.6 |219

BCTH 219.10.572 | 775 | 7.2 201 913 | 42 | 159 | 100 | 380 | 7.3 | 185 |51.8 1315 | 69.8 (1772 | 8.6 | 219

BCTH 219.10.596 | 103.3 | 9,6 248 (1124 | 53 | 199 | 133 | 50,2 | 7.3 | 185 |[715| 1815 | 89.5 | 2272 | 8.6 | 219

BCTH 273.10.574 | 797 | 74 221 |100,3 | 6.7 | 255 | 106 | 40,0 | 8.5 | 215 [309 | 785 | 53.0 | 1345 |10.8 | 273

BCTH 273.10.5114 | 1227 | 11,4 | 289 (1309 | 7.1 26,9 | 156 | 591 | 8.5 | 215 [50.6 | 1285 | 52.6 | 1845 |10.8 | 273

BCTH 273.10.5151 | 162.5 | 15,1 | 358 |162,2 | 8.8 | 33,3 | 206 | 78,1 | 8.5 | 215 |70.3 | 1785 | 92.3 | 2345 |10.8 | 273

BCTH 324.10.5110 | 118.4 | 11,0 | 337 [153,0 | 95 | 36,0 | 140 | 531 | 9.3 | 235 [309 | 785 | 529 | 1345 |12.8 | 324

BCTH 324.10.5168 | 180.8 | 16,8 | 452 | 2050 [10.7 | 404 |[21.0 | 796 | 9.3 | 235 |50.6 | 1285 | 72.6 | 1845 |12.8 | 324

BCTH 324.10.5224 | 241.1 | 224 | 569 |[258,0 | 13.1 | 49,7 | 28.0 |106,0 | 9.3 | 235 |70.3|1785 | 92.3 | 2345 |12.8 | 324

BCTH 406.10.5181 | 194.8 | 181 | 619 | 2808 |17.5 | 66,2 | 219 | 82,7 (10,6 | 270 |284 | 720 | 54.4 | 1381 |16.0 | 406

BCTH 406.10.5277 | 298.2 | 27,7 | 791 |[359,0 | 18.8 | 71,0 | 327 |123,7 |10.6 | 270 |48.0 | 1220 | 74.1 | 1881 | 16.0 | 406

BCTH 406.10.8369 | 397.2 | 36,9 | 958 |4345 | 228 | 864 | 435 |164,7 |10.6 | 270 |67.7 | 1720 | 93.7 | 2381 |16.0 | 406

BCTH 508.10.5296 | 318.6 | 29,6 | 855 |[388,0 | 26.8 |101,3 | 33.5 |126,8 |13.4 | 340 |26.0 | 660 | 57.3 | 1455 | 20.0 | 508

BCTH 508.10.5446 | 480.1 | 446 | 1133 | 5140 | 31.5 | 1194 | 50.0 | 189,3 |13.4 | 340 |45.7 | 1160 | 77.0 | 1955 | 20.0 | 508

BCTH 508.10.5610 | 656.6 | 61,0 | 1411 | 640,0 | 38.2 | 144,6 | 66.5 | 251,8 | 13.4 | 340 |65.4 | 1660 | 96.7 | 2455 | 20.0 | 508

BCTH 550.10.5770 | 828.8 | 77,0 | 1852 | 840,0 | 50.6 | 191,5 | 89.9 | 340,3 |15.0 | 380 |63.0 | 1600 |100.8 | 2560 | 21.7 | 550

Fonte: Bermo, 2024.
ANEXO C.3 - TROCADOR DE CALOR THERMO PIPE TP6-2-1750
TROCADOR PADRAO 6" COM 2 PASSES
MODELO | A B c |o| e |ewem)| @ H I g | @do |Areade
Corpo | Troca

TP62 500 | 500 | 6471 | 360 | Z | 3¢ | 192 | @20 | 371 | 165 | 127 | 165 | 1.8
TP62 750 | 750 | @971 | 610 | Z | 60¢ | .72 | @20 | 131 | 165 | 127 | 166 | 282
TP62 1000| 1000 | 1141 | 860 | 72 | & | 112" | @210 | 131 | 165 | 127 | 165 | 376
TP62 1250| 1250 | 1397 | 177C | 72 | 7100 | 772 | @20 | 131 | 165 | 127 | 16 | 47
TP6.2. 1500| 1500 | 1641 | 1360 | 72 | 1350 | .12 | @210 | 131 | 165 | 127 | 165 | 564
TP62 1750| 1750 | 1897 | 161 | 72 | 1600 | 1.i2" | @210 | 131 | 165 | 127 | 165 | 656
TP6.2.2000| 2000 | 2141 | 186C | 72 | 1850 | 1.i/2" | @210 | 131 | 165 | 127 | 165 | 752

Fonte: Thermo Pipe, 2024.
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ANEXO C.4 - TROCADOR DE CALOR THERMO PIPE TP4-4-300

TROCADOR PADRAQ 4" COM 4 PASSES

MODELO | A B c D E |Finem)| G H I g | @do |Areade
Corpo | Troca
TP4-4 300 | 300 35 200 | 50 | 150 | a4 150 T3 714 87 714 | 0357
TPd-4- 400 | 400 493 300 | 50 | 250 | 34 150 o 114 87 114 | 0476
Fonte: Thermo Pipe, 2024.
ANEXO C.5 - TROCADOR DE CALOR THERMO PIPE TP5-2-1250A
TROCADOR PADRAO 5" COM 2 PASSES ALETADO
mobeLo | A B c |o| e |Fnen| @ H I J | @do |Areade
Corpo | Troca
TP52. 500A| 500 629 370 |60 | 30 | L2 | o170 100 T4C 110 740 | 357
TP52. 750A| 750 879 620 |eo| 600 | iz | @170 100 T4C 110 740 | 5355
TP52.1000A] 1000 | 1129 | 870 |60 | &0 | .12 | @170 100 T4C 110 740 7,14
TP52.1250A] 1250 | 1379 | 1120 | 60 | 1100 | 1,12 | @170 | 100 T4C 110 740 | 8925
TP52.1500A] 1500 | 1629 | 1370 | 60| 1350 | .12 | @170 | 100 T4C 110 740 | 1071
TP52.1750A] 1750 | 1679 | 1620 | 60| 1600 | 1,12 | @170 | 100 T4C 110 740 | 12495
TP52.2000A] 2000 | 2129 | 1870 | 60| 180 | .12 | @170 | 100 T4C 110 740 | 14.28
Fonte: Thermo Pipe, 2024.
ANEXO C.6 - TROCADOR DE CALOR THERMO PIPE TP10-2-2000
TROCADOR PADRAO 10" COM 2 PASSES
Odo |Areade

MODELO A B c D E |F(NPT) G H i J Como | Troce

TP10-2-500 500 641 360 130 350 3" &340 210 273 213 273 562
TP10-2-750 750 891 6710 130 800 2340 210 273 213 273 843
TP10-2-1000] 1000 1141 860 130 850 2340 210 273 213 273 11,24
TP10-2-1250] 1250 1391 1116 | 130 1100 2340 210 273 213 273 14,05
TP10-2-1500] 1500 1641 1360 | 130 1350 2340 210 273 213 273 16,86
TP10-2-1750| 1750 1891 1670 | 130 1600 2340 210 273 213 273 19,67
TR10-2-2000| 2000 2141 1860 | 130 1850 & 340 210 273 213 273 2248

Fonte: Thermo Pipe, 2024.




ANEXO C.7 - TROCADOR DE CALOR BERMO BCTH 550.10.S770

|Area de Troca

Térmica

Dimensies

BCTH 159.10.524

25.8

24

401 | 21

78

143

5.5 | 140 |335| 850 | 49.1 | 1246 | 6.3 | 159

BCTH 159.10.837

39.8

3,7

505 | 23

85

20,8

5.5 | 140 |53.2 | 1350 | 68.7 | 1746 | 6.3 | 159

BCTH 159.10.549

52.7

4.9

609 | 26

10,0

27,3

5.5 | 140 |72.8 | 1850 | 868.4 | 2246 | 6.3 | 159

BCTH 219.10.847

50.6

4.7

701 | 40

15,0

25,8

7.3 | 185 |321 | 815 | 50.1 |1272 | 8.6 | 219

BCTH 219.10.572

775

72

913 | 42

15,9

10.0

38,0

7.3 | 185 |51.8[1315 | 69.8 | 1772 | 8.6 | 219

BCTH 219.10.596

103.3

9,6

1124 | 5.3

19,9

13.3

50,2

7.3 | 185 |71.5|1815 | 89.5 | 2272 | 8.6 | 219

BCTH 273.10.574

79.7

74

1003 | 6.7

25,5

10.6

40,0

8.5 | 215 |309| 785 | 53.0 | 1345 |10.8 | 273

BCTH 273.10.5114

122.7

11,4

289

1309 | 71

26,9

15.6

59,1

8.5 | 215 |50.6 | 1285 | 52.6 | 1845 | 10.8 | 273

BCTH 273.10.5151

162.5

15,1

1622 | 8.8

33,3

20.6

78,1

8.5 | 215 |70.3 [ 1785 | 92.3 | 2345 |10.8 | 273

BCTH 324.10.5110

118.4

11,0

1530 | 9.5

36,0

14.0

53,1

9.3 | 235 |30.9| 785 | 52.9 | 1345 |12.8 | 324

BCTH 324.10.5168

180.8

16,8

2050 | 10.7

40,4

21.0

79,6

9.3 | 235 |50.6 (1285 | 72.6 | 1845 |12.8 | 324

BCTH 324.10.5224

2411

22,4

258,0 | 131

49,7

28.0

106,0

9.3 | 235 |70.3 | 1785 | 92.3 | 2345 |12.8 | 324

BCTH 406.10.5181

194.8

18,1

619

2808 | 17.5

66,2

219

82,7

106 | 270 |28.4 | 720 | 54.4 | 1381 [16.0 | 406

BCTH 406.10.5277

298.2

27,7

3590 | 18.8

7,0

32.7

1237

10.6 | 270 |48.0 {1220 | 74.1 [ 1881 |16.0 | 406

BCTH 406.10.5369

397.2

36,9

4345 | 22.8

86,4

43.5

164,7

10.6 | 270 |67.7 [1720 | 93.7 | 2381 [16.0 | 406

BCTH 508.10.5296

318.6

29,6

388,0 | 26.8

101,3

33.5

126,8

13.4 | 340 |26.0 | 660 | 57.3 [1455 |20.0 | 508

BCTH 508.10.5446

480.1

44,6

1133

5140 | 315

119,4

50.0

189,3

13.4 | 340 (457 [ 1160 | 77.0 | 1955 | 20.0 | 508

BCTH 508.10.5610

656.6

61,0

1411

640,0 | 38.2

144,6

66.5

2518

13.4 | 340 |654 | 1660 | 96.7 |2455 |20.0 | 508

BCTH 550.10.8770

828.8

77,0

1852

840,0 | 50.6

191,5

89.9

340,3

15.0 | 380 |63.0 | 1600 |100.8 | 2560 | 21.7 | 550

Fonte: Bermo, 2024.

ANEXO C.8 - SOPRADOR INDUSTRIAL DE BAIXA PRESSAO

LOW PRESSURE BLOWER

Generally used as ventilation fans / gas exhaust fans

Single or double inlet types fans are very efficient and useful for fresh air supply, ventilation. Impellers are backward
curved and forward curved type. Fans are generally used for clean air duty.

Operating Range:

Air flow (Capacity) : 300 CMH to 250000 CMH
Motor up to 225 kW
Static pressure range : 20mm to 150 mm
Construction materials of Casing: Mild Steel and Stainless Steel
Max RPM range : 300 RPM to 1450 RPM
Low noise level
Construction materials of Impeller: Mild Steel and Stainless Steel

Applications:

Low pressure blower is used if the focus is on high
air flow and very low pressure. Low pressure blower
for industrial applications generates pressures up to
150 mmWC.

Fonte: Mittal Group, 2015.

ANEXO C.9 - TURBINA A VAPOR PARA MICROGERACAO DE ENERGIA

319

Modelo do Equipamento

MWX 300

Poténcia (kW)

200-300
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Especificagoes Gerais

Rotac¢do (RPM)
Conforme Projeto

Pressdo maxima de entrada de vapor bar

(a)
42

Temperatura maxima de entrada de vapor
bar°C

450
Pressdo méxima de saida de vapor bar (g)

WX 500: Conforme a necessidade do
cliente

WXC 500: \Vicuo

Fonte: Wortice Energia, 2024.
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ANEXO D - INFORMACOES DA LITERATURA

ANEXO D.l1 - ESQUEMA DO CLARIFICADOR CONTINUO E REGIOES DE
SEDIMENTACAO

Licor branco bruto

v

Licor branco
clarificado

Sedimentador

Lama de cal

Fonte: Cremasco, 2018.
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ANEXO D.2 - ESQUEMA DO FILTRO DE TAMBOR ROTATIVO

Lavagem

O, Sesunce
o\

h
a
L

Primeira
secagem

Fonte: Cremasco, 2018.

ANEXO D.3 - ESQUEMA DO TANQUE DE MISTURA E SUAS DIMENSOES

Fonte: Sousa, 2022.



ANEXO D.4 - OBTENCAO DE TEMPO DE RESIDENCIA DO ESPESSADO

Tabela 2 Obtencao do tempo de residéncia da fase particulada no espessado

323

¢t (min) z (cm) 2z; (em) &, q; (cm/s) D (m)
0 40,0 40,0 0,0222 1,45 5,33
5 32,8 40,0 0,0222 1,45 5,33

10 25,5 40,0 0,0222 1,45 5,33
15 18,8 35,8 0,0248 1,13 5,03
20 14,2 31,0 0,0287 0,84 5,65
25 11,2 26,0 0,0342 0,59 5,66
30 9,6 22,0 0,0404 0,41 5,53
35 6,6 20,5 0,0434 0,40 5,03
40 5,2 [HEh 0,0773 0,16

45 40 8,0 0,1111 0,088

Fonte: Cremasco, 2018.

ANEXO D.5 - EVOLUCAO DAS TEMPERATURAS DO SOLIDO NO FORNO DE CAL
CONSIDERANDO TRANSFERENCIA DE CALOR

2500

o ————————— = -
B \
I \
2000 - I \ 11
I
1! . 1
o F | \
X s N T
= 1500 P ! ~ 1
% r ! M \u. .‘l
g LAY RN SN 1
E 1000 - 1PN =iy
o ! |
Lo ¢+ f;f ~ ~~ i
If N/ .o - o=~ :
500 - jér! *---...__'_:__\]l
0 ; ; . . ;
20 40 &0 a0 100

Comprimento (m)

Fonte: Aguiar, 2016.

120
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ANEXO D.6 - ESQUEMA PARA OBTENCAO DAS ENTALPIAS DE CALCINACAO

CaCO; (s) — Ca0 (s) + CO: (g)

AH, (25)
R (25) P (25)
ﬂHl rﬁHg
AH, (900)
R (900) » P (900)

Fonte: Almeida, 2001.

ANEXO D.7 - PERFIL DE TEMPERATURA DO FORNO DE CAL COM A REACAO DE

CALCINACAO
1200
’F,,,__-i‘.'_—_
: 1
1000 - ‘ -TT‘:"""-L
1 f i \'\' \-h'-. —
: i oy \\ \\ S ™~
g n I 1\ \\ \\\ M_\ \
@ 800 P! '-‘ v\ \‘\. \
= [ '] \ \ LM \‘
g :' \ %\ NN N ".
o \ M
E 600 g/ NN N \M-:;l
[t I Y n, S |.
1 -~ - \I
i N--. “"-..__ B |
400 - ¥ kR __‘_‘"-]'E
znn T T T T
20 40 &0 80 100

Comprimento (m)

Fonte: Aguiar, 2016.

ANEXO D.8 - DIAGRAMA DE MOODY

120

t=0s
t=108s
t=218s
1=324s
t=432s
1=5408
1= G485
t=T7hBs
t=0872s
t=10800=
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711 m ™M
L0 Y N W
0.09 [-\Laminar Critical Transition
1\ flow —fzone +1tzone [y
0.08 o= i :_\-_‘_ Complete turbulence, rough pipes
0.07 @ ==an 0.05
i ; 0.04
0.06 e S i
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il \ IS anss - 0001 &
r Rolihasie N ] 0.0008
| - - 0.0006
l Material ft mm T~ e — <
0.015 | Glass, plastic 0 0 Jomn M 3 0.0004
| Concrete 0.003 0.03 099 ] EaNAng —— ~L
| Wood stave 0.0016 05 ||| Smooth pipes NS 3 0.0002
Rubber, smoothed 0.000033 0.01 Wy 1] N
I Copper or brass wbing  0.000005 0.0015 ~] 0.0001
| Castiron 0.00085 0.26 s x!
0.0] | Gatvanized iron 0.0005 0.15 R A - 0.00005
77 [ Wrought iron 0.00015 0.046 o &/D = 0.000005 B
0.009 | Stainless steel 0.000007 0.002 N ] i
| Commercial steel 0.00015 0.045 /D = (). 1 EF ST -
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Reynolds number Re

Fonte: UTFPR, 2024.
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ANEXO E - EQUIPAMENTOS DE LABORATORIO

ANEXO E.1 - BALANCA DE PRECISAO DIGITAL

Principais Caracteristicas:

+ Capacidade: 220g;

+ Divisdo: 0,0001g;

« Calibragdo: Externa;

- Material da plataforma: Ago inox;

- Material da estrutura: Gabinete plastico injetado tipo ABS;
« Tipo de visor: LCD com backlight;

« Pés regulaveis: Sim;

« Camara de vidro: Sim;

« Funcionalidades: Peso total, tara, contagem de pegas e saida de dados;
« Tamanho da plataforma de pesagem: ® 9cm;

+ Dimensé&es do equipamento (LAP): 21 x 35 x 28cm;

+ Fonte multivoltagem automatica;

+ INMETRO;

© Conjunto E Composto Por:
- 01 Balanga Analitica;

+ 01 Prato em inox;

+ 01 Fonte de alimentag&o;

+ 01 Manual de instrugdes;

Fonte: Bioprecisa, 2024.
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ANEXO E.2 - MEDIDOR DE DENSIDADE QUIMICA ULTRASSONICO RHOSONICS

P
(SHOP Enter search keywords here
(1]
HOME BEST SELLERS NEW ARRIVALS
Home = Ultrasonic Analyzers Rhosonics

Details

Technical Specification

Measurement range & accuracy
S.G.: 700...3000 g/liter

Calibrated Accuracy: +/- 0.005 (5.G.)
Process temperature: 0...+110°C
Accuracy: +/- 0.5°C

Decay time: 1 to 99s (adjustable)

Calculations & communication
S.G.x 1000 & temperature
Temperature

Product Video

Q

SHOPPING CART LOGISTICS INQUIRY

Ultrasonic Analyzers Rhosonics

BUY 2C

$149.98
Product Code: 29864514
Stock In Stock

Attributes
Choose Size
05lze Guide

Qty

Documents

Controlled by HART 4 - 20 mA (2-way connection)

Sensor inputs & features

Ultrasonic Spectral Power / Acoustic Impedance

Wetted materials: Ceramics, Duplex 2205, Stainless Steel 316L

Sensor detachable from electronics
Sensor length: 16mm - Pressure: 16 bar max.

Fonte: SHOP, 2022.



328

ANEXO E.3 - MEDIDOR DE SOLIDOS DISSOLVIDOS

(ployiajaw SO-I.

Fonte: Alquera, 2024.

ANEXO E.4 - VISCOSIMETRO MODELO LV




Marca IWIN

Numero do Modelo NDJ-1C

Product name Brookfield rvdv & Iv viscometer
Reproducibility *0.2%

Rotor Speed 30r/min

Rotor Specifications 4 Size

Measurement Range (10~2000000)MPa/s
Spindle Speed (0.3,0.6,1.5,3,6,12,30,60)Rpm
Measuring Accuracy +2 % (F.S)

Transport Package Standard Export Packing
Warranty 12 Months

Keyword Brookfield viscosity

Fonte: Hebei Gaotiejian Testing Instrument Co., 2024.

ANEXO F - TRATAMENTO DE EFLUENTES
ANEXO F.1 - ESTACAO DE TRATAMENTO DE EFLUENTES COMPACTA

Estacio para Tratamento e Reuso de Agua
Grandes Capacidades

03 Layout

Salo DE
AGUA TRATADA

a0uADE.
|CONTRALAVACEM,

Layout Sugestivo: Configuracdo Estagdo de Grande Capacidade para Tratamento de Agua

s
TANQUE 9
nBEER

Estacoes para Grandes Capacidades

Poténcia

Vazao B) Largura | C) Comprimento o ﬂread Instalada em cPoténci:
(litros/hora) (m) (m) cupa a] Funcionamento ORSUIIES
(DxE) (m7) (Kw) (KW)
15.000 3,00 4,70 8,10 18,00 1,77 1,06
20.000 3,00 5,00 8,80 18,00 1,87 1,12
30.000 3,00 5,40 10,00 41,00 2,40 1,44

Fonte: Alfamec, 2017.

apenas ao equipamento

Poténcia
Instalada -
Limpeza do
Filtro * (KW)

2,94
4,32
562

329
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ANEXO F.2 - TABELA TARIFARIA DO TRATAMENTO DE EFLUENTES

1. ABASTECIMENTO DE AGUA TRATADA/BRUTA

1.1.LIGAGOES MEDIDAS

2.ESGOTAMENTO SANITARIO

Tipo Valor

Corresponde a 80% do valor da conta de Abastecimento de

2.1. Sistemas Convencionais (Capital) e

Corresponde a 80% do valor da conta de Abastecimento de

2.2 Sistemas Convencionais (Interior) Agua

Corresponde a 45% do valor da conta de Abastecimento de

2.3. Sistemas Independentes Operades pela Embasa (Interior) fem

) T ) - Corresponde a 45% do valor da conta de Abastecimento de
2.4. Conjuntos Habitacionais, com sistema préprio e operado pela Embasa

Agua.
2.5. Sistemas Condominiais (Situacoes especiais de operacdes por Corresponde a 45% do valor da conta de Abastecimento de
Quadras) Agua.

Fonte: Embasa, 2024.



331

ANEXO G - EQUIPAMENTOS SECUNDARIOS

ANEXO G.1 - ESTEIRA TRANSPORTADORA DE CASCAS DE COCO

Esteiras Transportadoras

Visualizagbes: 212 (Cod. 686483)
Atualizado em: 18/05/2023

Tipo: Novo
Araquari/SC

RS 34. 500,00 Unidade

Fale com o anunciante

Pioneiro no pré-lance
e lider em beneficios.

MFLEILOES &5

MFRURAL

Fonte: MFRURAL, 2024.
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ANEXO G.2 - TRATOR

-
I rlamaq e HOME EMPRESA PRODUTOS CONTATO

Tratores - Implementos - Maqui

R I AGHITECH \ |
Série 1155 Plus

Design, tecnologia e eficiéncia.

A série de tratores 1155 Plus foi desenvolvida ap6s minuciosas pesquisas
para atender as necessidades de variadas culturas. Tratores, leves que
proporcionam baixa compactagéo de solo, com design arrojado e inovador.

Aptos a utilizarem o Biodiesel B8, sem deixar de lado a poténcia garantida
pelos motores Yanmar, limpos, silenciosos e de alta performance, sinénimo de
qualidade em todo o mundo, que oferecem ainda excelente reserva de torque,
baixa emissdo de poluentes e economia de combustivel.

Qutro diferencial que a série 1155 Plus oferece é o Menor Raio de Giro do
mercado com apenas 2.250mm, proporcionado, maior agilidade nas manobras
em espacos reduzidos, garantindo assim melhores resultados e aumento da
produtividade na sua lavoura.

Os tratores da série 1155 Plus oferecem o que ha de mais moderno em
tecnologia e desempenho, além da melhor relagdo custo x beneficio.
Compéde ainda autolift e com capacidade maxima de elevago no engate de
1500 kg, tomada de poténcia independente e cdmbio lateral, proporcionando
ainda mais conforto ao operador.

Disponivel nas versdes: standard, cabinado, cafeeiro estreito, cafeeiro super
estreito, super tragao, parreira, parreira super estreito, arrozeiro e cultivo.

Confira abaixo os diferenciais que fazem da Série de tratores 1155 Plus a
melhor opgéo de compra.

Fonte: Triamaq, 2024.
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ANEXO G.3 - GUINDASTE DE CARREGAMENTO MECANICO DE 3 PONTOS

AU sen avanayues

US$ 3.600,00 USS$ 3.500,00

e Bossworth Industrial Group Limited - verified Fornecedor com varias especialidades - 13 yrs - @l CN

A

=

DE D 32

Industrias aplicaveis

Localizagdo Showroom
Lugar de origem

Peso

Marca

Dimensdo (L*W*H)
Product name

Usage

After-sales Service Provided
Certification

Model

Max Outreach

Lift Capacity

RG Series Grapple,M2
Working pressure, BAR

Keywords

Variagdes

O Total de opgdes: 1 Nimero do Mod...  Selecione agora

1. Numero do Modelo(1): FC4700

FC4700

2. Principais Pontos de Venda(1)

Easy to Operate

Envio

As solugdes de envio para a quantidade selecionada
nao estdo disponiveis no momento

Iniciar pedido de
Contatar Fomecedor

Protecgdes para esse produto >

Fabricagdo Planta, Lojas de Reparagdo De
maquinas, Fazendas, Obras de construgéo,
Forestry Machine

Nenhum
Shandong, China

780 KG

BOSSWORTH
1800%x1400x900mm
Log Crane

log loding & transport
Online

CE

FC4700

4.7 M

300 kg at full reach
0.18

175

timber crane for log loading

Fonte: Alibaba, 2024.



