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RESUMO

PROJETO DE INDÚSTRIA AUTOSSUSTENTÁVEL PARA PRODUÇÃO DE
CELULOSE NÃO BRANQUEADA DE FIBRA CURTA A PARTIR DE RESÍDUOS

DO COCO VERDE (Cocos nucifera L.)

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

ORIENTADORA: Lisiane de Marsillac Terra

O presente trabalho tem como objetivo principal projetar e dimensionar uma indústria
autossustentável de produção de celulose não branqueada de fibra curta (UBHKP), a partir do
reaproveitamento de resíduos da cocoicultura. Nesse sentido, a indústria busca se integrar ao
mercado de comercialização de bobinas de UBHKP, visando a aplicação em embalagens
resistentes e absorventes, parcela de mercado que se encontra em uma demanda crescente no
cenário nacional. A produção voltada ao mercado interno se mostrou vantajosa e competitiva,
além de benéfica socioambientalmente, uma vez que os resíduos da casca de coco verde
(Cocos nucifera L.) serão coletados por meio de parcerias com indústrias geradoras deste
resíduo sólido, bem como através de parcerias com empresas de recolhimento da casca de
coco em faixas de areia e aterros. Assim, essa proposta está de acordo com a Política
Nacional de Resíduos Sólidos (PNRS), que prevê redução e prevenção de geração de
resíduos, bem como tem uma grande importância do ponto de vista de saúde pública, já que o
descarte incorreto de cascas de coco contribui para a disseminação de doenças,
principalmente da dengue. O projeto teve início com a definição do produto, avaliação das
rotas tecnológicas e definição do modelo de negócios, seguido do dimensionamento da
unidade produtiva, sistema de controle e instrumentação para um equipamento crítico do
ciclo de recuperação, além da análise de viabilidade econômica, considerando-se todos os
custos e retorno preterido. A localização estratégica da planta, no Polo Industrial de
Camaçari, Bahia, contribuiu para o fácil acesso à 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 recuperação, o qual caracteriza a recuperação de
reagentes e promove a autossustentabilidade energética da instalação industrial. Ao final do
projeto, evidencia-se que a instalação da planta industrial de UBHKP a partir da casca de
coco verde se torna viável, com um investimento calculado de R$ 67.245.870,44, payback
descontado de 11 anos e um Valor Presente Líquido (VPL) de R$ 12.617.919,81, ao final de
20 anos.

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



ABSTRACT

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

AUTHORS: Débora Fambre Mezadri, Eduarda Rigotti Fritz, João 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 Camaçari
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 INTRODUÇÃO

A celulose é o biopolímero mais abundante no Planeta Terra, estando presente na

estrutura das células vegetais, como fungos, algas, plantas e demais biomassas

lignocelulósicas (KLEMM et al., 2005; BRAGATO, 2021). A polpa de celulose de fibra curta

é obtida a partir do processamento de matérias vegetais de fibra curta, como o eucalipto

(FOELKEL, 2009). Entretanto, sua produção pode ser realizada a partir de resíduos

agroindustriais e biomassa residual, como a casca de coco verde (Cocos nucifera L.).

Embora a reutilização de resíduos agroindustriais para obtenção de polpa de celulose

seja um caminho sustentável para o gerenciamento de resíduos sólidos, existem etapas na

preparação da celulose que causam significativos impactos ambientais, como o

branqueamento e a destinação dos resíduos do processo. A etapa de branqueamento apresenta

cloro nas substâncias orgânicas utilizadas, podendo contribuir para a formação de compostos

organoclorados (LIU et al., 2019; PEGO et al., 2019). Ainda, o presente projeto tem como

enfoque a produção mínima de resíduos, de modo que o dimensionamento do ciclo de

recuperação da planta é responsável pela sua sustentabilidade e economia monetária.

No cenário brasileiro, a comercialização de celulose não branqueada de fibra curta

(UBHKP) representa uma parcela considerável da produção, uma vez que ela é utilizada na

produção de produtos como embalagens resistentes, papéis cartão, papéis absorventes e

papéis destinados à higiene pessoal. Além disso, esta destinação teve crescimento de 2,4%

nos anos de 2019 a 2020 (IBÁ, 2021).

Atualmente a produção de celulose e derivados lignocelulósicos no cenário brasileiro

é realizada em áreas de plantio de madeira de reflorestamento. Neste contexto, o presente

trabalho surge como uma alternativa para a produção de polpa de celulose não branqueada de

fibra curta a partir de resíduos agroindustriais, empregando-se resíduos da cocoicultura como

uma alternativa sustentável e viável economicamente. Assim, dimensionou-se a planta

industrial para a produção de 7.779.240,00 kg ao ano de celulose não branqueada de fibra

curta, destinados ao mercado nacional.

1.1 OBJETIVOS
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O presente trabalho visa avaliar a implementação de uma indústria de produção de

celulose não branqueada de fibra curta a partir de resíduos da cocoicultura. Assim, com este

propósito, configuram-se objetivos específicos:

● Realizar a análise de mercado, determinando-se o público-alvo do produto, bem como

fornecedores de matérias-primas e competidores;

● Realizar a análise de localidades, determinando o local adequado para a instalação do

empreendimento;

● Realizar a revisão e análise das rotas produtivas, elencando vantagens e desvantagens

para determinar o método a ser adotado no processo produtivo;

● Realizar a projeção da capacidade produtiva da indústria, escalas de trabalho e

planejamento de produção anual;

● Realizar o projeto do processo, com os cálculos relativos aos balanços de massa e

energia, dimensionamento e seleção de equipamentos e às utilidades necessárias à

unidade industrial;

● Realizar a análise de viabilidade econômica do empreendimento.

1.2 JUSTIFICATIVA

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

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

projeto tem como justificativa os seguintes itens:

● Impacto ambiental: o descarte das cascas de coco verde é realizado em lixões, faixas

de areia de praias e em aterros sanitários. Segundo o Instituto Brasileiro do Meio

Ambiente (IBAMA, 2022), a Lei Federal n°12.305/10, que institui a Política Nacional

de Resíduos Sólidos (PNRS), prevê redução e prevenção de geração de resíduos,

regendo uma economia sustentável, visando o reaproveitamento de resíduos sólidos

para produção de um produto final de valor agregado.

● Saúde pública: o descarte incorreto de cascas de coco contribui para a disseminação

de doenças, principalmente da dengue, pois o acúmulo de água possibilita ao

mosquito Aedes aegypti sua propagação (ROSA et al., 2002).

● Produção brasileira para os brasileiros: o Brasil é um expoente na produção de

celulose, ocupando o oitavo lugar entre os maiores produtores mundiais (FAO, 2021).

A produção destinada ao mercado interno é igual a 80% do todo, sendo possível



21

abarcar uma parcela da demanda interna, com enfoque no mercado de papéis com

maior resistência, visando o desenvolvimento socioeconômico e sustentável da região

Nordeste.

1.3 ESTRUTURA

O trabalho é dividido em 8 seções, onde a primeira apresenta os elementos

introdutórios. Na seção 2 (Descrição do Produto), são apresentados o produto final e a

matéria-prima, suas características e aspectos legais. Além da análise de mercado detalhada,

avaliação de competidores e de fornecedores de matéria-prima e análise econômica

preliminar detalhada. Na seção 3 (Definições do Processo), são apresentadas as definições do

processo, como as rotas tecnológicas de produção de celulose de fibra curta, localização da

planta industrial e análise de exigências legais para comercialização.

Na seção 4 (Projeto do Processo), são apresentados o projeto do processo, seus

equipamentos e resultados obtidos, o planejamento da produção e explicação detalhada das

utilidades, bem como a sua integração visando melhoria energética da planta. Na seção 5

(Controle e Instrumentação), são apresentados o controle e a instrumentação do equipamento

crítico para o processo, o forno de cal. Na seção 6 (Análise Econômica), são apresentados os

custos de implementação da unidade industrial, enquanto que na seção 7 (Viabilidade

Econômica) é apresentada a análise de viabilidade econômica do empreendimento. Na seção

8 (Considerações Finais), são realizadas as conclusões e sugestões para trabalhos futuros.

Nos apêndices B a E estão dispostos os cálculos realizados para a implementação do

projeto. Nos anexos A a G estão os equipamentos selecionados, equipamentos de utilidades e

informações da literatura.
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2 DESCRIÇÃO DO PRODUTO

Nesta seção, serão apresentadas a descrição do produto e da matéria-prima. Além

disso, será abordada a análise de mercado do produto, avaliando-se a parcela a ser inserida e

os fornecedores de matéria-prima. Também será abordado o modelo de negócios do

empreendimento e o cálculo de viabilidade econômica preliminar.

2.1 POLPA DE CELULOSE

A celulose é um componente base presente na estrutura da parede celular das

biomassas lignocelulósicas, como de plantas, fungos, algas e bactérias e seres vivos, além de

ser o polímero natural mais abundante, biodegradável e renovável da terra. Este polímero é

formado por unidades do monômero β-D-glicopiranose (C6H10O5) e em sua estrutura estão

presentes grupos hidroxila (OH), que possibilitam à celulose a formação de ligações de

hidrogênio, responsáveis por promover um arranjo cristalino altamente regular de suas

cadeias e propriedades como a hidrofilicidade, degradabilidade e ampla variabilidade química

iniciada pela alta reatividade dos grupos OH. (KLEMM et al., 2005; BRAGATO, 2021). A

representação da estrutura química da celulose está presente na Figura 1.

Figura 1 - Estrutura química da celulose.

Fonte: Santos et al., 2012.

Aplicada em inúmeros materiais e compósitos, a celulose em polpa pode ser

caracterizada em diferentes tipos, a depender da origem de sua matéria-prima e dos processos

pela qual é submetida durante seu processamento. Entre os tipos de celulose destacam-se a

celulose não branqueada de fibra curta, do termo em inglês unbleached hardwood kraft pulp

(UBHKP), celulose branqueada de fibra curta (BHKP), celulose de fibra longa não
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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 é obtida da madeira de árvores coníferas e folhosas, como o pínus e o

eucalipto, e, em menor proporção, de plantas herbáceas com grande quantidade de celulose

no talo, como a cana-de-açúcar. 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 produção de papel e celulose seja

a madeira, a crescente demanda por esses produtos leva a escassez desse tipo de

matéria-prima. Assim, faz-se necessário o estudo acerca da obtenção de celulose a partir de

diferentes fontes, visando a substituição da madeira por não-madeiras, como biomassa

residual. Sendo assim, este projeto visa a produção de celulose não branqueada de fibra curta

a partir da casca de coco verde.

2.1.1 Qualidade e características do produto final

A celulose não branqueada de fibra curta é definida como a polpa de celulose obtida a

partir de matérias-primas de fibra curta, que não passou por etapa de branqueamento durante

o processo produtivo (FOELKEL, 2009). É caracterizada pela sua coloração marrom, bem

como pelos parâmetros descritos na Tabela 1.

Tabela 1 - Características da celulose não branqueada de fibra curta.

Parâmetro Valor Unidade

1Alvura 31,2 % ISO

2Gramatura 240 g/m²

1Número Kappa 18,1 -

1Teor de álcali residual 8,0 %

1Teor de extrativos totais 3,3 %

1Teor de rejeitos 0,0 %

3Umidade 0,10 kg água/kg polpa seca
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4Viscosidade 36,9 mPa.s
Fonte: Adaptado de 1Ferreira, 2017; 2Klabin, 2024; 3Brasil, 2010; 4Milanez, 2008.

O número kappa é um importante índice de medida da qualidade da polpa, sendo

utilizado para calcular a lignina residual em polpas de celulose. Em termos formais,

representa o número de equivalentes de oxidação consumidos durante a reação da polpa com

uma solução de permanganato de potássio (KMnO4), realizada em condições ácidas

estritamente definidas (TAPPI T-236, 2000). Em algumas fábricas, geralmente se objetiva

adaptar o objetivo do número kappa às características da polpa desejadas pelo cliente.

Comumente, produtos que exigem propriedades de polpa consideradas de maior resistência

estão associados a números kappa mais elevados. Em contrapartida, o menor número kappa

está 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 à capacidade de um material branco de refletir a radiação nos

comprimentos de onda próximos a 457 nm (região do azul) e o seu método de medição deve

estar de acordo com a ISO 2469 ou com a ISO 2470 (MANFREDI et al., 2013). Extrativos

são compostos que podem ser removidos do material lignocelulósico, por não serem

constituídos de celulose e por não fazerem parte da parede celular. São extraídos com água ou

solventes orgânicos neutros, e o teor de extrativos restante pode variar de acordo com o

produto final a ser obtido, no entanto, deve-se mantê-lo baixo (COSTA, COLODETTE,

FOELKEL, 1998). Enquanto que álcali se refere aos compostos que formam o licor branco de

cozimento: hidróxido de sódio (NaOH) e sulfeto de sódio (Na2S) (FOELKEL, 1998).

Além disso, sua comercialização pode ocorrer em formato de folhas, bobinas, fardos

ou polpa líquida em suspensão (ANDRITZ, 2024; SHEVENCKO et al., 2023). Neste projeto,

sua comercialização ocorrerá em bobinas, devido à maior facilidade de transporte e

possibilidade de aplicação em diferentes setores, possibilitando diferentes tamanhos de

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

2.2 MATÉRIA-PRIMA

No Brasil, a madeira utilizada como matéria-prima para a produção de polpa de

celulose provém, principalmente, de várias espécies dos gêneros Eucalyptus spp. e Pinus spp.

(KLOCK, ANDRADE, HERNANDEZ, 2013), sendo que a produção de celulose e papel
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representa 36% da área das árvores plantadas, conhecida como madeira de reflorestamento e

conta com 9 milhões de hectares de árvores plantadas (IBÁ, 2023).

Existem diversas matérias-primas para extração de celulose. Com o avanço da

tecnologia e dos interesses na sustentabilidade, há grande procura por matérias-primas

oriundas de resíduos agroindustriais. Nesse sentido, o coco verde torna-se um resíduo

interessante para o reaproveitamento industrial uma vez que, sendo um material de

pós-consumo versátil, é possível reaproveitá-lo em diversos ciclos produtivos, como na

produção de couro, artesanato, na aplicação em combustível para caldeiras, na produção de

xaxim e fabricação de vasos e ornamentos com flores, em mantas e telas biodegradáveis para

proteção do solo contra erosões, como complementação alimentar animal, como isolante

térmico e acústico, na utilização em biotecnologia, na agricultura e na indústria

automobilística (SENHORAS, 2004).

A Ducoco, uma das maiores exportadoras de água de coco do Brasil, busca aproveitar

ao máximo toda a matéria do coco. Por conta disso, o endocarpo (casca dura) é usado como

combustível em caldeiras de produção. Além disso, a partir da película que se encontra entre

o endocarpo e a polpa é produzido o óleo de coco e ração animal. Por último, 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 opção de fertilizantes (DUCOCO, EDENCOCO, 2023).

Nesse viés, as empresas Aquacoco, Natucoco, Fibraztech e Adel Coco também

realizam iniciativas para a utilização do coco e de seus resíduos, buscando uma economia de

energia baseada na queima de briquetes e o reaproveitamento dos pós como fertilizantes,

além de optarem pelo uso de embalagens biodegradáveis ou recicláveis (AQUACOCO,

NATUCOCO, ADELCOCO, FIBRAZTECH, 2023).

No Brasil, a produção de coco verde está centralizada nas regiões Norte e Nordeste,

onde o Ceará é o líder na cocoicultura, seguido de Pará e Bahia (EMBRAPA, 2022),

conforme a Figura 2.
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Figura 2 - Produção de coco verde.

Fonte: Adaptado de IBGE, 2022.

Segundo o Instituto Brasileiro de Geografia e Estatística (IBGE), em 2022, a

produção anual brasileira de cocos foi de 1.829.612.000 frutos. Somente o estado da Bahia

foi responsável por cerca de 18,6% desta produção enquanto que o Ceará produziu 32%. A

alta produtividade desses estados se deve a diversos fatores, tais como o clima favorável, a

terra propícia e, sobretudo, a alta demanda pelo fruto devido ao fator turístico dos locais.

Desse modo, a alta produção do coco verde na região nordeste torna-se, também, uma

alta taxa de produção de resíduos sólidos nas praias e cidades litorâneas. Segundo a Embrapa,

as cascas de coco verde representam três quartos de lixo das praias do nordeste. Em

Fortaleza, por exemplo, são produzidas cerca de 150 toneladas de resíduo de coco verde por

dia (OLIVEIRA, 2010). Assim, evidencia-se a problemática do gerenciamento desse resíduo

uma vez que este, na maioria das vezes, é disposto em aterros sanitários ou em lixões a céu

aberto, provocando emissão de gás metano (CH4) (PASSOS, 2005), atraindo insetos e

animais vetores de doenças e ocupando grandes volumes cúbicos nesses locais.

Nesse sentido, um estudo detalhado das localidades para implementação da indústria

de produção de celulose foi necessário a fim de viabilizar o fácil acesso da matéria-prima aos

grandes centros urbanos industriais. Esse estudo será apresentado na seção 3.8.

2.2.1 Qualidade e características da matéria-prima

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

mesocarpo, endocarpo e endosperma, conforme apresentado na Figura 3. No mesocarpo estão
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presentes as fibras curtas, fonte de obtenção de celulose, e o pó, empregado como substrato

agrícola (CARRIJO, LIZ, MAKISHIMA, 2002).

Figura 3 - Composição do coco verde.

Fonte: Adaptado de Santana, Silva, Mulder, 2020.

A casca de coco representa cerca de 80% do peso do fruto (NUNES et al, 2017). Sua

composição é majoritária 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 resíduo produzido por unidade de casca de coco verde é de

aproximadamente 1,5 kg. Deste modo, cada coco possui 0,705 kg de celulose à disposição. Já

o teor de holocelulose (celulose + hemicelulose) disponível totaliza 75%, o que é de interesse

para a indústria 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 é o teor de extrativos

totais. Segundo estudos realizados por Gonçalez e Cardoso (2016), esse valor pode ser

calculado com uma relação 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 é igual a 8,8%.

De modo geral, as fibras da casca do coco são curtas e apresentam dimensões

ligeiramente inferiores das fibras de madeiras de eucalipto e de outros materiais não

madeireiros utilizadas na indústria de celulose e papel (FERREIRA, 2017). Sendo, portanto,

adequada para a utilização na produção de celulose. Ainda, a EMBRAPA informa que a

relação entre carbono e nitrogênio (C/N) é elevada, sendo o motivo do alto período de

decomposição deste material. Para a casca de coco verde, a relação C/N é de 94,3. Isso

acarreta em tempo de decomposição que inicia em 8 anos e pode durar até 12 anos.

É de suma importância também citar que, conforme destacado por Rosa et al. (2002),

a disseminação de doenças como a dengue pode ocorrer tanto quando o coco é descartado

fechado com apenas uma perfuração (destinada à retirada da água), quanto quando é
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descartado aberto em duas bandas, após a remoção da polpa. Em ambos os casos, há o

potencial acúmulo de água da chuva, transformando-se em potenciais criadouros de

mosquitos, como o Aedes aegypti. Portanto, há uma urgência em conduzir pesquisas e

estudos para prevenir o acúmulo desses resíduos, enquanto se busca agregar valor a eles.

2.3 ANÁLISE DE MERCADO

A indústria mundial de celulose caracteriza-se por ser altamente globalizada e por ter

importante barreira à entrada, dado que o valor do investimento é alto, a maturação dos

investimentos é de longo prazo e a competitividade florestal e o acesso a terras são

assimétricos. O componente tecnológico, por sua vez, não é restrito, a não ser pelo alto

volume de recursos financeiros necessários à aquisição das máquinas e equipamentos de uma

fábrica, inexistindo impedimento à utilização de tecnologias de ponta por um novo entrante

(BRASIL, 2010).

A celulose é empregada em diversos âmbitos industriais, como no segmento de papel,

papelão e bioplásticos (BRASIL, 2010). Segundo a Food and Agriculture Organization

(FAO), no panorama mundial de mercado, a produção anual de papelão e papel aumentou em

6% desde 2010 (FAO, 2021). Isso é explicado pelo aumento do padrão de vida, com

consequente crescente na demanda por papel de uso doméstico e sanitário, 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 redução de

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

2.3.1 Descrição do mercado de polpa de celulose

Estatísticas da Indústria Brasileira de Árvores (IBÁ) demonstraram que, no ano de

2022, o Brasil produziu 25 milhões de toneladas de celulose, ocupando o 2° lugar no ranking

mundial dos países produtores de celulose. Em contrapartida, a indústria brasileira de

celulose é líder de exportação desse material, atingindo um valor de 19,1 milhões de

toneladas exportadas (IBÁ, 2023).

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

Desenvolvimento Econômico e Social (BNDES) em 2008, a celulose de sulfato ou celulose
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kraft, obtida por processo químico alcalino e de bom rendimento, representava cerca de 70%

da fabricação mundial de pastas em volume (BRASIL, 2010). A Figura 4 apresenta a

produção de celulose por produto.

Figura 4 - Produção de celulose por produto: 2010 - 2019.

Fonte: IBÁ, 2021.

Deste modo, verifica-se a existência de mercado para a celulose produzida de fibra

não-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 não

branqueada, como será abordado nas seções 2.3.1.1 e 2.3.1.1.1.

2.3.1.1 Aplicações da polpa de celulose não branqueada de fibra curta

Segundo Liu et al. (2019) e Pego et al. (2019), a polpa de celulose de fibra curta é

ideal para aplicações em papéis de impressão, especiais, de embrulho, para escrever e

sanitários, devido à sua maciez e absorção. A empresa brasileira Klabin produz celulose fluff,

a partir de um mix de fibras curta e longa, destinada à produção de absorventes, fraldas,

protetor diário e lenço umedecido (KLABIN, 2024). Segundo Lingqvist e Berg (2019), a

demanda por polpa de celulose é positiva, visto que o setor de embalagens está crescendo no

contexto mundial, juntamente com lenços de papel e celulose destinada a produtos de

higiene.

A produção de papel possui notoriedade no cenário brasileiro. No ano de 2021, o

Brasil ocupou o 8° lugar entre os maiores produtores de papel do mundo (FAO, 2021).

Segundo relatórios da IBÁ (2021), 80% da produção é destinada ao mercado interno
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brasileiro. Entretanto, no ano de 2020, a produção de papel no Brasil caiu em 2,8%,

totalizando 10,2 milhões de toneladas. Essa queda não foi linear, afetando diferentemente os

tipos de papéis, vide Figura 5, onde visualiza-se o aumento na produção de papel de

embalagem para fins sanitários e papel cartão, bem como a diminuição de papéis de imprensa

e de imprimir e escrever.

Figura 5 - Variação da produção por tipo de papel no Brasil: 2019 - 2020.

Fonte: IBÁ, 2021.

2.3.2 Avaliação dos competidores

No ano de 2020, o Brasil foi o segundo maior produtor de celulose no cenário

mundial, produzindo 11,3% da totalidade (IBÁ, 2021; FAO, 2021). Diversas empresas atuam

na produção de celulose marrom Kraft, obtida a partir de madeira de reflorestamento, visto

que o país 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 cenário mundial, não há uma empresa líder de mercado responsável 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 números

expressivos de produção, com tendência de crescimento na parcela global (SILVA, BUENO,

NEVES, 2014).

2.3.3 Fornecedores de matéria-prima

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

verde para a produção de água de coco, leite de coco, óleo de coco, coco ralado, e outros
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produtos derivados desse insumo e que possuem a casca do coco verde como resíduo. Dessa

forma, as empresas que se destacam na produção de produtos derivados do coco verde no

Brasil são as empresas previamente citadas do item 2.2, sendo elas a Ducoco, a Fibraztech,

Aquacoco, Natucoco e Adel Coco, e, embora já possuam destino para o resíduo, a proposta

deste projeto agrega valor em relação a destinação da casca de coco verde para produção de

celulose não branqueada de fibra curta.

Desse modo, a fábrica da empresa Fibraztech localizada no complexo industrial

Frysk, no município do Conde, Litoral Norte da Bahia, torna-se um interessante fornecedor

de matéria-prima, uma vez que em 2018 a fábrica processou cerca de 90 milhões de cocos

(DE MINAS, 2018).

Além disso, também há possibilidade de fornecimento de matéria-prima a partir de

parcerias com empresas de recolhimento de resíduos municipais, aterros sanitários e

estabelecimentos que comercializam o coco verde in natura. Nesse sentido, trabalhos são

encontrados na literatura exemplificando esse tipo de parceria para o beneficiamento da casca

do coco verde. Em Vitória, Espírito Santo, Silva e Nascimento (2015) analisaram o

beneficiamento da casca de coco verde por uma empresa incubada localizada dentro do aterro

sanitário da cidade e estimaram um valor de 70 toneladas por mês de casca de coco

recolhidas pela prefeitura de Vitória, a qual destina parte desse volume à empresa incubada.

Silva (2019) estudou o aproveitamento da casca do coco verde para produção de

biocombustíveis sustentáveis e verificou que na região de João Pessoa, Paraíba, a Autarquia

Especial Municipal de Limpeza Urbana (EMLUR), órgão responsável pelo serviço de coleta

e limpeza do município, recolheu 957.773 unidades de casca de coco verde em 2007.

César, Silveira e Cunha (2009) avaliaram a viabilidade de instalação de uma unidade

de produção de briquetes em Salvador, Bahia. Os autores analisaram que na orla do trecho de

Porto da Barra a Ondina a quantidade diária de cascas de coco verde geradas na alta estação

(meses de outubro a março) foi em média 2.798 unidades e na baixa estação (meses de abril a

setembro) foi de 1.375 unidades. O recolhimento dessas cascas se dá através da Empresa de

Limpeza Urbana do Salvador, Limpurb, e o custo desse serviço é de um valor médio mensal

de R$15.581,40 para a coleta das cascas de coco verde geradas na alta estação. Na baixa

estação, este custo sofre redução, alcançando o valor de R$7.655,40 (LIMPURB, 2007).

Em relação ao fornecimento por parcerias com empresas de recolhimento de resíduos

urbanos na região litorânea da Bahia, estipula-se um preço de aquisição de matéria-prima a

partir do custo do serviço de coleta dos resíduos pela Limpurb. Assim, considerando-se uma
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média de 63.000 cocos recolhidos por mês na região de estudo previamente citada, o custo de

aquisição da matéria-prima é de R$0,18/casca de coco, totalizando um valor médio mensal de

R$11.618,40.

Assim, considerando a recorrente destinação da casca do coco verde pelas indústrias

para geração de energia, estima-se o preço de aquisição deste resíduo a partir do seu impacto

na tarifa de energia elétrica. Segundo a Agência Nacional de Energia Elétrica (Aneel), em

2021 a tarifa de energia elétrica para a indústria no estado da Bahia ficou em média

R$669,00/MWh. Além disso, segundo Aguirre e Filho (2017), cada casca de coco é capaz de

gerar 0,305 kWh. Assim, realizando as conversões necessárias, estima-se que cada casca de

coco verde pode reduzir em R$0,204/MWh o valor da tarifa de energia elétrica em uma

indústria. Deste modo, estipulando-se uma porcentagem de 10% acima deste valor de

economia pela geração de energia elétrica através da queima da casca de coco verde,

estima-se que o preço da matéria-prima será de R$0,22/casca de coco verde, sendo mais

atrativo sua venda.

2.3.4 Exigências legais para comercialização

Para que a celulose de mercado possa ser comercializada é necessário que o produto

atenda às exigências da Associação Brasileira Técnica de Celulose e Papel, órgão responsável

pela Secretaria do CB 29 – Comitê Brasileiro de Celulose e Papel - da ABNT desde 1995.

Assim, a norma 29.002.009 específica condições necessárias para a comercialização de

papéis para embalagens e a norma 29.003.001 para os ensaios gerais de pastas celulósicas.

Além disso, se a UBHKP for destinada à produção de embalagens que tenham

contato direto com alimentos, é necessário que o produto atenda às exigências conduzidas

pela Portaria n. 177, de 04 de março de 1999, publicada pela Agência Nacional de Vigilância

Sanitária (ANVISA).

2.4 MODELO DE NEGÓCIO

Para a elaboração do modelo de negócio da indústria de produção de UBHKP,

empregou-se o Business Model Canvas, presente na Figura 6. Nele, estão 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).

Figura 6 - Canvas modelo de negócio.

Fonte: Autores, 2023.

A indústria tem como proposta de valor oferecer celulose não branqueada de fibra

curta, proveniente de resíduos de biomassa agroindustrial, para o mercado, proporcionando

aplicação em embalagens resistentes e absorventes, visando redução do acúmulo de resíduos

do coco verde nas regiões litorâneas. A produção atenderá essencialmente o segmento de

empresas com foco em produção de embalagens resistentes com interesse no

desenvolvimento socioeconômico da região.

O processo de comercialização da UBHKP se dará por meio de pedidos de grandes

volumes através do site, o qual também será o principal meio de relação com o segmento de

clientes. Além disso, a venda será trabalhada de forma direta para empresas parceiras, que

será fomentada através das redes sociais da empresa, de parcerias e eventos onde envolvam

negócios voltados à abordagem do ESG, sigla do inglês para Environmental, Social and

Governance, termo que representa um conjunto de padrões e boas práticas que visam definir

se uma empresa é socialmente consciente, sustentável e corretamente gerenciada (COSTA,

FEREZIN, 2021.). Também será firmada a conexão com o cliente por meio de contratos com
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produção reservada por longos períodos e programas do governo voltados para cadeias de

produção mais sustentáveis.

Destacam-se atividades-chave centradas em práticas sustentáveis e inovação contínua,

principalmente através de novas parcerias e eventos que tragam visibilidade para a proposta

de valor. Primeiramente, enfatiza-se o reaproveitamento de resíduos agroindustriais,

minimizando o impacto ambiental ao transformar resíduos em recursos valiosos. Ademais, o

investimento no potencial de inovação do processo é crucial, permitindo melhorias constantes

na eficiência da produção, qualidade do produto e busca por alternativas mais sustentáveis,

onde se fazem necessárias normas, testes e certificações como a ISO 9001, para assegurar

maior qualidade na entrega de produtos ou serviços.

Os recursos considerados primordiais para alcançar os objetivos do modelo de

negócios proposto são, primeiramente, a estruturação da planta industrial e principalmente,

do maquinário. Somada a isso, a indústria deve assegurar uma boa gestão de serviço e de

insumos.

As parcerias são destinadas à obtenção de recursos a partir de incentivos

governamentais e a obtenção de matéria-prima, a partir de parcerias realizadas com empresas

de coleta dos resíduos e com empresas produtoras de derivados de coco, bem como uma

logística de vendas externa adequada ao mercado.

A fonte de receita será obtida através da comercialização da UBHKP, bem como de

ações da empresa, visando o seu crescimento, além de financiamentos e investimentos

estrangeiros. Enquanto que os custos estarão centralizados em aquisição de equipamentos,

matéria-prima e reagentes, instalação da planta industrial, contratação de profissionais

qualificados, controle de qualidade, investimento em pesquisa e desenvolvimento, tratamento

de efluentes e descarte de resíduos.

2.5 CÁLCULO DA VIABILIDADE ECONÔMICA PRELIMINAR

Para o cálculo simplificado da viabilidade econômica, definiu-se uma base de

consumo diário de coco, empregando-se o valor de aquisição 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 preço de venda da tonelada da polpa de celulose marrom (R$5.000,00). Além disso,

para os cálculos de custo, empregou-se os valores relativos aos principais reagentes utilizados

na etapa de polpação do processo, o sulfeto de sódio (Na2S) e hidróxido de sódio (NaOH),
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com o valor de compra do quilo de R$2,21 e R$17,80 respectivamente. Ao valor obtido para

o custo total, adicionou-se uma porcentagem de 20%, relativa aos impostos.

Para a produção, assumiu-se como base de cálculo o consumo diário de 16.006,26

kg/dia de casca de coco verde, produzindo 5.054,2816 kg/dia de celulose não branqueada de

fibra curta. Considerando a operação da indústria de 24 horas diárias, durante 30 dias ao mês,

com uma parada programada de 10 dias ao ano, é estimada uma produção 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 cálculo estão dispostos na

Tabela 2.

Tabela 2 - Cálculo da viabilidade econômica preliminar.

Produto/insumo Quantidade (kg/ano) Preço (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

Na2S 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 à matéria-prima

e aos dois principais reagentes utilizados no processo de polpação de acordo com as

proporções encontradas na literatura, o processo é economicamente viável. Deve-se, assim,

seguir o estabelecimento dos processos de recuperação de reagentes dentro do processo

produtivo, cuja pesquisa e discussão pertencem às seções seguintes deste documento, para

que se mantenham os custos com compra de reagentes minimizados durante a operação do

empreendimento.
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3 DEFINIÇÕES DO PROCESSO

3.1 ANÁLISE DE TECNOLOGIAS

Para tornar o processo viável tecnicamente, é necessário a análise das possíveis rotas

de produção de polpa de celulose, considerando aspectos referentes ao tipo de matéria-prima,

rendimento do processo, equipamentos e reagentes utilizados, condições de operação e

recuperação dos reagentes.

3.1.1 Rotas para produção de polpa de celulose

Nesse tópico, serão abordadas as principais rotas tecnológicas para a produção de

polpa de celulose comumente utilizadas na indústria, conhecidas como mecânicas e química.

Tais rotas se diferem principalmente na etapa de cozimento da matéria-prima, chamada de

polpação, onde há diferença 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 não utilizada, dependendo das características

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

3.1.1.1 Rota mecânica

São empregados exclusivamente recursos de energia mecânica, sem a utilização de

quaisquer reagentes químicos. Esses métodos possibilitam a produção de materiais com baixo

grau de cristalinidade e uma área superficial considerável. Apesar da eficiência notável, esse

tipo de processamento demanda um alto consumo de energia, acarretando em implicações

significativas nos custos operacionais (CASTRO, 2009).

O processo tem início com a recepção da matéria-prima, a qual é descascada e cortada

em pedaços 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 é desfibrada através da passagem

dos pedaços transversalmente sobre a superfície da pedra (ou rebolo rotativo), que é

umedecida com água quente por meio de chuveiros. A pasta resultante é direcionada para

uma cuba, onde pode ser retida ou não. Após o desfibramento, a pasta é encaminhada
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primeiro para uma peneira grossa e, em seguida, para uma peneira fina. Os resíduos dessas

peneiras, compostos por palitos e feixes de fibras, são tratados em desfibradores de disco e

reintegrados à massa da pasta purificada. Esta pasta passa por depuradores centrífugos para

remover sujeiras e resíduos, 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

quebradiça, perdendo suas qualidades de absorção; baixa alvura e baixa resistência mecânica

(KLOCK, ANDRADE, HERNANDEZ, 2013).

3.1.1.2 Rota Química

A rota química pode ser dividida em processos alcalinos ou ácidos. No processo

alcalino, os mais utilizados na indústria são o sulfato ou Kraft e o processo soda. Já para os

processos ácidos, o mais utilizado é o processo sulfito ou bissulfito (FOELKEL, 2009).

3.1.1.2.1 Processo Kraft

O processo sulfato ou Kraft é o mais utilizado na indústria em decorrência de diversas

vantagens, tais como a adaptação a diferentes tipos de matéria-prima, produção de polpas de

celulose com excelentes qualidades de resistência e um eficiente sistema de recuperação de

reagentes químicos e energia (GOMIDE, OLIVEIRA, COLODETE, 1980). Além disso, em

âmbito nacional, 95% da produção de celulose ocorre por uma polpação química, sendo que

98% ocorrem pela polpação Kraft (GOMIDE, 2011).

O processo divide-se em beneficiamento da matéria-prima, polpação e recuperação

dos licores de cozimento. A etapa de beneficiamento tem como objetivo a transformação da

matéria-prima em cavacos para posterior cozimento em digestor. Assim, esta etapa envolve

processos como lavagem e moagem da matéria lignocelulósica, além da classificação para

padronizar o tamanho dos cavacos. (CASTRO, 2009).

Na fase de polpação, os cavacos são introduzidos em um recipiente de alta pressão

denominado digestor, juntamente com o licor de cozimento, podendo ocorrer em batelada ou

de forma contínua. No sistema em batelada, o digestor é gradualmente aquecido até atingir

cerca de 170°C, mantendo essa temperatura por um período determinado. Já no sistema
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contínuo, os cavacos e o licor de cozimento passam por seções de aquecimento ao longo do

digestor até alcançar a zona de cozimento, onde a temperatura é mantida constante em

aproximadamente 170ºC (CASTRO, 2009; FOELKEL, 2009).

O licor de cozimento consiste em uma mistura de hidróxido de sódio (NaOH) e

sulfeto de sódio (Na2S), atuando como agentes de deslignificação. Adicionalmente, o licor

contém sais de sódio que são formados durante o processo de cozimento ou durante a

recuperação do licor. Os principais compostos são carbonato (Na2CO3), sulfato (Na2SO4),

sulfito (Na2SO3) e tiossulfato (Na2S2CO3). O tempo de cozimento é influenciado por variáveis

como o tipo de matéria-prima, a relação licor:madeira, a temperatura de cozimento e o tipo de

digestor (KLOCK, ANDRADE, HERNANDEZ, 2013; FOELKEL, 2009).

Após o cozimento, o conteúdo é descarregado sob pressão em tanques, onde os

cavacos amolecidos são desintegrados em fibras. O licor negro fraco quente é retirado para

um tanque de baixa pressão e polpa é então separada do licor residual por meio de um

processo conhecido como lavagem da polpa marrom, utilizando-se uma série de tambores

lavadores a vácuo em um sistema contracorrente, para garantir uma retirada mínima de

diluição do licor. Alguns digestores contínuos incorporam uma etapa de lavagem por difusão

juntamente com a extração do licor gasto e o resfriamento da polpa (KLOCK, ANDRADE,

HERNANDEZ, 2013). Posteriormente, a polpa é lavada, peneirada e purificada.

A recuperação dos reagentes dentro do processo Kraft é crucial para o bom

funcionamento da indústria de celulose, sendo responsável pela diminuição de custos com os

reagentes do licor de cozimento, visto que estes são reintegrados ao processo. Além disso, o

ciclo de recuperação diminui o caráter poluente da instalação industrial, diminuindo odores

gerados por compostos de enxofre. (ALVES et al., 2015). Sendo o licor negro um subproduto

proveniente da utilização de aditivos químicos, o Instituto Brasileiro de Pellets, Biomassa e

Briquete (IBP) relata a preocupação ambiental devido aos seus potenciais impactos nas

estações de tratamento de efluentes e no ecossistema aquático em caso de derramamentos,

além da sua emissão durante a combustão como TRS (Teor de Enxofre Reduzido).

A recuperação se inicia após a conclusão do cozimento da celulose, que após passar

pelo processo de lavagem gera uma solução aquosa, conhecido por licor negro fraco, com o

teor de sólidos entre 10 e 15%, rico em lignina e reagentes químicos utilizados na polpação.

(FONTOURA DE MENESES, 2005). Logo em seguida, este licor é encaminhado ao

processo de recuperação dos produtos químicos, que é iniciado na evaporação, na qual esta

solução aquosa, ainda não concentrada, é enviada a um sistema de evaporadores de múltiplo
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efeito para elevação do seu teor de sólidos, gerando o licor negro forte com teor de sólidos de

aproximadamente 80%, tornando viável a sua queima em caldeiras de recuperação.

(FIGUEIRÊDO, 2009).

Na queima do licor na caldeira se realiza a redução do sulfato de sódio (Na2SO4) em

sulfeto de sódio (Na2S), de modo a ser recuperado um dos agentes ativos presentes no licor

branco no processo de polpação (FIGUEIRÊDO, 2009). Ainda nesta função, ao passo que há

a queima da parcela orgânica ocorre a geração de energia térmica (FONTOURA DE

MENESES, 2005).

A etapa de caustificação é responsável por realizar a recuperação química dos

componentes do licor branco (NaOH e Na2S), que retorna para a etapa de cozimento, e da

lama de cal (CaCO3 e H2O), que é destinada ao forno de cal, recuperando o óxido de cálcio

(CaO) e reinserindo-a no ciclo de recuperação. A taxa de recuperação desta etapa é de 85 -

90% (REIS, MACEDO, SILVA, 2012).

O processo de recuperação começa com a diluição do smelt, a parcela inorgânica que

permanece no processo após a queima na caldeira de recuperação, transformando-o em licor

verde. Este licor verde é inserido em reatores de apagamento (slakers), juntamente ao óxido

de cálcio (CaO). Nesse momento, a cal é hidratada com a água proveniente da lavagem da

lama de cal, formando o hidróxido de cálcio (Ca(OH)2) e liberando energia. Essa parcela é

encaminhada aos caustificadores, onde o hidróxido de cálcio reage com o carbonato de sódio

(Na2CO3) e forma carbonato de cálcio (CaCO3) e hidróxido de sódio (NaOH). Essa mistura

segue para uma sequência de lavagens e filtrações, recuperando o licor branco. A outra

corrente, onde se encontra a lama de cal (CaCO3), é encaminhada para o forno de cal, onde a

cal é calcinada e reinserida no processo (ALVES et al., 2015). Portanto, o processo Kraft é

considerado um ciclo fechado, uma vez que os reagentes são recuperados e reintegrados no

processo. A Figura 7 resume o processo Kraft de fabricação de celulose.
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Figura 7 - Processo Kraft simplificado.

Fonte: Adaptado de Brasil, 2010.

3.1.1.2.2 Processo soda

O processo soda se diferencia do processo Kraft por empregar apenas hidróxido de

sódio (NaOH) na solução do licor de cozimento da madeira. Entretanto, há variações desse

processo que configuram diferentes tipos de licores de cozimento. No uso de soda à frio, o

processo consiste basicamente da impregnação dos cavacos com solução de hidróxido de

sódio seguida da separação mecânica das fibras, podendo ser de maneira contínua ou

descontínua. No processo soda-enxofre, adiciona-se uma pequena quantidade de enxofre

elementar à solução de NaOH, resultando em polpas de boa resistência, porém com

dificuldades na recuperação do licor. O processo soda-oxigênio é outra alternativa em que os

cavacos são impregnados com a soda sob pressão com oxigênio, porém é pouco difundido

pelo alto custo do oxigênio (KLOCK, ANDRADE, HERNANDEZ, 2013).

A variação do processo soda mais vantajosa do ponto de vista técnico é a

soda-antraquinona. O processo opera em meio aquoso alcalino com temperatura de 174 °C

por cerca de 45 minutos. Estudos indicam que a adição de antraquinona (AQ) durante o

cozimento, até em processos operados a baixa temperatura, aumenta os resultados do

processo a partir da aceleração da taxa de deslignificação (MOSSELLO et al., 2010; HART,
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2014), melhoria no rendimento e resistência da polpa obtida. Entretanto, o tempo de

cozimento elevado, o baixo rendimento de polpa, a alta temperatura requerida, a produção de

papéis menos resistentes e polpas com maior dificuldade de branqueamento em comparação a

polpação Kraft configuram desvantagens desse processo (FRANCIS et al., 2007). Além

disso, a adição 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 resoluções 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 condições

ácidas utilizando uma mistura de ácido sulfuroso e bisulfito, resultando na produção de uma

polpa de celulose com menor resistência física, porém com propriedades de agregação em

folhas superiores. O rendimento básico deste método gira em torno de 45% (FOELKEL,

2009). Ressalta-se a desvantagem ambiental em relação ao processo Kraft devido às

dificuldades em recuperar o licor de cozimento no processo sulfito (KARLSSON, 2006).

O ciclo da polpação sulfito pode ser dividido em três etapas distintas: a fase de

penetração, a fase de polpação e a fase de recuperação. Durante a fase de penetração, a

temperatura dentro do reator é gradualmente elevada ao longo de aproximadamente 4 horas

até atingir 130°C. O período de tempo é necessário para que os reagentes químicos possam

penetrar completamente nos cavacos da matéria-prima, sendo que a reação química mais

lenta determina a taxa de reação (FENGEL, WEGENER, 1989).

Na fase de polpação subsequente, a temperatura é aumentada para seu máximo, entre

135°C e 145°C, para iniciar o processo de polpação. A pressão aumenta até atingir cerca de

800 kPa e é mantida constante, podendo variar sua duração entre 43 a 103 minutos

dependendo da quantidade de lignina que se deseja remover da matéria-prima. Finalmente,

durante a fase de recuperação, a pressão é reduzida para 100 kPa ao longo de

aproximadamente 90 minutos para permitir a recuperação dos reagentes químicos. Ao

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

Após a análise das possíveis rotas para a produção de polpa de celulose, proposta na

seção 3.1, analisaram-se as peculiaridades de utilização de cada etapa, tendo como foco o uso

de cascas de coco verde como matéria-prima e visando um processo com maior rendimento,

menor geração de resíduos e com boa capacidade de regeneração de reagentes. Além disso,

considerou-se a análise econômica prévia realizada para o processo ácido sulfito contida no

Apêndice A, onde verifica-se a inviabilidade econômica do processo, apesar de produzir uma

polpa mais pura e com maior rendimento.

Nesse sentido, esse projeto será desenvolvido visando a obtenção de celulose não

branqueada de fibra curta (UBHKP), empregando-se o processo Kraft. O processo inicia-se

com a diminuição do tamanho das partículas da casca de coco verde para aumentar a área

superficial da matéria-prima e promover uma melhor deslignificação nas etapas posteriores.

Em sequência, os cavacos e o licor de cozimento, composto por hidróxido de sódio (NaOH) e

sulfato de sódio (Na2S), serão encaminhados para o digestor, que conta com zona de

impregnação interna. Nele, ocorrerá o cozimento e deslignificação da casca de coco.

Após a etapa de cozimento, a polpa passa por etapas de depuração e lavagens antes de

ser direcionada à máquina de papel, onde passará pela secagem, bobinagem e posterior corte.

A polpa não passará por etapas de branqueamento em decorrência da necessidade de

utilização de grandes quantidades de químicos à base de cloro nesta etapa, gerando resíduos

organoclorados extremamente poluentes, contrariando o propósito deste projeto de agregar

valor a um resíduo agroindustrial e ser o mais limpo possível. Deste modo, o licor de

cozimento será recuperado e reutilizado no processo por meio de etapas de evaporação,

caustificação e clarificação, promovendo um processo em ciclo fechado.

3.3 NECESSIDADES DE LABORATÓRIO

Quanto à UBHKP, algumas especificações são de relevância para o setor de papel e

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

Parâmetro Referência

Alvura TAPPI T452 om-99

Número Kappa TAPPI T-236 cm-85

Teor de álcali residual TAPPI T625 cm-85

Teor de extrativos totais TAPPI 204 cm-97

Teor de matéria orgânica no licor negro TAPPI T625 cm-85

Teor de sólidos 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 laboratório da indústria de produção da UBHKP será munido com

todos os equipamentos necessários para realizar tais aferições, conforme a Tabela 3, além de

itens essenciais de laboratório, como béqueres, pipetas, erlenmeyers, bureta, proveta, balança

analítica e manta com agitação magnética.

3.4 ANÁLISES DE EXIGÊNCIAS LEGAIS

Para tornar o empreendimento legalmente operante é necessário o cumprimento das

exigências legais junto a órgãos do Governo e do Estado, que envolvem procedimentos e

regulamentações a serem seguidas. Inicialmente, deve-se realizar o registro na Junta

Comercial, no qual é necessário registrar a empresa na Junta Comercial do Estado da Bahia

(JUCEB). A JUCEB, com vinculação técnica ao Departamento Nacional de Registro do

Comércio (DNRC), efetivará os serviços consoante o disposto na Lei Federal nº 8.934, de 18

de novembro de 1994, regulamentada pelo Decreto nº 1.800, de 30 de janeiro de 1996. Será

definido o nome empresarial obedecendo ao princípio da veracidade e da novidade,

incorporando os elementos específicos ou complementares exigidos ou não proibidos em lei

(art. 62 do Dec. nº 1.800/1996).
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Em seguida, deve-se solicitar o Cadastro Nacional da Pessoa Jurídica (CNPJ) na

Receita Federal e a Inscrição Estadual junto a Secretaria da Fazenda do Estado da Bahia

(SEFAZ). Além disso, necessita-se da Licença Prévia para funcionar, sendo o Alvará de

Funcionamento e Localização solicitado junto à Prefeitura.

Para tornar o empreendimento regularmente ativo, ainda é necessário dar entrada no

processo de Licenciamento Ambiental no órgão competente, neste caso, no Instituto de Meio

Ambiente e de Recursos Hídricos (INEMA). O processo de licenciamento carece das

seguintes requisições: i) Licença Prévia (localização do empreendimento), ii) Licença de

Instalação (construção) e iii) Licença de Operação, de acordo com Resolução CEPRAM nº

4.180/2011 que dispõe sobre o processo de licenciamento no estado da Bahia.

Finalmente, após formalização do empreendimento, deve-se realizar o cadastro no

Corpo de Bombeiros, para garantir a segurança das instalações, além de solicitar a vistoria

das dependências do negócio após a avaliação do grau de risco, podendo necessitar do Auto

de Vistoria do Corpo de Bombeiros (AVCB).

Além disso, é imprescindível realizar o cadastro da empresa no Instituto Nacional do

Seguro Social (INSS) para o recolhimento das contribuições previdenciárias e no Fundo de

Garantia do Tempo de Serviço (FGTS) para cumprir as obrigações trabalhistas seguindo a

CLT (Consolidação das Leis do Trabalho) e outras regulamentações específicas.

Segundo a Agência Nacional de Águas e Saneamento Básico (ANA), a indústria de

celulose e papel, juntamente com as indústrias de alimentos, bebidas, entre outras, são

responsáveis por cerca de 85% da retirada de água dos recursos hídricos no Brasil (BRASIL,

2017). Deste modo, a geração de efluentes líquidos é expressiva, necessitando que a indústria

se adeque a práticas de redução de efluentes, de aproveitamento de recursos e siga a A Lei Nº

9.433 (08/01/1997) - Política Nacional de Recursos Hídricos, que determina o processo de

gestão dos recursos hídricos brasileiros. Assim, os efluentes líquidos gerados no processo que

não são destinados a demais aplicações, devem ser levados a uma empresa terceirizada de

tratamento de efluentes industriais ou realizar o tratamento na própria planta.

3.5 LOCALIZAÇÃO DA PLANTA INDUSTRIAL

Para determinar a localidade do empreendimento, foram levados em conta pontos

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

produtora de coco do estado, estando a 149 km de Camaçari pela via BA-099. O acesso é
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essencialmente favorecido pela rede de transporte e logística, sendo cercada pelas rodovias,

BA-524, BA-512 e 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 Petroquímico, retornando em infraestrutura industrial consolidada, a

cidade oferece mão de obra qualificada, desenvolvida em decorrência da presença das

inúmeras indústrias, contribuindo para a formação de profissionais com experiência relevante

em atividades industriais.

Ainda, é necessário pontuar a legislação estabelecida pela Lei nº 424, de 10 de

dezembro de 1998, que oferece incentivos fiscais para a instalação de novas indústrias

fabricantes de produtos químicos e de produtos plásticos, que representa um marco

significativo para o desenvolvimento econômico da região. A implementação desses

incentivos fortalece o comprometimento do governo local com o crescimento industrial, além

de ser um ponto crucial na atração de investimentos e no fortalecimento do setor.

A combinação das vantagens pontuadas anteriormente, aliada a eventuais incentivos

fiscais e apoio governamental, garantem que a indústria estará estrategicamente estabelecida

no município de Camaçari, Bahia. A localidade possui 785,421 km² (IBGE, 2022) de área

territorial e uma população estimada de 300.372 habitantes (IBGE, 2022), com PIB per capita

de R$ 84.446,59 (IBGE, 2022). A Figura 8 apresenta a localização do empreendimento.

Figura 8 - Localização do empreendimento.

Fonte: Google Maps, 2023.



46

4 PROJETO DO PROCESSO

Nesta seção, serão apresentados o fluxograma e a sequência de etapas de

processamento, juntamente com a especificação das condições operacionais dos

equipamentos.

4.1 DIAGRAMA DE BLOCOS

A Figura 9 ilustra o diagrama de blocos elaborado para o processo de produção da

UBHKP a partir de resíduos de coco verde, delineando as fases que abrangem desde a etapa

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

Figura 9 - Diagrama de blocos do processo.

Fonte: Autores, 2024.

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

recebimento da matéria-prima. Após o recebimento, o processo consiste na formação de
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cavacos. A operação ocorre em dois picadores a tambor, e os cavacos resultantes são

direcionados ao tanque de armazenamento. A partir disso, o cavaco é encaminhado para o

digestor contínuo, que opera a altas temperaturas e pressão, visando a deslignificação com

álcali (CORREIA, 2010). Nele, é adicionado ao topo o licor branco, que se caracteriza como

uma solução alcalina de hidróxido de sódio (NaOH) e sulfeto de sódio (Na2S), e água de

lavagem, ao fundo.

A polpa resultante do processo de cozimento é constituída de partes fibrosas,

suspensas no licor negro fraco, e de partes não fibrosas, como impurezas inorgânicas. Essa

mistura é então encaminhada para um tanque de descarga e depois ocorre a etapa de

depuração, realizada em um depurador centrífugo, também chamado de hidrociclone

(CAMPOS, 2011; MENDES, 2013). Em seguida, a polpa é encaminhada para o difusor, onde

ocorre o processo de lavagem. A polpa então é enviada para uma máquina de papel, onde tem

sua umidade adequada e é transformada em bobinas de gramatura pré-definida. Finalmente, a

polpa é direcionada à etapa de corte e, posteriormente, estocada em um pavilhão, encerrando

todo o processo com a destinação da UBHKP ao mercado.

O licor negro fraco que sai do digestor, depurador e difusor, é direcionado ao

evaporador de múltiplo efeito, onde tem seu teor de sólidos adequado ao teor de sólidos

requerido pela caldeira de recuperação (CAMPOS, 2011; MENDES, 2013). O licor negro

concentrado é direcionado para a caldeira de recuperação, onde é queimado, gerando vapor e

smelt. O smelt é então dissolvido no tanque de dissolução com o auxílio do licor branco fraco

proveniente do filtro de lamas, resultando em licor verde. Este licor é direcionado a uma

etapa de apagamento, na qual é adicionada a cal, onde é hidratada, e tem-se a primeira de

duas etapas de recuperação do hidróxido de sódio. Na etapa seguinte, finalmente se conclui a

reação de caustificação nos caustificadores, finalizando a obtenção do hidróxido de sódio e,

consequentemente, a regeneração do licor branco.

Na clarificação, o licor branco é separado da lama de cal no clarificador e enviado ao

digestor para posteriores cozimentos, concluindo assim o ciclo de recuperação 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 é então enviado ao tanque de dissolução, e a

cal segue para a recuperação no forno de cal, onde ocorre a calcinação da cal, podendo

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

Na sequência, apresentado na Figura 10, está o fluxograma PFD. Neste, estão

abordados detalhadamente todos os processos envolvidos na produção da polpa marrom

Kraft, desde o recebimento da matéria-prima até o produto final.

Desse modo, a área 100 compreende as etapas relativas à matéria-prima e seu

beneficiamento; a área 200 compreende a linha de fibras; a área 300 compreende a linha de

recuperação de químicos. As etapas de cada área serão detalhadas no decorrer desta seção.



49

Figura 10 - Fluxograma PFD.

Fonte: Autores, 2024.
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4.2.1 Área 100

4.2.1.1 Recepção e processamento da matéria-prima

As cascas de coco serão recebidas através de cavaqueiros e encaminhadas para o

pavilhão de estocagem A-101, visualizado no Anexo A.1, onde permanecerão estocadas até o

seu uso. Em sequência, 10.000 kg/h à temperatura de 25 °C (corrente 1) de casca de coco

serão levadas ao Picador a Tambor PTL 100x250 com capacidade de produção de 2 a 7 m³/h

(base seca), visualizado no Anexo A.2. Para casos de recebimento de lotes maiores ou falhas

operacionais, o PC-101 deverá operar com picador suplente, com dimensões semelhantes às

do principal. No picador PC-101, as cascas de coco (corrente 2) serão transformadas em

cavacos (corrente 3) com 10.000 kg/h de cavacos em base úmida (1.543 kg/h de cavacos em

base seca, à temperatura de 25 °C.

Desse modo, os cavacos formados serão enviados pela corrente 3 até um tanque de

armazenamento TA-101 visualizado no Anexo A.3, que possuirá um tanque reserva como

apoio quando ocorrer o superlotamento do tanque principal, ambos com com capacidade de

41,40 m³, levando em consideração os cavacos úmidos. Os cálculos relativos a essas etapas

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

etapa.

Figura 11 - Esquema da recepção e processamento da matéria-prima.

Fonte: Autores, 2024.

4.2.2 Área 200

4.2.2.1 Tanque de mistura do licor branco
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Para o início do processo de cozimento dos cavacos, o licor branco deve ser

produzido com o auxílio do tanque de mistura TM-201 com capacidade para 6 m³. Durante o

startup da planta, a união de três correntes individuais descarregam a água (corrente 5) a uma

vazão de 4.299,82 kg/h e à temperatura de 25 °C, o sulfeto de sódio (corrente 6) com 131,18

kg/h e à temperatura de 25 °C e o hidróxido de sódio (corrente 7) com 290,58 kg/h à

temperatura de 25 °C. Para a operação em estado contínuo, após a finalização do primeiro

ciclo de recuperação, as vazões mássicas das correntes de entrada no TM-201 serão de:

487,41 kg/h de água à 25 °C (corrente 5), 0,00 kg/h de sulfeto de sódio (corrente 6), 93,24

kg/h de hidróxido de sódio à 25 °C (corrente 7), 4.313,48 kg/h de licor branco recuperado à

90,80 °C (corrente 38). A vazão de licor branco na saída do tanque de mistura (corrente 8),

que alimentará o digestor D-201, é de 4.721,58 kg/h à temperatura de cerca de 80°C. O

equipamento está disposto no Anexo A.4 e calculado no apêndice B.2.1. A Figura 12

apresenta o esquema desta etapa.

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

Fonte: Autores, 2024.

4.2.2.2 Cozimento

A etapa de cozimento é onde ocorre a remoção da lignina dos cavacos de coco e a

formação da polpa. A Figura 13 representa o esquema do digestor D-201 e suas correntes de

entrada e saída, onde há a entrada do licor branco de cozimento em uma vazão de 4.721,58

kg/h e à temperatura de 80 °C (corrente 8), de cavacos de casca de coco a 10.000 kg/h à

temperatura de 25 °C (corrente 4) e água de lavagem a 10.000 kg/h à temperatura de 25 °C
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(corrente 23). Na saída do digestor, estão presentes licor negro fraco a 16.349,19 kg/h à

temperatura de 85 °C (corrente 9) e polpa em solução de licor negro fraco a 8.372,39 kg/h à

temperatura de 85 °C (corrente 10). Além disso, há a saída dos gases de alívio pela parte

superior do digestor. Os cálculos estão descritos no Apêndice B.2.2.

Figura 13 - Esquema do digestor D-201.

Fonte: Autores, 2024.

Além disso, é possível analisar a variação de lignina ao longo do tempo, em cada uma

das cinco zonas do digestor, obtendo-se uma diminuição em sua porcentagem ao longo do

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

e temperaturas correspondentes estão presentes na Tabela 4.

Tabela 4 - Temperatura de cada zona de cozimento.

Zona Lignina (%) Temperatura (°C)

Impregnação 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 é justificada pela

temperatura empregada (100°C), que é inferior à temperatura ótima de deslignificação (170

°C). Além disso, a descarga dos cavacos do digestor deve ocorrer em temperaturas menores

do que a de cozimento, para minimizar os danos mecânicos às fibras, o que justifica o uso de

corrente de água na zona de resfriamento, visando diminuição da temperatura de saída do

licor (FOELKEL, 2009).

Para atingir estas temperaturas nas seções do digestor, serão utilizados trocadores de

calor os quais fornecerão a energia necessária para aquecer ou resfriar as correntes, conforme

descrito no Apêndice B.2.2. Os cálculos dos trocadores estão dispostos nos Apêndices 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 necessárias, será o digestor vertical modelo ZJG7 da empresa CNBM,

conforme catálogo do Anexo A.5.

4.2.2.3 Tanque de descarga

Após o cozimento, ocorre a abertura de uma válvula de descarga no fundo do digestor,

de modo que os cavacos cozidos são direcionados para fora através da força de alívio 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 à pressão ambiente (1 atm), e se encontra descrito no Anexo A.6. Além

disso, o tanque de descarga é situado imediatamente abaixo do digestor, de modo a não

ocorrer perda de pressão ao longo de tubulações. A Figura 14 apresenta o esquema do tanque

de descarga.
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Figura 14 - Esquema do tanque de descarga TA-201.

Fonte: Autores, 2024.

Desse modo, há uma conservação de massa, onde a corrente 10 de entrada possui o

mesmo valor que a corrente 11 de saída, igual a 8.372,39 kg/h à temperatura de 85 °C de

polpa e licor negro fraco. Assim, o tanque de descarga deverá possuir capacidade de 12,46

m³. Os cálculos estão descritos no apêndice B.2.3.

4.2.2.4 Depurador

A primeira operação de limpeza da celulose para eliminar os constituintes

indesejáveis é feita através da separação mecânica dos resíduos 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 questão, foi utilizado um depurador Forward de alta densidade do

tipo hidrociclone, no qual os aceites são as partículas com menor densidade (ABRANTES,

2011). A corrente 11, à 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 alimentação de

água (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), à temperatura de 67,10 °C. O esquema do equipamento está

descrito na Figura 15.
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Figura 15 - Esquema do hidrociclone H-201.

Fonte: Autores, 2024.

Após a eliminação das impurezas dentro do hidrociclone, a vazão caudal de aceites,

ou seja, a vazão de fibras celulósicas unidas ao licor de cozimento e partículas indesejadas

ainda existentes, é de 13.082,27 kg/h a uma temperatura de 41,45 °C, a qual é encaminhada

pela corrente 15 até o difusor F-201. Pela parte inferior do equipamento, na corrente 14, com

uma vazão caudal de 1.453,79 kg/h e temperatura de 67,10 °C, são 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 operação é o hidrociclone modelo HD-4 da

empresa Fluid Brasil, conforme Anexo A.7 o qual possui 0,29 m de diâmetro e 1,663 m de

altura, conforme os cálculos descritos no Apêndice B.2.4.

4.2.2.5 Difusor

Após sair do depurador H-301, a corrente 15 é encaminhada para o difusor

atmosférico F-201, onde ocorrerá a lavagem da polpa com o objetivo de retirar o licor negro

ainda contido no produto. Esta corrente possui uma vazão de 13.082,27 kg/h e temperatura de

41,45 °C, onde 12.196,73 kg/h é o licor negro do processo, com 885,55 kg/h de sólidos não

dissolvidos, correspondendo a uma concentração de 87,59 kg de sólidos dissolvidos/ton de
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licor. O licor de lavagem utilizado contido na corrente 16 é a água branca, considerada sem

teor de sólidos em sua composição, com uma vazão de 5.000 kg/h e temperatura de 25 °C.

Após a lavagem, o licor diluído de lavagem (corrente 17) é encaminhado para os tanques

TM-301 e TM-302 com uma vazão de 16.064,84 kg/h, temperatura de 37,67 °C e uma

concentração de 14,12 kg de sólidos dissolvidos/ton de licor. A polpa lavada (corrente 18) é

encaminhada para a máquina de papel MP-201 com uma vazão de 2.017,44 kg/h e

temperatura de 26°C, onde 822,07 kg/h é polpa de celulose (em base seca) e 1.195,43 kg/h é

água resultante da lavagem. Assim, no processo de lavagem por difusão, a concentração de

soluto (sólidos solúveis) na polpa lavada é reduzida, enquanto a concentração de soluto no

licor filtrado aumenta.

Figura 16 - Esquema do difusor F-201.

Fonte: Autores, 2024.

Para a seleção do equipamento, escolheu-se o filtro autolimpante modelo

FMA-1002E, da empresa Fluid Brasil, com dimensões de 1,34 m de altura e 0,435 m de

diâmetro, conforme o catálogo do equipamento contido no Anexo A.8. A Figura 16 apresenta

o esquema do difusor.

4.2.2.6 Máquina de Papel

Após a corrente 18 sair do difusor F-201, ela é encaminhada para a máquina de papel

MP-201, onde terá o seu teor de umidade adequado ao teor comercial, de 10%, e será

transformada em papel, através de bobinas enroladoras. Assim, a etapa de transformação da

polpa em papel e sua secagem ocorrerão na máquina de papel com capacidade de 30 ton/dia,
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presente no Anexo A.9. A máquina de papel possui três seções distintas, por onde ocorre a

remoção de água e uma seção de enrolamento, onde as bobinas são formadas. A Figura 17

representa o esquema do equipamento.

Figura 17 - Esquema da máquina de papel MP-201.

Fonte: Adaptado de Campos, 2008.

A partir de uma vazão de 2.017,44 kg/h e temperatura de 26 °C (corrente 18),

calculou-se a vazão de saída igual a 945 kg/h e temperatura de 25 °C (corrente 19) e a vazão

de ar de secagem necessária igual a 438,60 kg ar/h à temperatura de 100 °C, na corrente 47, e

de ar na saída com vazão igual a 438,60 kg/h, à 20 °C, na corrente 49. O ar de secagem será

fornecido através do soprador industrial da empresa Mittal Group, disposto no Anexo C.8, e

será aquecido pelo trocador de calor E-206, calculado no Apêndice C.1.4 e presente no

Anexo C.4. Ainda, definiu-se o tempo residência na máquina de 480 min. Ainda, a corrente

de água (corrente 48) proveniente da máquina possui vazão igual a 1.072,44 kg/h e

temperatura de 25 °C e será destinada para a Estação de Tratamento de Efluentes (ETE). Os

cálculos estão disponíveis no Apêndice B.2.6.

4.2.2.7 Corte, estocagem e expedição

As bobinas formadas são então encaminhadas através da corrente 19, à vazão de 945

kg/h e temperatura de 25 °C, para o corte, que ocorre na Máquina de Corte MC-201 de

Bobinas Automática, DRA-CB3000, da empresa Dramaq, conforme Anexo A.10. A partir

disso, as bobinas formadas são encaminhadas através da corrente 20, a vazão de 945 kg/h e



58

temperatura de 25 °C, ao pavilhão de estocagem A-201, conforme Anexo A.11, onde

permanecerão estocadas até a expedição (corrente 21). A Figura 18 apresenta o esquema

desta etapa.

Figura 18 - Esquema de corte e expedição.

Fonte: Autores, 2024.

4.2.3 Área 300

4.2.3.1 Tanque de mistura

Os tanques de mistura TM-301 e TM-302 têm por objetivo realizar a mistura

homogênea das correntes de licor negro fraco oriundas da seção de fibras: 16.349,19 kg/h à

temperatura de 85 °C (corrente 9), 1.453,79 kg/h à temperatura de 67,10 °C (corrente 14) e

16.064,84 kg/h à temperatura de 37,67 °C (corrente 17), para direcioná-las ao evaporador de

múltiplo efeito EV-301 através da corrente 22, com vazão de 33.867,83 kg/h à temperatura de

76 °C, conforme requerida na entrada do evaporador.

Assim, para realizar a homogeneização das correntes, serão empregados dois tanques

de mistura da marca Will Máquinas, ambos de 23.000 L, de diâmetro igual a 2,83 m e altura

igual a 3,40 m, conforme catálogo presente no Anexo A.12. Os cálculos estão disponíveis no

Apêndice B.3.1. O esquema dos tanques de mistura em paralelo está presente na Figura 19.
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Figura 19 - Esquema dos tanques de mistura TM-301 e TM-302.

Fonte: Autores, 2024.

Além disso, outro fator importante para analisar o gasto energético é a potência

absorvida pelo impelidor (SOUSA, 2022). Deste modo, obteve-se o valor da potência

absorvida pelo impelidor dos tanques (Ptotal), igual a 5,57x1014 kW. O calor (Qtq) necessário

para adequar a corrente 22 à temperatura requerida no evaporador é igual a 1.974.402,037

kJ/h. O trocador de calor E-301 realizará o aquecimento da corrente 22, conforme descrito no

Apêndice C.1.5.

4.2.3.2 Evaporador de múltiplo efeito

O evaporador de múltiplo efeito EV-301 tem por objetivo a concentração do licor

negro fraco, transformando-o em licor negro forte, para ser enviado à caldeira de recuperação

CR-301 e gerar energia à indústria (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 área média de troca térmica igual a 219,30 m².

O licor negro fraco entra no terceiro efeito do evaporador, a uma vazão 33.867,83

kg/h e temperatura de 76 °C (corrente 22). O licor é concentrado pelo sistema de evaporação

em contracorrente, saindo no efeito 1 a uma vazão de 1.690,00 kg/h (corrente 24) à
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temperatura de 124 °C. Essa corrente é então destinada ao tanque de descarga de evaporação,

presente no Anexo A.13b, onde se finaliza o sistema de evaporação, obtendo-se o licor negro

forte em uma vazão igual a 1.648,00 kg/h e temperatura de 99 °C (corrente 25), contendo

cerca de 71,55% de sólidos, que serão posteriormente queimados na caldeira de recuperação.

O esquema da Figura 20 representa o sistema de evaporação, contendo o evaporador de

múltiplo efeito e o tanque de descarga.

Figura 20 - Esquema do evaporador EV-301 e do tanque de descarga TA-301.

Fonte: Autores, 2024.

A energia requerida em cada efeito está disposta na Tabela 5, bem como a entalpia de

vaporização. Os cálculos estão disponíveis no Apêndice B.3.2.

Tabela 5 - Calor e energia de vaporização por efeito do evaporador de múltiplo 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
vaporização (MJ/ton) 2.134 2.201 2.259 2.293 2.319

Fonte: Autores, 2024.

Ainda, do sistema de evaporação é oriunda a corrente 50, com vazão igual a

21.467,81 kg/h, que será destinada à Estação de Tratamento de Efluentes (ETE) para o

tratamento do condensado sujo.
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4.2.3.3 Caldeira de recuperação

A caldeira de recuperação aquatubular CR-301 é considerada um dos equipamentos

mais importantes da planta industrial (D’ALMEIDA, 2013) e tem o objetivo de reduzir íons

sulfato de sódio (Na2SO4) a sulfeto de sódio (Na2S), presentes no licor negro concentrado

para a recupeção de um novo licor branco a ser utilizado novamente no cozimento

(D’ALMEIDA, 2013).

Tem como objetivo secundário produzir vapor de baixa, média e alta pressão para

dentro das instalações da própria planta, recuperando-se a energia do processo através da

queima da matéria orgânica (D’ALMEIDA, 2013), majoritariamente composto de lignina. A

caldeira é capaz de tornar a planta industrial autossuficiente energeticamente, reduzindo

assim custos com produção de vapor de processo (RACHID, 2004).

Destacam-se como necessárias as entradas de ar de combustão (corrente 28), licor

negro concentrado com composição de no mínimo 58% de sólidos ou superior (corrente 25),

água de alimentação (corrente 29) e reposição de químicos (make-up) (corrente 26) de

sulfato.

Este licor negro proveniente do evaporador, com um teor de sólidos 71,55% chega à

caldeira a 99ºC com vazão de 1.647,73 kg/h (corrente 25). Atrelada a entrada de licor, tem-se

a corrente de make-up com vazão de 35,37 kg/h (corrente 26) a 25ºC. A vazão total de ar a

26ºC requerido na caldeira (corrente 28), somada à taxa de infiltração já definida, determinou

uma demanda de 4.775,85 kg/h. A vazão total do gás de combustão (corrente 31) a 210ºC é

de cerca de 6.228,95 kg/h. O smelt resultante do processo é liberado a uma vazão de 571,91

kg/h pela corrente 32 a uma temperatura elevada de 859,85ºC.

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 necessária de água despendida para a

alimentação 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 água de purga.

Assim, a caldeira produz vapor destinado à planta industrial, produzindo através da

corrente 30 uma vazão de 4.345 kg/h de vapor superaquecido a 200 °C e 800 kPa. Todos os

cálculos estão detalhados no Apêndice B.3.3. A caldeira selecionada é do modelo FM 9-30,

da empresa CBC Indústrias 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 recuperação CR-301.

Fonte: Autores, 2024.

4.2.3.4 Tanque de dissolução

O tanque de dissolução TM-303 tem um papel significativo após a operação da

caldeira, coletando o smelt (corrente 32) a temperatura de cerca de 859,85ºC definida por

revisão bibliográfica para as condições do tanque (CARREIRO, 2009) à vazão de 571,91

kg/h e diluindo o smelt ao receber o licor branco fraco (corrente 41) a 59,85ºC (REIS, 2013) a

uma vazão de 3.912,12 kg/h. Além disso, há também a entrada de água a 25 °C (corrente 33)

a uma vazão de 1.235,11 kg/h.

A mistura do smelt ao licor branco fraco retorna para a linha de recuperação na forma

de licor verde bruto (corrente 35) a 89,5ºC (REIS, 2013) e 4.976,94 kg/h, para posteriormente

obtenção do licor branco.

Segundo Reis (2013), devido a elevada temperatura que o smelt é inserido ao tanque,

da parcela de água presente no licor branco fraco, cerca de 15% da massa de água evapora.

Desse modo, a vazão de vapor gerada que deixa o tanque de dissolução (corrente 34) a

99,85ºC é de 742,20 kg/h. Os cálculos estão disponíveis no Apêndice B.3.4. O esquema do

tanque de dissolução e suas respectivas correntes são representados pela Figura 22.

Figura 22 - Esquema do tanque de dissolução TM-303.
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Fonte: Autores, 2024.

No balanço energético desenvolvido no Apêndice B.3.4 das entradas e saídas do

tanque de dissolução foram somadas e contabilizadas a exergia total de entrada como cerca

de 4.282.073,05 kW e a exergia saída de 3.745.970,69 kW.

Para o armazenamento será empregado um tanque de mistura da marca Will

Máquinas de 8.000 L de aço inox, de diâmetro igual a 1,98 m e altura igual a 2,45 m,

conforme consta no catálogo presente no Anexo A.15.

4.2.3.5 Reator Slaker

O apagador de cal, ou reator de apagamento (slaker) R-301, é o equipamento utilizado

para a hidratação da cal, a primeira etapa da reação de caustificação, responsável pela

recuperação do hidróxido de sódio (NaOH), que ocorre em duas etapas, na região do ciclo de

recuperação chamada de ciclo da cal (D’ALMEIDA, 1988; MARCELINO, 2019).

Durante startup, adiciona-se óxido de cálcio (CaO) a uma vazão de 261,07 kg/h

(corrente 36) e temperatura de 107,22°C à corrente de licor verde bruto a uma vazão de

4.976,94 kg/h (corrente 35) a 89,85ºC, a fim de converter carbonato de sódio (Na2CO3) em

hidróxido de sódio (NaOH). Já no estado estacionário, há a entrada da cal oriunda do forno de

cal FR-301, à temperatura de 226 °C e vazão de 258,03 kg/h (corrente 46) e a reposição de

cal virgem (corrente 36) altera-se para uma vazão de 3,04 kg/h.

Segundo D’Almeida (1988), as duas etapas da caustificação são expressas pelas

Equações 4.1 e 4.2, que representam, respectivamente, a reação de hidratação, apagamento ou

extinção da cal (slaking) e a reação de caustificação (causticizing).

(4.1)𝐶𝑎𝑂
(𝑠)

+ 𝐻
2
𝑂

(𝑙)
→  𝐶𝑎(𝑂𝐻)

2(𝑠)
+ 𝐸𝑛𝑒𝑟𝑔𝑖𝑎
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(4.2)𝐶𝑎(𝑂𝐻)
2(𝑠)

+ 𝑁𝑎
2
𝐶𝑂

3(𝑎𝑞)
↔ 𝐶𝑎𝐶𝑂

3(𝑠)
+ 2 𝑁𝑎𝑂𝐻

(𝑎𝑞)

Sendo a primeira reação exotérmica e de rápida conversão (SANCHEZ, 2007), ocorre

com máxima conversão dentro do reator slaker durante o tempo de residência de 30 minutos.

A corrente de saída do reator slaker (corrente 37) com uma vazão volumétrica de

4.443,70 L/h e a 89,87ºC é direcionada a sequência de reatores de caustificação, composta

por 3 CSTRs (R-302, R-303 e R-304), onde a reação de caustificação irá prosseguir-se

durante 120 minutos de residência e atingir sua concentração final de álcalis e a formação da

lama de cal, composta por carbonato de cálcio em suspensão (EMUNDS, 2010). Que está

com seus cálculos detalhadamente descritos no Apêndice B.3.5, através dos cálculos para o

balanço de massa e energia.

Para a operação do reator slaker o equipamento selecionado foi o ZMI Portec

Detention Slaker, da empresa Carmeuse Systems, no modelo M-25 devido a sua capacidade

máxima de adição de cal de 2.495 kg/h e seu volume total de 1.700 L, conforme catálogo

disposto no Anexo A.16. O esquema do reator slaker está disposto na Figura 23, juntamente

aos caustificadores.

4.2.3.6 Caustificador

O reator de caustificação, ou caustificador, é utilizado em sequência, de 3 reatores

CSTRs (R-302, R-303 e R-304), para que se conclua eficientemente a reação de caustificação

e finalize-se a recuperação do hidróxido de sódio (NaOH) para regeneração do licor branco

no cozimento das fibras de celulose (SWANDA, 1997).

A corrente de entrada para os caustificadores possui vazão volumétrica de 4.367,14

L/h, com tempo de residência de 40 minutos em cada um dos caustificadores para atingir a

eficiência de caustificação desejada. Deste modo, na Figura 23 há a representação da

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

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

Saindo do último reator de caustificação R-304 tem-se a corrente de licor branco

bruto (corrente 37), agora com lama de cal em suspensão, com uma vazão mássica total de

5.245,32 kg/h a temperatura de 89,87ºC, sendo a fração mássica de licor branco bruto

aproximadamente igual a 0,953 e a fração mássica de lamas aproximadamente igual a 0,047,

direcionada ao clarificador CL-301 de licor branco para separação física das partes de lama e

licor branco. As equações, condições de operação, métodos de resolução e cálculos do

balanço de massa e energia destes equipamentos estão dispostos, juntamente com os

referentes ao apagador de cal, no Apêndice B.3.5.7.

O volume dos caustificadores é de suma importância tendo em vista a dependência

das variáveis cinéticas reacionais com o volume reacional. Sendo assim, selecionaram-se 3

reatores encamisados com agitação contínua de 7.800 litros de capacidade máxima, cada um,

conforme disponível no Anexo A.17.

4.2.3.7 Clarificador

Conforme Cremasco (2018), a clarificação é o processo de separação sólido-líquido

baseada na diferença entre as concentrações das fases presentes na suspensão a ser

processada, sujeitas à ação 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 líquida da

separação. Assim, apesar da classificação como “clarificador”, o equipamento de

sedimentação deste projeto visa a obtenção tanto da fase particulada (lama) quanto do líquido

(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 está disponível no

Anexo D.1.

Figura 24 - Esquema do clarificador CL-301.

Fonte: Autores, 2024.

Desse modo, oriundo dos caustificadores (R-302, R-303 e R-304) tem-se a vazão de

licor branco bruto (corrente 37) de 5.245,32 kg/h a uma temperatura de 89,87°C. Após 0,6

horas de sedimentação, tem-se uma vazão de licor branco clarificado (corrente 38) a 4.313,48

kg/h e temperatura de 90,80°C a qual retornará ao tanque de mistura de licor branco TM-201,

uma vez que possui em sua composição uma alta carga de álcali e energia térmica para

aquecer o licor branco para o processo. Na parte inferior do clarificador CL-301, tem-se uma

vazão de lama de cal (corrente 39) a 931,84 kg/h e temperatura de 89,87 °C, a qual seguirá

para o filtro de lamas.

O dimensionamento do clarificador se baseia no esquema do Anexo D.1, onde

verifica-se que o equipamento é dividido em três regiões distintas: região de líquido

clarificado, região de espessamento e fundo do sedimentador.

Desse modo, tem-se a Tabela 6, a qual traz as alturas das regiões do clarificador, a

área de sedimentação (A) e o diâmetro do equipamento (D). Os cálculos relativos aos

balanços de massa e de energia, bem como sobre o dimensionamento estão presentes no

Apêndice B.3.6.

Tabela 6 - Dimensionamento do clarificador.

Parâmetro Valor Unidade

𝐻 3,5 m



67

𝐻
1 0,75 m

𝐻
2 1,91 m

𝐻
3 0,84 m

𝐷 11,44 m

𝐴 0,33 m²

Fonte: Autores, 2024.

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

Co, conforme catálogo do Anexo A.18.

4.2.3.8 Filtro de lamas

A filtração é a operação de separação entre as fases líquida e sólida de uma corrente,

onde há formação de torta, a qual é rica em concentração de sólidos, e formação de filtrado,

sem presença de sólidos particulados. O equipamento mais utilizado na indústria para a

realização da filtração contínua é o filtro à vácuo de tambor rotativo, uma vez que necessita

de uma pequena área de implantação, a torta é removida com facilidade e possui um baixo

custo de manutenção (PAZ, 2007), onde a filtração ocorre a partir da rotação do tambor em

um ciclo que se divide em filtração, lavagem, secagem e descarga, conforme Anexo D.2.

Assim, a filtração neste projeto visa a obtenção da lama de cal (torta) e do licor

branco fraco (filtrado) que seguem para o forno FR-301 e reciclo no tanque de dissolução

TM-303, respectivamente. A alimentação do filtro F-301 é a corrente 39 oriunda do

clarificador CL-301, a qual possui uma vazão de 931,84 kg/h e temperatura de 89,87 °C, e

água de lavagem (corrente 40) contendo 3.500 kg/h e 56,68°C. A torta sai do equipamento

com uma vazão de 415,78 kg/h de lama e de 103,94 kg/h de água com a lama, totalizando

519,72 kg/h na corrente 42, a 25°C, sendo composta por, sobretudo, , para sofrer o𝐶𝑎𝐶𝑂
3

processo de calcinação no forno de cal. O filtrado (corrente 41) sai com uma vazão de

3.912,12 kg/h e 59,85 °C, o qual retorna ao tanque de dissolução. A Figura 25 apresenta o

esquema do equipamento.
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Figura 25 - Esquema do filtro de lamas F-301.

Fonte: Autores, 2024.

Além disso, o filtro possui uma capacidade de filtração por área de 0,02 cm³/s.cm² e

um tempo de filtração de 15,42 minutos, de modo a ser selecionado o equipamento

demonstrado no catálogo do Anexo A.19 para realizar a operação. Os cálculos estão

presentes no Apêndice B.3.7.

4.2.3.9 Forno de cal

O forno de cal FR-301 é dividido em quatro etapas, iniciando-se pela secagem,

seguido do aquecimento, calcinação e resfriamento. O processo de calcinação geralmente

possui alta eficiência, chegando a cerca de 95%, sendo por esse motivo que a cal é reutilizada

na unidade de caustificação do licor verde (REIS, 2013). Assim, o forno de cal de faz

extremamente importante ao ciclo de recuperação, uma vez que é nesta operação unitária em

que se finaliza o ciclo de recuperação de químicos da planta industrial. A Figura 26

esquematiza as correntes envolvidas no processo de calcinação.
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Figura 26 - Esquema do forno de cal FR-301.

Fonte: Autores, 2024.

Assim, visando a obtenção da cal através da reação de calcinação do carbonato de

cálcio (Equação 4.3), direciona-se 519,72 kg/h à temperatura de 25 °C (corrente 42) ao forno.

Deste processo, obtém-se 270,17 kg/h de produto à temperatura de 226 °C (corrente 46),

sendo este composto pela porcentagem mássica 95,5% de cal. Essa vazão retorna ao

processo, finalizando o ciclo da cal e dando início ao novo ciclo de recuperação. Além disso,

produz-se 106,18 kg/h de dióxido de carbono e demais gases de combustão à 600 °C

(corrente 45).

(4.3)𝐶𝑎𝐶𝑂
3
(𝑠) → 𝐶𝑎𝑂 (𝑠) +  𝐶𝑂

2
(𝑔)

Como gás de queima, emprega-se propano, por apresentar elevado poder calorífico

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 à temperatura de 25 °C (corrente 44). A

reação de combustão do propano está presente na Equação (4.4). A corrente 45, onde ocorre a

saída dos gases de combustão, apresenta uma vazão de 265,13 kg/h e temperatura de cerca de

600 °C.

(4.4)𝐶
3
𝐻

8
 + 5𝑂

2
→3𝐶𝑂

2
+ 4𝐻

2
𝑂

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

inclinação de 2,25°, diâmetro do cilindro rotativo de 4 m e comprimento do cilindro rotativo
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de 60 m. O equipamento está presente no Anexo A.20 e os cálculos empregados estão

presentes no Apêndice B.3.8.

4.3 PLANEJAMENTO DA PRODUÇÃO

Para satisfazer a produção de 22.680 kg/dia de produção de celulose não branqueada

de fibra (UBHKP) curta faz-se necessário realizar o planejamento da produção. O

planejamento da produção diz respeito ao startup das atividades da planta industrial,

estabelecendo-se uma rotina até que a planta atinja a operação em regime permanente.

Assim, para o 1° dia de operação da planta, apenas o setor de recebimento da área 100

estará ativo, recebendo 5 cavaqueiros de 3 eixos de casca de coco, oriundos das empresas e

do aterro. Esse processo será realizado no final do dia, com duração estimada de 4h.

Recebe-se também a matéria-prima necessária para o preparo do licor branco e operação dos

demais equipamentos do ciclo de recuperação, com tempo estimado de 2h.

No 2° dia, dando continuidade à operação da área 100, às 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 início às 16h e finalizando às 00h, realiza-se o preparo do

licor branco. A caldeira de recuperação terá o seu startup às 16h, sendo alimentada com

cavacos até ocorrer a produção de licor negro concentrado.

No 3° dia de operação, juntamente a todos os processos já contabilizados no 1° e 2°

dias, tem-se a ativação da área 200. Os cavacos picados e armazenados serão encaminhados

para o digestor, juntamente ao licor branco previamente preparado, com início às 08h. O

primeiro ciclo de cozimento finaliza às 13h, onde se inicia o funcionamento do blow tank,

depurador e difusor. A partir deste momento, estes equipamentos funcionarão continuamente.

Juntamente ao início do cozimento, a área 300 será iniciada, com o transporte do licor negro

fraco para o tanque de mistura 301. O evaporador de múltiplo efeito iniciará suas operações

às 17h. A máquina de papel inicia às 16h e tem o final do ciclo às 00h. O corte e

armazenamento da bobina é realizado no primeiro turno do dia seguinte, 00h - 08h.

No 4° dia, às 01h terá início a operação da caldeira de recuperação com licor negro

concentrado quando integra-se o processo em um novo estado contínuo. Às 02h o tanque de

dissolução receberá o smelt proveniente da caldeira, no entanto, ainda sem o reciclo do filtro

de lamas. Às 03h o primeiro licor verde será encaminhado para o reator slaker, alimentado

somente com cal virgem até reciclo do forno de cal, e deixará os reatores de caustificação às
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05h30, seguindo para o clarificador de licor branco. Neste instante, o clarificador, com o licor

branco ainda sem as especificações desejadas, terminará de separar a primeira lama de cal às

06h. Direcionada ao filtro de lamas, às 06h30 finaliza-se o primeiro ciclo de filtração e

direciona a corrente de filtrado líquido ao tanque de dissolução do smelt (que operará em

estado contínuo a partir das 07h30), que afetará também o estado contínuo do slaker.

Simultaneamente, às 06h30 o forno de cal recebe a primeira lama filtrada e finaliza seu

primeiro ciclo (de alimentação da cal virgem) às 09h30. Durante este intervalo de tempo, às

08h, ocorre a expedição do primeiro lote de produto na Área 200. Em decorrência do

primeiro processamento do forno de cal, a partir das 09h30 o reator slaker sofre sua última

alteração anterior ao estado contínuo final, atingido às 10h, com o encerramento da reposição

total de cal. Concomitantemente, após reciclo da corrente líquida de filtração das lamas, o

clarificador de licor branco direcionará ao tanque de mistura do licor branco, na Área 200, a

primeira corrente de licor branco recuperado, encerrando a reposição total de reagentes para o

cozimento às 11h30.

A partir do 4° dia, a indústria estará operando continuamente, com as áreas 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 indústria.

(Continua)

Atividade Segunda-feira Terça-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 16h-18h 16h-18h

PC-101 08h-18h 08h-18h

TA-101 08h-18h

TM-201 16h-17h 10h30-11h30

D-201 08h-13h

TA-201 13h-14h

H-201 14h-15h

F-201 15h-16h

MP-201 16h-00h

MC-201 e
A-201 00h-08h

TM-301 e
TM-302 16h-17h
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(Conclusão)

EV-301 e
TA-301 17h-01h

CR-301 16h-19h 01h-02h

TM-303 02h-07h30

R-301 03h-08h 09h30-10h

R-302, R-303 e
R-304

03h30-05h3
0 08h-10h

CL-301 05h30-06h 10h-10h30

F-301 06h-06h30

FR-301 06h30-9h30

Status Identificação

Startup

Processo não integrado

Contínuo

Periódico
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4.3.1 Escala de trabalho

Para a proposição da escala de trabalho, analisa-se a alocação dos colaboradores na

indústria, bem como os dias trabalhados efetivamente ao ano, descontando-se os períodos de

parada programada. Deste modo, estima-se que irá ocorrer 1 parada programa de 10 dias

(KLABIN, 2024), destinada à manutenção e limpeza dos equipamentos. Assim, a indústria irá

operar continuamente durante 355 dias ao ano.

Desse modo, a empresa será composta por 60 colaboradores alocados nos seguintes

setores: administração, caldeira, chão de fábrica, controle de qualidade, cozinha, engenharia,

expedição, limpeza, recursos humanos, sala de controle e segurança. Os turnos de trabalho

serão divididos em três turnos de 08h cada, começando a partir das 08h da manhã, conforme

ilustrado na Tabela 7. Além disso, cada funcionário em quaisquer dos turnos possuirá 1h de

intervalo.

Tabela 7 - Alocação dos colaboradores.

Setor
Turno/Horário

1° (08h - 16h) 2° (16h - 00h) 3° (00h - 08h)

Administração 5 0 0

Caldeira 1 1 1

Chão de fábrica 3 2 2

Controle de
Qualidade 2 2 1

Cozinha 3 2 0

Engenharia 1 1 1

Expedição 2 2 0

Limpeza 3 3 0

Recursos Humanos 3 0 0

Sala de Controle 1 1 1

Segurança 2 2 2
Fonte: Autores, 2024.
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4.4 UTILIDADES

Nesta seção, serão abordadas as utilidades empregadas no processo, detalhando sobre

o uso de cada uma dentro da planta industrial e do setor administrativo. Na Tabela 8, estão

presentes as demandas diárias totais de utilidades. O detalhamento de cada uma está nas

subseções 4.4.1 a 4.4.3.

Tabela 8 - Demandas diárias totais de utilidades.

Utilidades Demanda Unidade

Água quente 88.340,00 L/dia

Água fria 563.391.70 L/dia

Vapor 95.118,14 kg/dia
Fonte: Autores, 2024.

O dimensionamento de tubulações e bombas necessárias para o transporte das

utilidades está presente no Apêndice D.

4.4.1 Demandas de água quente

Para a demanda de água quente, é necessário avaliar seu uso no prédio administrativo

e nos equipamentos da planta. No filtro de lamas, a demanda é igual a 3.500 kg/h de água

quente. No prédio administrativo, as demandas se referem ao funcionamento dos

equipamentos para a cozinha, refeitório, vestiários e do sistema CIP. Para atender a estas

demandas, será instalado um tanque de armazenamento de água quente, o qual manterá a

água a uma temperatura de 70 °C para ser destinada aos pontos necessários da planta. Em

pontos onde é necessário temperatura inferior à 70 °C, é prevista a instalação de

misturadores.

Na cozinha, considera-se que sejam preparadas 2 refeições diárias por funcionário.

Segundo Macintyre (2010), pondera-se que sejam utilizados cerca de 12 litros de água quente

por refeição durante o processo de cocção de alimentos, de acordo com o Anexo B.1,

totalizando uma demanda de água quente de 1.440 L/dia, sendo 720 L para o preparo das

refeições o meio-dia e 720 L para o preparo das refeições ao final do dia. Desse modo, serão

utilizadas 5 panelas industriais da marca Nova Real Alumínio, modelo 9745, de 60 L cada
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uma para atender a demanda das refeições, conforme Anexos B.2. Além disso, para manter os

alimentos aquecidos no refeitório, será utilizado uma cuba de acordo com o modelo do

Anexo B.3, a qual necessitará de 20 L de água quente por dia.

Para a demanda de água quente nos chuveiros, de acordo com a NR n° 24 é indicada a

instalação de um chuveiro para cada 20 funcionários para higienização, portanto, serão

instalados dois chuveiros no vestiário masculino e nos dois no feminino. Considera-se a

norma NBR 5626 (ABNT, 2020) que estipula uma vazão mínima de 12 L por minuto para

chuveiros em instalações 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

água, das quais 2.880 L/dia são de água quente, uma vez que, segundo Macintyre (2010), é

necessário uma mistura entre água fria e água quente para se atingir a temperatura ideal para

banho, conforme indicação de dermatologistas. Desse modo, decidiu-se pela instalação de

dois aquecedores de água, um para os vestiários e outro para a cozinha e refeitório. Assim,

foram escolhidos dois aquecedores do modelo B300, o qual produz 98 L/h de água quente,

conforme o catálogo do Anexo B.4.

A demanda no sistema CIP vai ocorrer 1 vez ao ano, quando acontecem as paradas

programadas descritas no planejamento de produção. Esse sistema realizará 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 água quente para

limpeza igual a 48.400 L.

4.4.2 Demandas de água fria

A demanda de água fria nos prédios auxiliares está prevista para o funcionamento da

cozinha, da lavanderia, dos banheiros e vestiários, e na área industrial para as lavagens da

polpa e resfriamento de correntes. Em relação aos equipamentos do processo, tem-se a

demanda de 167,51 kg/h no tanque de mistura do licor branco. No digestor, há a demanda de

10.000 kg/h de água fria na zona de resfriamento. No depurador, ocorre a entrada de 6.163,68

kg/h de água fria. No difusor, a demanda é de 5.000 kg/h. No tanque de dissolução, ocorre a

entrada de 1.235,11 kg/h. No apagador e caustificadores, a demanda é de 388,47 kg/h. Nos

trocadores de calor, há 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 água fria na planta igual a 552.406,70 L/dia.
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Em relação ao prédio administrativo, tem-se que na cozinha a quantidade de água fria

necessária é determinada com base na água utilizada para cozimento dos alimentos e a água

utilizada para abastecimento do lava-louças modelo AMT2, apresentado no Anexo B.5. O

lava-louças consome 180 L/h e realiza 15 ciclos de lavagem com aproximadamente 1 minuto

de duração, resultando em uma demanda por dia de 45 litros. Ressalta-se que esse modelo de

lava-louças é equipado com um aquecedor de água próprio e não requer o uso de vapor ou

água quente. Desse modo, o gasto de água total na cozinha é de 1505 L/dia.

Na lavanderia, a água fria será utilizada para a lavagem dos uniformes dos

colaboradores, necessitando de 60 litros de água 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 necessário a utilização de 1.350 litros de água 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 catálogo do Anexo B.6.

Para os banheiros e vestiários, é necessário estimar a demanda de água nas pias,

descargas e chuveiros. Conforme a NBR-11852 (ABNT, 2013), cada descarga de bacias

sanitárias consome 9 litros de água. Já a NBR-5626 (ABNT, 2020) estabelece que as

descargas em mictórios consomem 2,5 litros de água. Essa mesma norma também define a

vazão das pias de banheiro como 15 L/min, conforme especificado no Anexo B.7.

Considera-se que cada funcionário acione a descarga e pia três vezes ao dia, o acionamento é

de 30 segundos e ⅓ das descargas são realizadas em mictórios. Desse modo, a demanda de

água nas pias e descargas é de 2.580 L/dia. Nos chuveiros, conforme mencionado na seção

4.4.1, será necessário 7.200 litros de água por dia, dos quais 4.320 litros são de água fria a 25

°C.

Além disso, ao longo do prédio administrativo haverá 3 bebedouros do modelo

descrito no catálogo do Anexo B.8 para o consumo de água potável, 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 água por dia nos bebedouros. Outros pontos de água serão instalados nas

áreas do prédio para uso geral, sendo dois na lavanderia, 2 na cozinha e 2 na área de

recreação. Cada um desses pontos foi considerado como uma torneira de banheiro, com uma

vazão de 15 L/min e uso de três vezes ao dia com acionamento total de 10 minutos por dia,

demandando, portanto, 900 L/dia. Deste modo, totalizando a demanda de água fria no prédio

administrativo igual a 10.985 L/dia.



78

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 necessário 1.548,32 kg/h na zona de

impregnação pelo E-201 e 100,92 kg/h na zona de cozimento pelo E-203. Na máquina de

papel, há demanda de 44,02 kg/h para o aquecimento do ar de secagem pelo E-206. A

demanda mais expressiva está nos evaporadores de múltiplo 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 é utilizado para o funcionamento dos tanques de

água quente, dos equipamentos da lavanderia (secadora, lavadora e calanda) e na cozinha, na

lava-louças.

Conforme descrito no item 4.4.2, a quantidade de roupas a serem lavadas na

lavanderia é de 22,5 kg/dia. Para a secagem das roupas, será 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 será necessário a utilização de uma calandra a qual será da

marca Rufino Modelo RCI-20, com capacidade para 25 kg de roupa, conforme catálogo do

Anexo B.10. O equipamento consome 10 kg/h de vapor, totalizando 150 kg de vapor/dia,

considerando três ciclos de lavagens por dia.

Para os chuveiros, de acordo com o item 4.1.1 será necessário o aquecimento de 1.920

L/dia de água através da utilização do aquecedor do catálogo do Anexo B.4 o qual consome

14 kg de vapor/h. Desse modo, para atender a demanda, será gasto 336 kg de vapor/dia.

Totalizando uma demanda no prédio administrativo igual a 64 kg/h, que será suprida através

do vapor de baixa pressão e a 100 °C gerado pelo Tanque de Dissolução, conforme presente

no Apêndice B.3.4.

4.5 DESCRIÇÃO 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 são responsáveis pelo aquecimento das zonas

internas do digestor, sendo operados a vapor superaquecido a 200 °C e 800 kPa, oriundo da

caldeira de recuperação. O equipamento E-202 tem a mesma função, no entanto é operado

com vapor de integração energética do trocador E-201. O trocador E-201, conforme cálculos

realizados no Apêndice C.1.1, possui área de troca térmica de 12,71 m², de modo que o

modelo selecionado é o TP10-4-1250 da marca Thermo Pipe (Anexo C.1). O trocador E-202,

conforme cálculos realizados no Apêndice C.1.2, possui área de troca térmica de 31,35 m², de

modo que o modelo selecionado é o BCTH 406.10.S369 da marca Bermo (Anexo C.2). O

trocador E-203, conforme cálculos realizados no Apêndice C.1.3, possui área de troca térmica

de 6,51 m², de modo que o modelo selecionado é o TP6-2-1750 da marca Thermo Pipe

(Anexo C.3).

O equipamento E-301 é responsável pelo aquecimento das correntes do tanque de

mistura 301 e 302. Assim, empregam como fluido de aquecimento o vapor de integração

energética do trocador E-202. O trocador E-301, conforme cálculos realizados no Apêndice

C.1.5, possui área de troca térmica de 6,22 m², de modo que o modelo selecionado é o

TP6-2-1750 da marca Thermo Pipe (Anexo C.3).

O equipamento E-206 é responsável pelo aquecimento do ar de secagem empregado

na máquina de papel 201. Assim, emprega vapor da caldeira de recuperação como fluido de

aquecimento, a 200 °C e 800 kPa. O trocador E-206, conforme cálculos realizados no

Apêndice C.1.4, possui área de troca térmica de 0,34 m², de modo que o modelo selecionado

é o TP4-4-300 (Anexo C.4).

4.5.2 Água fria

4.5.2.1 Trocadores de calor

Os equipamentos E-204, E-205 e E-302 são responsáveis pela redução de temperatura

das zonas de lavagem e resfriamento do digestor e pela condensação do vapor proveniente do

evaporador, sendo operados com água fria a 25°C proveniente dos reservatórios. O trocador

E-204, conforme cálculos realizados no Apêndice C.3.1, possui área de troca térmica de 8,68

m², de modo que o modelo selecionado é o TP5-2-1250A da marca Thermo Pipe (Anexo

C.5). O trocador E-205, conforme cálculos realizados no Apêndice C.3.2, possui área de troca

térmica de 21,73 m², de modo que o modelo selecionado é o TP10-2-2000 da marca Thermo
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Pipe (Anexo C.6). O trocador E-302, conforme cálculos realizados no Apêndice C.3.2, possui

área de troca térmica de 70,83 m², de modo que o modelo selecionado é o BCTH

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

4.5.2.2 Sistema de captação de água

A captação da água utilizada na indústria ocorrerá através de um poço artesiano, que

será perfurado pela empresa Tecnopoços, localizada em Camaçari. A empresa foi selecionada

pois segue a NBR 12212, que discorre sobre projetos de poços tubulares, e a NBR 12233, que

abrange a construção de poços tubulares. A utilização da Estação de Tratamento de Efluentes

(ETE) compacta irá reduzir a demanda de água do poço em 2.146,78 kg/h, conforme será

abordado na seção 4.8. Assim, a demanda requerida pelo poço artesiano reduz em 8%,

necessitando a obtenção de 25.008,71 kg/h de água pelo poço.

O poço artesiano terá 160 metros de profundidade, para atender à demanda de água

requerida (HIDROG, 2024). Sabe-se que, no ano de 2024, o preço médio da perfuração é de

R$30,00 por metro perfurado (TODAGUA, 2024). Para levar a água à indústria, será

utilizada uma bomba submersa modelo 65-20-15-2.2, com capacidade de bombear 27 m³/h,

conforme presente no Anexo B.11.

4.5.2.3 Reservatórios

Para o armazenamento da água, proveniente do poço artesiano, foram selecionados 3

tanques de armazenamento destinados à indústria e 1 caixa d’água destinada ao prédio. As

capacidades dos reservatórios estão dispostas na Tabela 9. Estabeleceu-se a relação de 70%

da capacidade dos reservatórios, visando a estocagem para combate a incêndios, bem como

uma margem de segurança. O tanque 3 apresenta capacidade diferente dos demais, pois nele

ocorre a entrada da água de reuso que será reintegrada ao processo, conforme será abordado

na seção 4.8.

Tabela 9 - Volume dos reservatórios de água fria.

Reservatório Volume (m³)

Caixa d’água 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 INTEGRAÇÃO DE UTILIDADES

Visando o melhor aproveitamento energético das utilidades empregadas no processo,

algumas estratégias foram adotadas. Em primeiro lugar, tendo como objetivo a

autossuficiência energética da planta, aliada com o interesse de não desperdiçar o potencial

energético das correntes de troca térmica, realizou-se a integração 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 operação diminuiu a demanda de

vapor total em 33,4% e possibilitou o uso de vapor excedente produzido pela caldeira para a

geração de energia elétrica. A Tabela 10 apresenta os dados da integração e não integração do

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

Tabela 10 - Comparativo da integração e não integração de vapor.

Parâmetro Vazão de vapor (kg/h)

Demanda de vapor integrado 3.963,26

Demanda de vapor não integrado 5.949,10

Vapor produzido na caldeira 4.345,00

Vapor produzido no tanque de dissolução 742,20
Fonte: Autores, 2024.

Assim, o excedente de vapor verificado após a adoção da integração de utilidades,

igual a 1.123,94 kg/h é direcionado para uma turbina geradora. Com a adoção desta medida,

estima-se uma economia de 593,73 R$/h, com base na precificação de energia elétrica da

cidade de Camaçari, igual a 0,48 R$/kWh (NEOENERGIA COELBA, 2024). Para isso, será

utilizada a turbina a vapor para Microgeração de Energia da marca Wórtice Energia modelo

MWX, presente no Anexo C.9.

Uma possível integração a ser realizada é destinar a água removida nas seções de

prensagem e formação da máquina de papel para o setor de limpeza do prédio administrativo
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ou às seções de lavagem da linha de fibras (depurador e difusor), visando a redução da

demanda de água fria. Além disso, uma opção implementada é a coleta pluvial previamente

citada no item 4.5.3.2.

4.7 CONTROLE DE QUALIDADE

O controle de qualidade da indústria será realizado nos laboratórios, e terá por

objetivo a padronização da qualidade entregue aos clientes, bem como sua adequação aos

parâmetros definidos pelas normas TAPPI. Assim, os equipamentos necessários estão

dispostos na Tabela 11. Os seus catálogos estão presentes nos Anexos E.1 - E.4.

Tabela 11 - Equipamentos necessários para o controle de qualidade.

Equipamento Marca Quantidade

Balança digital de precisão Bioprecisa 1

Medidor de densidade química
Ultrassônico RHSonics 1

Medidor de sólidos dissolvidos Alquera 1

Viscosímetro analógico modelo LV Hebei Gaotiejian Testing
Instrument Co. 1

Fonte: Autores, 2024.

Também são necessárias vidrarias e equipamentos de laboratório, conforme presente

na Tabela 12. Nela, já estão contabilizadas a estimativa de vidrarias de reposição.

Tabela 12 - Equipamentos de laboratório.

Equipamento Quantidade

Béquer 20

Bureta 5

Chapa de agitação magnética 3

Erlenmeyer 10

Funil de vidro 4

Pipeta graduada 3
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Pipeta volumétrica 3

PHmêtro 3

Proveta 8
Fonte: Autores, 2024.

4.8 TRATAMENTO DE EFLUENTES

No que tange a geração de efluentes, estes são oriundos da planta industrial e do

prédio administrativo. Na planta industrial, a geração de efluentes ocorre nos evaporadores de

múltiplo efeito e na máquina de papel. A geração de efluentes calculada por equipamento está

disposta na Tabela 13, e será realizada através da Estação 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 é interessante para a indústria de papel e celulose pois reduz em 90% o custo com

água, uma vez que ela é reintegrada ao processo. Além disso, a escassez hídrica na região

Nordeste brasileira em determinados períodos anuais é um fator presente (SIQUEIRA, 2021),

de modo que a falta de planejamento de recursos hídricos prejudica a gestão ambiental e o

bom funcionamento da planta.

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

Equipamento Geração (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

Máquina 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 água na indústria, reintegrando 19.321,03 kg/h

de água ao tanque de armazenamento de água 3.
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Ainda, estima-se que a vazão de água empregada para a lavagem de equipamentos

seja de 48.400 L, conforme abordado no Apêndice C.2.2. Ainda, o processo de lavagem

interna dos equipamentos internamente ocorre 1 vez ao ano nas paradas programas e este

efluente é enviado à ETE compacta, visando seu reaproveitamento.

Já em relação aos efluentes gerados no prédio administrativo, seu tratamento será

realizado de maneira terceirizada, pela Empresa Baiana de Águas 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 m² da planta de modo a garantir a passagem e deslocamento necessários

entre os equipamentos, bem como garantir a segurança de toda a unidade fabril ao seguir as

Normas Regulamentadoras NRs 13 e 14 (BRASIL, 2022), as quais determinam as distâncias

mínimas de caldeiras, tubulações, vasos de pressão, tanques de armazenamento e fornos nas

suas instalações.

Desse modo, no Apêndice E tem-se a disposição dos equipamentos do processo, bem

como as tubulações do processo, de água fria, água quente, vapor e condensado necessárias

para o funcionamento adequado da planta.
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5 CONTROLE E INSTRUMENTAÇÃO

Para o controle e a instrumentação do processo foi selecionado o forno de cal FR-301,

por representar até 20% do consumo total de energia da fábrica. Enquanto que em fábricas

que utilizam a biomassa para queima na caldeira visando geração de vapor, o forno de cal

representa até 100% do consumo de óleo combustível (GUIMARÃES et al., 1986). Por isso,

é necessário um estudo voltado à otimização da operação do equipamento com auxílio do

controle. A instrumentação foi ilustrada através do Diagrama de Processo e Instrumentação

(P&ID), conforme a norma ANSI/ISA 5.1 (2009) - Instrumentation Symbols and

Identification.

Os instrumentos utilizados estão apresentados na Tabela 14 e a estratégia de controle

na Figura 27. O diagrama P&ID foi elaborado no aplicativo de diagramação de uso

educacional livre Lucidchart®.

Tabela 14 - Instrumentos utilizados no forno de cal.

Finalidade Símbolo Quantidade Instrumentos

Transmissor de Vazão FT 3 FT-301; FT-302 FT-303

Controlador Indicador de
Vazão FIC 3 FIC-301; FIC-302; FIC-303

Registrador de Vazão FR 2 FR-301; FR-303

Transmissor de Pressão PT 2 PT-302; PT-304

Registrador de Pressão PR 1 PR-304

Indicador de Pressão PI 1 PI-302

Transmissor de Temperatura TT 5 TT-301; TT-302; TT-304;
TT-306; TT-307;

Registrador de Temperatura TR 4 TR-301; TR-302; TR-304;
TR-307;

Indicador de Temperatura TI 1 TI-306

Transmissor de Velocidade ST 1 ST-305

Controlador Indicador de
Velocidade SIC 1 SIC-305

Indicador de Velocidade SI 1 SI-305
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Relé FY 1 FY-306

Transmissor de O2 O2T 1 O2T-307

Controlador Indicador de O2 O2IC 1 O2IC-307

Válvulas gaveta FV 4 FV-301; FV-302; FV-303;
FV-306

Fonte: Autores, 2024.

As variáveis operacionais que possuem maior significância no forno de cal são a

vazão da lama de alimentação, a emissão de oxigênio, o tempo de residência no forno, a

vazão de ar primário e secundário e a vazão de gás combustível.

Na alimentação de gás propano ao soprador a válvula gaveta FV-301 se abre

permitindo a vazão de alimentação do gás propano, no qual possui a vazão controlada pelo

controlador FIC-301, que recebe o sinal de vazão mássica do dispositivo FT-301. Este, por

sua vez, emite um sinal para o FR-301. Quando há uma vazão em excesso, ocorre o

superaquecimento da câmara de combustão e do produto, significando desperdício do

insumo. A temperatura do gás é monitorada por meio do transmissor de temperatura TT-301,

instalado após a válvula e transmitido para o registrador de temperatura TR-301.

O mesmo acontece na malha de controle 302 para a corrente de alimentação da lama

de cal que entra no forno, no qual a vazão é monitorada pelo transmissor FT-302 e pelo

controlador FIC-302. Além disso, há o controle da temperatura e pressão em que a lama entra

no forno.

Na malha de controle 303, a água de alimentação que é utilizada no lavador de gases,

perpassa uma válvula gaveta FV-303 e segue o mesmo modo de controle da malha 301, mas

com a necessidade de utilização de um registrador FR-303.

Na alimentação de ar do soprador através da válvula gaveta FV-306 o relé de vazão

FY-306 tem a função de receber sinais do controlador de vazão do gás propano e enviá-los à

válvula. A temperatura do ar de entrada é controlada pelo transmissor de temperatura TT-306

e pelo indicador de temperatura TI-306. Em casos em que há um excesso da vazão de ar

acima do necessário, diminui-se a temperatura da câmara de combustão e se aumenta a

temperatura dos gases de exaustão. A temperatura de toda a zona de resfriamento, onde está

contida a câmara de combustão, é controlada com o auxílio do transmissor de temperatura

TT-304 que envia o sinal elétrico ao registrador TR-304. A pressão dos gases de queima na

câmara é monitorada pelo transmissor PT-304 e o registrador PR-304.
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O tempo de residência é um parâmetro que tem grande influência sobre a produção do

forno, onde, além do volume da vazão de lama, leva-se em conta também a rotação 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 informações

diretamente ao motor responsável pelas rotações do tambor.

Quando se estabilizam as condições de operação, é necessário verificar o teor de

oxigênio na câmara de fumaça com o auxílio do transmissor de oxigênio O2T-307 que

transmite sinais ao O2IC-307. Se estiver fora da faixa de operação, a vazão do ar secundário é

modificada.

Finalmente, se controla a temperatura na zona de aquecimento, onde ocorre a maior

parte da evaporação da água. 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 vazão dos gases.
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Figura 27 - Diagrama de processo e instrumentação (P&ID) para o forno de cal.

Fonte: Autores, 2024.
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6 ANÁLISE ECONÔMICA

6.1 CUSTOS COM CONSTRUÇÃO CIVIL

Para a implantação dos 8.563 m² (0,8563 hectare) de terreno necessário para o

funcionamento da empresa, contabilizou-se o preço do m² no polo de Camaçari, na Bahia

(ZAP, 2024; IMOVELWEB, 2024; PARADISERIA, 2024). Além disso, contabilizou-se os

custos relativos a limpeza e possíveis remoções de construções antigas (SAMYLA, 2017),

bem como custos com construção das fundações dos prédios de alvenaria (HABITISSIMO,

2023). Assim, os custos com construção civil encontram-se na Tabela 15.

Tabela 15 - Custos com construção civil.

Item Custo unitário (R$/m²) Custo (R$)

Prospeção 71,05 608.401,15

Limpeza 0,58 4.966,54

Escavação 1,67 14.300,21

Fundação 400,00 3.425.200,00

Pintura 5,3 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 pátio e todas as

necessidades vinculadas ao transporte da matéria-prima até o picador a tambor. Esses custos

incluem um pavilhão de estocagem com capacidade para comportar toda a pilha de cascas de

coco, obrigatório para protegê-las das intempéries do clima. Neste cálculo considerou-se os

Custos Unitários Básicos de Construção (CUB) (CBIC, 2024).

Além disso, foi contabilizado um guindaste com garra mecânica para que fosse

possível realizar a movimentação dos cavacos da pilha até a esteira que encaminhará ao

picador. Por fim, a esteira transportadora, que encaminha as cascas para o picador a tambor,

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

Item Quantidade Custo total (R$)

Pavilhão de Estocagem 1 151.590,24

Guindaste de Carregamento
Mecânico de 3 pontos 1 19.800,00

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 ÁGUA

Os custos relacionados ao armazenamento de água serão contabilizados a partir da

aquisição dos tanques reservatórios de água, de volumes variados conforme a seção 4.5.3.3.

A Tabela 17 apresenta os custos estimados.

Tabela 17 - Custos com armazenamento de água.

Item Volume (m³) Quantidade Custo unitário (R$) Custo total (R$)

Caixa d’água 15,69 1 8.899,00 8.899,00

Tanque de
armazenamento 263,05 2 2,86,95 5.737,90

Tanque de
armazenamento 282,37 1 2.951,45 2.951,45

Total 17.588,35
Fonte: Adaptado de Loja do Pedrão, 2024.

6.4 CUSTOS COM EQUIPAMENTOS

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

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

precificados de acordo com o valor do dólar no dia 16 de junho de 2024, sendo este igual a
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R$5,36. Para precificação de tais equipamentos foram utilizadas diferentes metodologias,

dentre elas: contato direto com fornecedores nacionais e internacionais, pesquisa em sites de

compra e importação de materiais e serviços, planilha de precificação de equipamentos, como

a Capcost 2017 (TURTON et al., 2003), equações para estimativa de custo por escala

operacional, como a regra dos seis décimos (PETERS, TIMMERHAUS, 1991), e adequação

de custos por índices, como o CEPCI (Chemical Engineering Plant Cost Index), utilizando o

valor de 800,00 de fevereiro de 2024 (Towering Skills, 2024).

Para cálculo estimado do custo de instalação de tais equipamentos selecionados

também foi possível obter relações confiáveis de acordo com Peters e Timmerhaus (1991),

onde considera-se o custo com mão de obra, fundações, suportes, plataformas, gastos com

construção, entre outros fatores diretamente relacionados à instalação e estabelecimento de

cada equipamento comprado.

Desse modo, os custos com aquisição e transporte dos equipamentos de processo

totalizam um montante de R$22.426.596,02 e os custos com instalação e estabelecimento

deste equipamentos de processo totalizam no montante de R$6.690.469,00. Somando os

custos de compra e instalação 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, é prevista

isenção de impostos para importação de equipamentos, máquinas, aparelhos e instrumentos

destinados à indústria de fabricação de celulose, pasta mecânica e papel em geral. Deste

modo, não foram considerados impostos sobre a importação dos equipamentos.



92

Tabela 18 - Custos com equipamentos do processo e seus respectivos custos de instalação.

(Continua)

Sigla Equipamento Quantidade Custo unitário
(R$)

Custo de
equipamentos total

(R$)

Fator de custo
de instalação

(PETERS, 1991)

Custo de
instalação

individual (R$)

Custo de
instalação total

(R$)

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

TA-101
Tanque de

armazenamento
2 448.678,00 897.356,00 30% 134.603,40 269.206,80

TM-201
Tanque de mistura licor

branco
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
TA-301

Tanque de descarga 2 138.864,00 277.728,00 30% 41.659,20 83.318,40

H-201 Depurador 1 132.552,00 132.552,00 20% 26.510,40 26.510,40

F-201 Difusor 1 158.852,00 158.852,00 65% 103.253,80 103.253,80

MP-201 Máquina de papel 1 2.087.579,00 2.087.579,00 20% 417.515,80 417.515,80

MC-201
Máquina de cortar
bobinas automática

1 280.000,00 280.000,00 20% 56.000,00 56.000,00

TM-301 e
TM-302

Tanque de mistura do
licor negro

2 204.088,00 408.176,00 20% 40.817,60 81.635,20
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Tabela 18 - Custos com equipamentos do processo e seus respectivos custos de instalação.

(Conclusão)

Sigla Equipamento Quantidade Custo unitário
(R$)

Custo de
equipamentos total

(R$)

1Fator de custo
de instalação

Custo de
instalação

individual (R$)

Custo de
instalação total

(R$)

EV-301
Evaporador de múltiplo

efeito
1 8.100.400,00 8.100.400,00 25% 2.025.100,00 2.025.100,00

CR-301 Caldeira de recuperação 1 6.553.960,00 6.553.960,00 30% 1.966.188,00 1.966.188,00

TM-303
Tanque de dissolução do

licor verde
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,
R-303 e
R-304

Reator de caustificação
encamisado

3 160.000,00 480.000,00 20% 32.000,00 96.000,00

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; 1 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 estão dispostos na

Tabela 19.

Tabela 19 - Equipamentos necessários para o controle de qualidade.

Equipamento Custo unitário (R$) Custo total (R$)

Balança digital de precisão 6.399,00 6.399,00

Medidor de teor de sólidos 825,00 825,00

Medidor de sólidos
dissolvidos 64,63 64,63

Vidrarias de laboratório 1.392,96 4.474,47

Viscosímetro analógico
modelo LV 11.835,00 11.835,00

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 áreas de lavanderia, cozinha, refeitório, banheiros e vestiários, os

quais foram precificados com base em consultas com fornecedores de equipamentos, além de

sites especializados na venda destes produtos, considerando taxas de importação e frete.

Além disso, nesta seção também considera-se o custo com equipamentos de transporte

dos fluidos, como bombas, sopradores, transportadoras, trocadores de calor e equipamentos

de resfriamento de água. Estes equipamentos foram precificados através da ferramenta

Capcost (TURTON et al., 2003), na qual baseia-se no índice CEPCI (Chemical Engineering

Plant Cost Index) para realizar o reajuste dos preços unitários dos equipamentos. Desse

modo, tem-se à disposição os custos de cada equipamento auxiliar na Tabela 20.

Tabela 20 - Custos com equipamentos auxiliares.

Equipamento Quantidade Custo unitário (R$) Custo total (R$)
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Panela industrial 5 218,93 1.094,65

Cuba 1 1.799,00 1.799,00

Caixa de gordura 1 311,22 311,22

Aquecedor de água 5 485.000,00 2.425.000

Lava-louças 1 12.915,74 12.915,74

Lavadora de roupas 1 24.769,92 24.769,92

Secadora de roupas 1 51.574,51 51.574,51

Calandra 1 59.713,20 59.713,20

Soprador 1 266.750,00 266,750,00

Bomba submersa 1 1.944.99 1.944.99

Bomba modelo BC-91 S/T 18 28.441,20 511.941,6

Bomba modelo BC-21 R 1 1/2 9 37.976,40 303.811,2

Bomba modelo BC-92 S/T 1B 9 37.538,00 337.842

Turbina microgeradora a vapor
modelo MWX 1 52.600,00 52.600,00

Trocador de calor modelo
TP10-4-1250 1 36.003,60 36.003,6

Trocador de calor modelo
BCTH 406.10.S369 1 49.539,20 49.539,2

Trocador de calor modelo
TP6-2-1750 2 27.893,20 55.786,4

Trocador de calor modelo
TP4-4-300 1 16.549,60 16.549,6

Trocador de calor modelo
TP5-2-1250A 1 26.797,20 26.797,2

Trocador de calor modelo
TP10-2-2000 1 26.358,80 26.358,8

Trocador de calor modelo
BCTH 550.10.S770 1 27.728,80 27.728,8

Total 4.022.136,64
Fonte: Autores, 2024.
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6.4.4 Custos com controle instrumentação

Os custos relativos ao controle instrumentação compreendem aquisição, instalação e

manutenção dos equipamentos da indústria. Este custo foi estimado em R$ 606.590,00, com

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

6.5 CUSTOS COMMATÉRIA-PRIMA

6.5.1 Custos com aquisição de matéria-prima

Demonstrou-se, através da pesquisa de tamanho de mercado, a capacidade do

mercado de celulose Kraft em absorver totalmente a oferta máxima da celulose kraft oriunda

das cascas de coco. Tendo isto em vista, o volume de compra busca abarcar a máxima

produção instalada na planta industrial, a fim de maximizar as receitas oriundas desta

matéria-prima desaproveitada pelo mercado de celulose kraft.

Calculou-se, então, os custos envolvidos com obtenção do resíduo lignocelulósico,

custos com reagentes químicos em balanço material transiente (startup) enquanto não há

recuperação dos reagentes dentro das correntes de reciclo da planta, custos com reagentes em

balanço material estacionário (makeup) e custos com combustíveis para operações que

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

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

Matéria-prima
Custo
unitário
(R$/kg)

Demanda
(kg/h)

Custo semanal
(R$/semana)

Custo anual
(R$/ano)

Resíduo de coco (LIMPURB) 0,18 87,50 2.646,00 129.654,00

Resíduo de coco (Frysk) 0,22 6.579,17 243.166,00 11.915.134,00

Na2S (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 (contínuo) 2,46 15,58 6.438,90 315.506,22

Na2SO4 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 será

realizado a partir da descarga no terceiro dia de operação da planta. Desse modo, para manter

o mesmo estoque, será necessário 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) e 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

caminhões truck de 3 eixos transportando carga do tipo granel sólido, conforme Resolução Nº

5.949 (2021) e dispostos na Tabela 22.

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

Preço
Custo semanal (R$) Custo anual (R$)

LIMPURB Frysk LIMPURB Frysk

Deslocamento
(CCD) 2,8579 R$/km 512,136 1.863,35 25.094,65 91.304,19

Carga e
Descarga (CC) 250,19 R$/dia 500,38 500,38 24.518,62 24.518,62

Total 49.613,27 115.822,81
Fonte: Autores, 2024.

Desse modo, contabilizou-se a disponibilidade de matéria-prima por cada um dos

fornecedores, a distância percorrida pelos caminhões, o preço do diesel médio no estado da

Bahia de R$ 5,86 o litro, a quantidade de diesel consumida por litro para caminhões 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 Distância Disponibilidade Demanda Custo Custo
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percorrida
ida e volta

(km)

(cocos/semana) (cocos/semana) semanal
(R$)

anual
(R$)

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, TUBULAÇÕES E ESTRUTURAS AUXILIARES

6.6.1 Custos com utilidades

Os custos relativos às utilidades no processo são referentes à energia elétrica, uma vez

que a água é proveniente de poço artesiano e o vapor é produzido na caldeira de recuperação.

Assim, o custo da energia elétrica engloba a utilização de equipamentos como bombas,

turbinas e agitadores, iluminação e eletrônicos. Desse modo, contabilizando todas as

potências requeridas por esses equipamentos e o preço 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 Preço (R$/kWh) Demanda (kWh) Custo anual (R$)

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 aquisição da Turbina a vapor para

Microgeração de Energia da marca Wórtice Energia modelo MWX, presente no Anexo C.9.

Com isso, o custo total com utilidades será composto pelo custo de aquisição da turbina, igual

a R$ 52.600,00, previamente contabilizado nos custos com equipamentos auxiliares. Tal

escolha resulta em economia energética e monetária para a planta.

6.6.2 Custos com tubulações
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A estimação do custo total das tubulações foi realizada seguindo a correlação proposta

por Towler e Sinnott (2008), presente na Equação 6.1, onde é o diâmetro da tubulação e os𝐷

parâmetros e dependem do material e espessura (Schedule) da tubulação.𝑏 𝑛

(6.1)𝐶
𝑡𝑢𝑏

= 𝑏𝐷𝑛 

Entretanto, também é necessário considerar os custos relativos aos demais

componentes da tubulação (válvulas, acessórios e conexões) e o custo de instalação e

montagem, os quais serão acrescentados como fatores multiplicativos para compor o custo

total, de acordo com o modelo paramétrico da Equação 6.2 (CORONA, MACHADO, 2022).

(6.2)𝐶
𝑡𝑢𝑏

= 𝑓
𝑝1

+ 𝑓
𝑝2

𝐷 + γ𝑏𝐷𝑛

Onde são os coeficientes para composição do custo de montagem de𝑓
𝑝1

 𝑒 𝑓
𝑝2

tubulação e é o fator multiplicativo relacionado a válvulas, acessórios e conexões daγ

tubulação.

Assim, utilizando-se os parâmetros para o aço carbono proposto por Corona e

Machado (2022) de , e , bem como o maior𝑓
𝑝1

=− 116, 6 𝑓
𝑝2

= 258, 44 γ = 3, 45 

diâmetro calculado para as tubulações ( , , , o comprimento𝐷 = 0, 25 𝑚) 𝑏 = 40, 3 𝑛 = 0, 83

total da tubulação de 1.062,14 m e corrigindo o custo total temporalmente pelo IPCA uma

vez que os parâmetros do modelo têm como referência o mês de julho de 2017, tem-se o

custo total com tubulações de R$ 129.405,40.

6.6.3 Custos com tratamento de efluentes

De acordo com o sistema tarifário da Embasa, o custo do tratamento de efluentes

representa 80% do valor da conta de água, conforme disposto no Anexo F.2. Assim, o valor

foi estimado conforme no preço que a demanda total de água teria se fosse obtida da Embasa

ao invés do poço. Outro custo com tratamento de efluentes está relacionado à aquisição e

instalação da ETE compacta, além do acréscimo de 5% relativo ao custo de instalação.

Assim, o custo total relativo à aquisição da ETE para tratamento de efluentes é de R$
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60.164,90. Ainda, tem-se o custo fixo mensal de R$ 5.591,80 ao mês com o esgoto sanitário,

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

6.6.4 Custos com estruturas auxiliares

Os custos relativos às estruturas auxiliares dispõem sobre a implementação de

sistemas elétricos, de incêndio, isolamento e de ventilação. Os orçamentos foram feitos com

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

Tabela 25 - Custos com estruturas auxiliares.

Estrutura Custo (R$)

Isolamento 33.200,00

Sistema elétrico 120.640,00

Sistema de incêndio 35.500,00

Sistema de ventilação 23.000,00

Total 209.340,00
Fonte: Habitissimo, 2024.

6.7 CUSTOS EMPREGATÍCIOS

6.7.1 Custos trabalhistas

Os custos trabalhistas devem ser adequados para as horas trabalhadas dos

colaboradores, respeitando o estabelecido como jornada padrão de trabalho no Artigo 7° da

Constituição Federal (BRASIL, 1988). Sabendo-se que o projeto da indústria apresenta 60

funcionários, e que sua operação ocorre em 3 turnos.

A folha de pagamento dos colaboradores foi estimada com base no salário mínimo

médio das atividades desempenhadas em cada função. Aos colaboradores que trabalham

como seguranças, 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 salário diurno para os colaboradores que trabalham à noite, e 50% aos que

estão escalados nos domingos, conforme prescrito na Consolidação das Leis do Trabalho
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(CLT). Outros direitos assegurados são o pagamento de 13°, o acréscimo de ⅓ ao valor das

férias e a contribuição do FGTS, que corresponde a 8% do salário bruto.

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

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

respectivamente.

Tabela 26 - Custos com folha de pagamento.

Setor
Funcionários por turno Salário

líquido
unitário (R$)

Salário
líquido
(R$/mês)

Salário
bruto (R$)

Adicional
total de

férias e 13°1° 2° 3°

Administração 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 24.914,41

Chão de
Fábrica 3 2 2 1.476,00 9.446,40 19.217,26 35.231,64

Controle de
Qualidade 2 2 1 1.720,00 8.944,00 18.177,81 33.325,99

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

Expedição 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
Humanos 3 0 0 2.611,00 7.833,00 15.879,19 29.111,85

Sala de
Controle 1 1 1 2.290,00 7.328,00 14.834,37 27.196,35

Segurança 2 2 2 1.521,00 9.734,40 19.813,12 36.324,05
Fonte: Vagas, 2024.

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

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

6.7.2 Custos com ergonomia

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

Normas Regulamentadoras. Assim, a indústria irá disponibilizar os Equipamentos de
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Proteção Individual (EPI’s) a todos os funcionários. Os custos foram obtidos através de

precificação online. Os valores obtidos estão dispostos na Tabela 27.

Tabela 27 - Custos com EPI’s.

EPI Quantidade Custo unitário (R$) Custo total (R$)

Capacete 60 14,25 855,00

Luva 60 12,35 741,00

Óculos de proteção 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 SERVIÇOS

Os custos com serviços abrangem a manutenção dos materiais utilizados pelos

funcionários, bem como outros serviços de infraestrutura. Os valores foram estimados com

base nos custos de instalações semelhantes e incluem a manutenção de outras áreas, como

banheiros e escritórios. Detalhes específicos desses custos podem ser encontrados na Tabela

28. Além disso, foram considerados fatores como a frequência das manutenções e os padrões

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

Tabela 28 - Custos com Serviços.

Item Periodicidade Custo (R$)

Escritório Anual 4.000,00

Laboratório de Controle de
Qualidade Único 50.000,00

Banheiros Anual 2.352,24

Prevenção de Incêndio Único 20.000,00

Total/1º ano 76.352,24
Fonte: Menezes (2024), Autolac (2024), Reparos RMC (2024), Cronoshare Brasil (2024).
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6.9 CUSTOS COM LICENÇAS E ENCARGOS GERAIS

A legalização da operação da unidade industrial dependerá da obtenção dos devidos

licenciamentos, que incluem o registro na Junta Comercial do Estado da Bahia (JUCEB), a

solicitação do Cadastro Nacional da Pessoa Jurídica (CNPJ) na Receita Federal, a Inscrição

Estadual junto à Secretaria da Fazenda do Estado da Bahia (SEFAZ) e a obtenção da Licença

Prévia, Alvará de Funcionamento e Localização junto à Prefeitura. Além disso, é necessário

obter o Licenciamento Ambiental no Instituto de Meio Ambiente e de Recursos Hídricos

(INEMA), que inclui a Licença Prévia, Licença de Instalação e Licença de Operação, e o

cadastro no Corpo de Bombeiros, incluindo a vistoria e a obtenção do Auto de Vistoria do

Corpo de Bombeiros (AVCB). Por fim, é imprescindível o cadastro da empresa no Instituto

Nacional do Seguro Social (INSS) e no Fundo de Garantia do Tempo de Serviço (FGTS) para

cumprir as obrigações trabalhistas.

Para cobrir as despesas com licenças e encargos gerais relacionados à abertura da

empresa, incluindo o protocolo na junta comercial, obtenção do alvará de funcionamento,

registro e proteção da marca, bem como a obtenção de licenças obrigatórias, destinou-se um

valor estimado em R$60.000,00.

6.10 RECEITAS

Finalmente, para o cálculo do montante de entrada ao fluxo financeiro da indústria, as

receitas, previu-se, novamente em acordo com pesquisas de mercado e panoramas para o

setor de papel e celulose nos próximos anos, a capacidade de absorção máxima da produção

ofertada pela capacidade instalada na planta.

Assim, calculando-se para o processamento de 945 kg/h da UBHKP, num preço 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 previsão de receitas

anuais sendo igual a disposta na Tabela 29.

Tabela 29 - Receitas anuais previstas.

Produto
Preço de
venda

(CNY/ton)

Fator de
conversão
(CNY/R$)

Preço de
venda
(R$/kg)

Produção
(kg/h)

Produção
no ano
(kg/ano)

Valor anual
(R$)
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Celulose
marrom kraft

7.984,00 0,76 6,07 945,00 7.779.240,00 47.203.183,64

Total 47.203.183,64
Fonte: Autores, 2024.
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7 VIABILIDADE ECONÔMICA

A Viabilidade Econômica do empreendimento tem por objetivo a apresentação do

planejamento econômico necessário para a implementação do projeto, analisando-se a

capacidade do projeto de prover retornos positivos. Para tal, adotou-se o critério de avaliação

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 consideração 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 cálculo do lucro do empreendimento ( ), emprega-se a Equação 7.1, onde𝐿𝐸 𝐿𝐵

é o lucro bruto, a depreciação, o imposto de renda, o retorno sobre investimento𝐷 𝐼𝑅 𝐼𝐴

alternativo e a compensação pelo risco.𝐶𝑅

(7.1)𝐿𝐸 =  𝐿𝐵 −  (𝐷 + 𝐼𝑅 + 𝐼𝐴 + 𝐶𝑅)

Assim, nas seções subsequentes estarão dispostos os cálculos para o lucro total do

empreendimento, bem como a análise de sua viabilidade econômica, visando fornecer um

aprofundamento nas análises econômicas do empreendimento. Em todos os tópicos, a taxa

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

7.1 INVESTIMENTO TOTAL

O investimento total ( ) da indústria se refere aos custos necessários para a𝐼
𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙

construção do empreendimento, bem como startup da linha de produção e operação. O

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

são os investimentos fixos, são os investimentos do capital de giro e são os𝐼
𝑔𝑖𝑟𝑜

𝐼
𝑠𝑡𝑎𝑟𝑡𝑢𝑝

investimentos para o startup da planta industrial.

(7.2)𝐼
𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙

= 𝐼
𝑓𝑖𝑥𝑜

+ 𝐼
𝑔𝑖𝑟𝑜

+ 𝐼
𝑠𝑡𝑎𝑟𝑡𝑢𝑝

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

capital de giro e de startup serão detalhados nas seções 7.1.1, 7.1.2 e 7.1.3.
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7.1.1 Investimentos fixos

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

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

(7.3)𝐼
𝑓𝑖𝑥𝑜

= 𝐼
𝑑𝑖𝑟𝑒𝑡𝑜

+ 𝐼
𝑖𝑛𝑑𝑖𝑟𝑒𝑡𝑜

O investimento direto diz respeito ao somatório dos investimentos ISBL (Inside

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 água, EPIs,

tubulações, instrumentação e instalação (PETERS, TIMMERHAUS, 1991). Para o OSBL,

foram considerados custos de estocagem, encargos, construção civil e serviços. O seu cálculo

está disposto na Equação 7.4.

(7.4)𝐼
𝑑𝑖𝑟𝑒𝑡𝑜

= 𝐼𝑆𝐵𝐿 + 𝑂𝑆𝐵𝐿

O investimento indireto diz respeito às despesas de projetos, questões legais e

serviços terceirizados. Este valor foi estimado como sendo igual a 25% do investimento

direto. Assim, o ISBL calculado foi de R$ 33.987.376,41 e o OSBL foi de R$ 7.582.798,04.

Desse modo, o investimento fixo orçado é 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

fábrica funcione, como estoque de matérias-primas, produtos, fundos disponíveis para

despesas, contas a pagar e impostos. O valor de capital de giro é 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 indústria é relativo a otimizações de processo,

possíveis modificações, 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 é a soma dos custos de produção, relativos

aos custos fixos e variáveis, e dos custos gerais, relativos a despesas administrativas, pesquisa

e desenvolvimento, entre outros. A Equação 7.5 apresenta a relação.

(7.5)𝐶
𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙

= 𝐶
𝑝𝑟𝑜𝑑𝑢çã𝑜

+ 𝐶
𝑓𝑖𝑥𝑜

Para os custos variáveis, analisou-se os custos de aquisição de matéria-prima e seu

transporte e empregatícios. 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

seção 6. Para os custos gerais, o seu valor foi estimado como sendo 2,5% da receita

(PERLINGEIRO, 2005). Assim, os custos de produção são de R$ 26.643.326,59/ano e os

custos fixos são de R$ R$ 1.180.079,59/ano, totalizando o custo total de R$

27.823.406,18/ano.

7.3 LUCRO BRUTO

O lucro bruto, obtido pela Equação 7.6, representa o montante obtido ao subtrair o

custo total calculado na seção 7.2 da receita, apresentada na seção 6.10. Ele não representa o

lucro líquido do empreendimento, visto que primeiro é necessário recuperar o valor investido

nas instalações físicas da indústria (PERLINGEIRO, 2005). Assim, obteve-se o lucro bruto

anual de R$ 19.379.777,47/ano.

(7.6)𝐿𝐵 = 𝑅 − 𝐶
𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙

7.4 DEPRECIAÇÃO
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De acordo com Perlingeiro (2005), os equipamentos do processo têm uma vida útil,

que deve ser considerada para o cálculo da depreciação do processo. Assim, para o cálculo da

depreciação ( ), empregou-se a Equação 7.7, onde é o tempo de vida útil, adotado como 16𝐷 𝑛

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

TIMMERHAUS, 2003). Assim, obteve-se a depreciação de R$ 2.598.135,90.

(7.7)𝐷 =
𝐼

𝑑𝑖𝑟𝑒𝑡𝑜

𝑛

7.5 IMPOSTO DE RENDA

O imposto de renda ( ) considera a taxa anual de imposto de renda ( ) e o lucro𝐼𝑅 𝑡

tributável. A taxa de imposto de renda ( ) adotada é de 20% e o lucro tributável é a diferença𝑡

entre o lucro bruto (LB) e a depreciação fiscal, que pode ser obtida através da multiplicação

do investimento direto ( ) e do fator de depreciação ( ), onde é igual a 0,1𝐼
𝑑𝑖𝑟𝑒𝑡𝑜

𝑑 𝑑

(PERLINGEIRO, 2005). A Equação 7.8 apresenta o cálculo do imposto de renda, de onde

obteve-se o valor de R$ 3.668.104,62.

(7.8)𝐼𝑅 = 𝑡(𝐿𝐵 − 𝑑𝐼
𝑑𝑖𝑟𝑒𝑡𝑜

)

7.6 INVESTIMENTO ALTERNATIVO

O retorno do investimento alternativo ( ) é o valor equivalente ao que a empresa𝐼𝐴

poderia lucrar caso optasse pelo investimento em outro empreendimento (PERLINGEIRO,

2005) e pode ser calculado pela Equação 7.9, onde é a taxa de retorno, que para indústrias𝑖

de papel e celulose assume o valor de 0,08 (PERLINGEIRO, 2005). Assim, obteve-se o

investimento alternativo de R$ 5.379.669,63.

(7.9)𝐼𝐴 =  𝑖 𝐼
𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙

7.7 COMPENSAÇÃO PELO RISCO
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A compensação pelo risco ( ) diz respeito ao risco comercial que se assume ao𝐶𝑅

investir no empreendimento, e pode ser obtida pelo produto da taxa de risco ( ) aplicada aoℎ

investimento total, conforme apresentado na Equação 7.10. Para a indústria de papel e

celulose, adota-se o valor de h igual a 10% (PERLINGEIRO, 2005), definido como razoável.

Assim, obteve-se a compensação pelo risco de R$ 6.724.587,04.

(7.10)𝐶𝑅 = ℎ 𝐼
𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙

7.8 LUCRO DO EMPREENDIMENTO

Finalmente, calcula-se o lucro do empreendimento (LE) através da Equação 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 viável o empreendimento, será necessário realizar um financiamento para

suprir o investimento referente à construção, instalação e operação da planta de R$

67.245.870,44. Esse empréstimo será realizado por meio do Banco Nacional de

Desenvolvimento Econômico 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 Amortização Constante (SAC) para quitar as

parcelas do empréstimo, uma vez que esta modalidade é recomendada para empréstimos de

longo prazo, permitindo uma recuperação mais rápida por parte do credor, tendo seu risco

diminuído. Assim, a projeção do financiamento, bem como o juros a ser pago no período de

10 anos encontram-se na Tabela 30.

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

Período Prestação Juros Amortização 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 possível calcular

o fluxo de caixa do empreendimento durante o seu tempo de vida, em anos. A Taxa Mínima

de Atratividade (TMA) serve como uma referência para comparações, ajudando a determinar

se o retorno esperado de um projeto é 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, é possível determinar o Valor

Presente Líquido (VPL). O VPL indica a diferença entre o valor presente das entradas e

saídas 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 específica e o investimento inicial.

Por meio do presente fluxo de caixa tem-se que, para um prazo de 20 anos, o VPL é

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 Líquido de todos os fluxos de

caixa de um projeto seja igual a zero. Como o VPL é positivo, isso indica que o projeto é

viável e deve gerar lucro acima da TMA e, portanto, é considerado viável economicamente.
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Figura 28 - Fluxo de caixa acumulado e descontado acumulado ao longo de vinte anos.

Fonte: Autores, 2024.

Observando a Figura 28, o payback simples trata-se do tempo necessário para que o

fluxo de caixa acumulado do empreendimento retorne o investimento inicial. Observando que

o payback do fluxo de caixa acumulado para a operação do empreendimento foi de 6 anos,

isso significa que após o 6º ano de operação da planta, o investimento inicial do projeto será

recuperado.

Porém, em contrapartida a esta análise, a qual é indicada para decisões a curto prazo,

vale a pena analisar o payback descontado, que considera a desvalorização do dinheiro com o

tempo, sendo mais preciso para decisões a longo prazo. Avaliando se o investimento valerá 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 11º ano, ou seja, ao

avaliar-se este projeto frente a outros investimentos, de TMA em 15,5%, é possível atingir-se

retorno sobre o investimento assim como corroborar com a proposta de valor do projeto em

um período de 11 anos.
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8 CONSIDERAÇÕES FINAIS

8.1 CONCLUSÃO

A partir do desenvolvimento deste Trabalho de Conclusão de Curso, conclui-se que a

produção de celulose não branqueada de fibra curta (UBHKP) a partir de resíduos da

cocoicultura representa uma perspectiva inovadora e sustentável para o setor. Esta iniciativa

não só atende a demanda crescente por produtos de celulose no mercado brasileiro, como

também promove o reaproveitamento de resíduos agroindustriais, contribuindo

significativamente para a mitigação dos impactos ambientais associados ao descarte

inadequado de cascas de coco verde. Deste modo, demonstrando o êxito do projeto do

processo.

Além disso, a localização da planta industrial no Polo de Camaçari, na Bahia,

mostra-se estratégica no sentido de aproximação geográfica com fornecedores de

matéria-prima e público-alvo da UBHKP. Ainda, ao realizar a análise de rotas tecnológicas,

evidencia-se a rota Kraft como a mais vantajosa tanto no ponto de vista técnico, uma vez que

o processo é aplicável à casca de coco verde e apresenta um maior rendimento, quanto

econômico à medida que se reduz a necessidade de energia e matérias-primas da planta em

decorrência da autossuficiência energética do ciclo de recuperação.

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 e 10.000 kg/h de

casca de coco verde. Estes valores foram obtidos a partir dos balanços de massa e energia,

dimensionamentos e seleção de equipamentos para todas as etapas do processo, as quais

envolvem preparação da matéria-prima, cozimento, lavagens, secagem e corte, e toda a

cadeia do ciclo de recuperação do licor branco e da cal. Além disso, também foram realizados

os cálculos das utilidades necessárias para o funcionamento da unidade fabril, bem como a

integração energética destas, essenciais para a autossuficiência energética da planta.

Outrossim, conclui-se que o empreendimento é viável economicamente visto que

possui um Valor Presente Líquido (VPL) de R$ 12.617.919,81 para uma Taxa Mínima de

Atratividade (TMA) de 15,50% ao ano.

8.2 SUGESTÕES PARA TRABALHOS FUTUROS
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Embora o projeto apresente resultados satisfatórios para a produção de celulose não

branqueada de fibra curta a partir de resíduos do coco verde, há oportunidades de melhorias

em alguns pontos essenciais que aprimorarão a cadeia produtiva.

Dentro desses pontos, destaca-se, primeiramente, a possibilidade de se buscar outros

fornecedores de matéria-prima para diminuir o custo de aquisição do insumo a partir de

parcerias estratégicas. Além disso, é interessante realizar uma otimização do transporte das

matérias-primas, visando a redução de custos.

Em relação a etapa de cozimento, torna-se evidente a necessidade de estudos sobre a

cinética de deslignificação da casca de coco verde. Portanto, experimentos laboratoriais para

determinar condições ótimas da etapa de cozimento, bem como a sua modelagem cinética e

termodinâmica, são fundamentais para aprimorar o processo de polpação.

Outra oportunidade de melhoria crucial diz respeito às lavagens utilizadas durante as

etapas de polpação. Sabe-se que a indústria de celulose consome demasiadas quantidades de

água potável, logo, tornam-se imprescindíveis estudos que busquem otimizar a quantidade de

água usada nas lavagens da polpa de celulose para remover o licor negro residual e

estabelecer o número kappa adequado para o produto.

Além disso, neste projeto a lignina residual foi utilizada como combustível da caldeira

do ciclo de recuperação. Entretanto, também é interessante avaliar o seu valor agregado como

subproduto do processo, uma vez que há pesquisas que processam a lignina oriunda de

biomassas lignocelulósicas 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 dióxido de carbono oriundo do forno.

Ademais, visando-se melhor integração energética da planta, sugerem-se algumas

possibilidades, como: utilização das correntes de condensado oriundas dos trocadores de

calor para aquecimento de correntes; utilização do vapor para aquecimento de outros

processos; e realização da coleta pluvial visto que a cidade de Camaçari apresentou índices

pluviométricos médios de 76,53 mm/mês no ano de 2023 (WEATHER SPARK, 2024).

Por fim, sugere-se também o estudo da integração do processo de polpação da casca

de coco verde a uma indústria de produção de celulose não branqueada de fibra curta já

existente que utiliza outra matéria-prima, como forma de mesclar matérias-primas diferentes,

reduzindo custos de implementação de um novo projeto.
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APÊNDICE A - ANÁLISE ECONÔMICA PRELIMINAR PARA O PROCESSO
SULFITO

Para o cálculo simplificado da viabilidade econômica do processo sulfito, definiu-se

uma base de consumo diário de coco, empregando-se o valor de aquisição 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 preço de venda da tonelada da celulose solúvel (R$4.230). Além

disso, para os cálculos de custo, empregou-se os valores relativos aos principais reagentes

utilizados na etapa de polpação do processo, o ácido sulfuroso (H2SO3) e hidróxido de

amônio (NH4OH), 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 produção, assumiu-se como base de cálculo o consumo diário de 2000 kg/h de

casca de coco verde, produzindo 368.54 kg/h de celulose solúvel. Considerando a operação

da indústria de 8 horas diárias, durante 30 dias ao mês, com uma parada programada de 10

dias ao ano, é estimada uma produção anual de 1.046,66 ton/ano de celulose solúvel.

Utilizou-se um rendimento para o processo de 35%, o cenário mais desfavorável para o

rendimento do processo (LLANO, 2016). Os dados obtidos para o cálculo estão dispostos na

Tabela 31.

Tabela 31 - Cálculo da viabilidade econômica preliminar.

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

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

NH4OH 168.065,75 35,67 - 5.994.905,42

H2SO3 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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APÊNDICE B - MEMORIAL DE CÁLCULO DOS BALANÇOS DE MASSA E
ENERGIA E DIMENSIONAMENTO DE EQUIPAMENTOS

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

APÊNDICE B.1 - BALANÇOS DE MASSA E ENERGIA DA ÁREA 100

APÊNDICE B.1.1 - DIMENSIONAMENTO DO PAVILHÃO DE ESTOCAGEM A-101

A matéria-prima oriunda dos fornecedores chega à indústria e é direcionada ao

pavilhão de estocagem A-101, que deve ter capacidade de estoque para 7 dias de operação.

Segundo Reis (2020), a densidade da casca de coco verde é igual a 242 kg/m³, de modo que

empregando-se a vazão de operação igual a 10.000 kg/h de casca de coco (corrente 1),

obtém-se uma vazão semanal igual a 1.680.000 kg/semana. Assim, calculou-se o

dimensionamento necessário para o pavilhão de estocagem, presente na Tabela 32 e no

Apêndice A.1.

Tabela 32 - Dimensões do pavilhão de estocagem A-101.

Dimensão Valor Unidade

Área 1440 m²

Altura 12 m

Lados 12 m
Fonte: Autores, 2024.

APÊNDICE B.1.2 - BALANÇOS DE MASSA E ENERGIA DO PICADOR PC-101

Para o balanço 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 segurança, adota-se um valor padrão de

aproximadamente 70% de capacidade de operação para o equipamento. Assim, o balanço de

massa é descrito pela Equação B.1.

(B.1)ṁ
𝑎𝑐𝑢𝑚𝑢𝑙𝑎𝑑𝑎 

= ṁ
𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎

−  ṁ
𝑠𝑎𝑖

+ ṁ
𝑔𝑒𝑟𝑎𝑑𝑎

−  ṁ
𝑐𝑜𝑛𝑠𝑢𝑚𝑖𝑑𝑎
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Como não há reações químicas durante o processo, a massa acumulada, gerada e

consumida são nulas, portanto a massa que entra no picador é igual a massa que sai do

equipamento. Sabendo que a corrente que entra no picador é a corrente 2 e a corrente que sai

é a corrente 3, o balanço de massa do picador é descrito conforme a Equação B.2.

(B.2)ṁ
2 

= ṁ
3

Para o balanço de energia do picador, calculou-se a relação entre a potência do

equipamento e a capacidade de operação de acordo com a vazão mássica estabelecida,

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

(B.3)𝐸 =  𝑃𝑜𝑡ê𝑛𝑐𝑖𝑎 𝑑𝑜 𝑒𝑞𝑢𝑖𝑝𝑎𝑚𝑒𝑛𝑡𝑜
𝑉𝑎𝑧ã𝑜 𝑚á𝑠𝑠𝑖𝑐𝑎 𝑑𝑒 𝑐𝑎𝑠𝑐𝑎𝑠 𝑑𝑒 𝑐𝑜𝑐𝑜

Assim, para processar as 10.000 kg/h de casca de coco e com uma potência de

36.774,95 W, o picador consumirá 3,68 W/kg de casca de coco. Desse modo, escolheu-se

dois picadores, conforme presente no Anexo A.2.

APÊNDICE B.1.3 - BALANÇOS DE MASSA E ENERGIA DO TANQUE DE

ARMAZENAMENTO TA-101

Os cavacos formados na corrente 3 são encaminhados a dois tanques de

armazenamento idênticos, que devem suportar 10.000 kg/h de cavacos úmidos. Nessa etapa,

desconsidera-se qualquer perda de energia e de material ao longo da tubulação. Deste modo,

o balanço de massa é descrito pela Equação (B. 4).

(B.4)ṁ
3 

= ṁ
4

Segundo Reis (2020), a densidade da casca de coco úmida é igual a 242 kg/m³.

Assim, se faz possível o cálculo das dimensões do tanque de armazenamento necessário para

suportar a vazão dos cavacos úmidos. Os resultados estão dispostos na Tabela 33.
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Tabela 33 - Dimensões do tanque de armazenamento de cavacos TA-101.

Dimensão Valor Unidade

Volume 59,10 m³

Altura 4,70 m

Diâmetro 4,00 m
Fonte: Autores, 2024.

O equipamento selecionado está presente no Anexo A.3.
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APÊNDICE B.2 - BALANÇOS DE MASSA E ENERGIA DA ÁREA 200

APÊNDICE B.2.1 - BALANÇOS DE MASSA E ENERGIA DO TANQUE

MISTURADOR TM-201

O balanço de massa do misturador TM-201 foi definido inicialmente através do

balanço de massa descrito pela Equação B.5. Considerando que não há reações químicas

durante o processo, a massa acumulada, gerada e consumida são nulas, portanto a massa que

entra no misturador é igual a massa que sai, posto isso o balanço fica determinado pela

Equação B.5.

(B.5)ṁ
5 

+ ṁ
6 

+ ṁ
7 

= ṁ
8

A proporção de litros de licor para quilogramas de coco é de 3:1, portanto, a

proporção de licor necessária para 1.543 kg de coco seca/h é de aproximadamente 4.629,00 L

de licor/h, convertendo-se para base mássica através da densidade aproximada do licor de

1.020 kg/m³ (HAYON, 2005), ou 4.721,58 kg de licor/h. Sendo assim, descreve-se a massa

de saída do misturador, referente a corrente 8, sendo igual a massa de entrada do digestor

como exemplificado na Equação B.6.

(B.6)ṁ
8

= ṁ
𝑙𝑖𝑐𝑜𝑟

Compreendendo-se que a massa de licor branco da corrente 8 é composta pelas

massas entrantes de reagentes da mistura do licor introduzidos pelas correntes 7 (NaOH) e 6

(Na2S) e da água necessária para diluição desta mistura, introduzida pela corrente 5 (ṁágua),

como descrita pela Equação B.7.

(B.7)ṁ
á𝑔𝑢𝑎

= ṁ
𝑙𝑖𝑐𝑜𝑟

− ṁ
𝑁𝑎

2
𝑆

− ṁ
𝑁𝑎𝑂𝐻

De acordo com Correia (2010), o teor de água a ser considerada no processo também

é dependente da umidade de 84,57% que acompanha os cavacos, sendo assim inclusa durante

os cálculos, portanto o volume de Líquido de Cozimento (VLC) é composto pela umidade do

cavaco e o volume de licor branco inserido no digestor, como determinado na Equação B.8.
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(B.8)𝑉
𝐿𝐶

= 𝑉
𝑙𝑖𝑐𝑜𝑟

+ 𝑉
á𝑔𝑢𝑎 𝑛𝑜𝑠 𝑐𝑎𝑣𝑎𝑐𝑜𝑠

Calculou-se um volume de 13.086 L de Líquido de Cozimento/h (13.178,58 kg/h) na

primeira seção do digestor D201, o que determinará a massa de reagentes do licor branco

adicionada no misturador.

Para definir a massa de reagentes na formulação do licor branco calculou-se a partir

da carga de álcali efetivo (AE) determinada pela patente US 2004/0112554 A1

(SNEKKENES, 2004), assim como a sulfidez, ou quantidade de enxofre, determinada de

30% para o processo de cozimento. A partir da concentração de álcali efetivo de 27,4 g de

Álcali Efetivo/L de Líquido de Cozimento, também descrito como 32,24 g de Álcali Ativo/L

de Líquido de Cozimento, estimaram-se as concentrações de reagente como: 9,67 g de

Na2S/L de Líquido de Cozimento (CNa2S) e 22,56 g de NaOH/L de Líquido de Cozimento

(CNaOH). Por fim, a Equação do balanço de massa do tanque de mistura caracteriza-se a seguir

pela Equação B.9.

(B.9)ṁ
á𝑔𝑢𝑎

= ṁ
𝑙𝑖𝑐𝑜𝑟

− 𝑉
𝐿𝐶

· 𝐶
𝑁𝑎

2
𝑆

− 𝑉
𝐿𝐶

· 𝐶
𝑁𝑎𝑂𝐻

A partir da Equação B.7 possibilitou-se a determinação da quantidade de água

necessária para o processo, sendo assim necessários 4.299,82 kg/h de água para produção do

licor branco com suas devidas concentrações finais.

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

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

Tabela 34 - Vazões mássicas de startup do TM-201.

Corrente Constituinte Vazão (kg/h)

ṁ5 Água (H2O) 4.299,82

ṁ6 Na2S 131,18

ṁ7 NaOH 290,58

ṁ8 Licor Branco 4.721,58

Fonte: Autores, 2024.
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A partir destes cálculos, o tanque operará com a adição destas correntes em estado

contínuo e sem acúmulo de massa durante 42,5 horas (startup), como descrito no

planejamento de produção na seção 4.3, até que se complete o tempo necessário para

finalização do ciclo de recuperação dos reagentes químicos adicionados ao cozimento (42,5

horas) e determina-se um novo estado estacionário para o TM-201, recalculando o balanço de

massa global da Equação B.5, com adição da corrente do ciclo de recuperação (corrente 38),

através da Equação B.10.

(B.10)ṁ
5 

+ ṁ
6 

+ ṁ
7

+ ṁ
38

= ṁ
8

A composição da corrente 38 é obtida posteriormente como saída do clarificador de

licor branco (CL-301), ao final do ciclo de recuperação, e tem seus cálculos descritos no

Apêndice B.3.6. A corrente mássica de clarificado que retorna ao tanque de mistura de licor

branco (corrente 38) e que é de interesse ao processo contínuo de cozimento kraft está

disposta na Tabela 35.

Tabela 35 - Vazão mássica dos componentes da corrente 38 entrando no TM-201.

Componente Vazão (kg/h)

Água (H2O) 3.812,41

Na2S 131,18

NaOH 197,34

Inertes 172,56

Total 4.313,48
Fonte. Autores, 2024.

Por considerações de projeto e devido a reduzida produção nominal de produto final,

desconsideraram-se equipamentos para retirada de elementos não processuais (NPE) e a

presença de inertes, tanto na matéria-prima celulósica quanto no licor de cozimento. Assim,

assumiu-se que a fração mássica de inertes resultante do ciclo de recuperação (corrente 38) é

nula para o balanço de massa contínuo do TM-201, já que não afeta o termo do acúmulo de
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massa. No entanto, os inertes serão considerados para o balanço de energia para previsão das

demandas de calor.

Partindo-se assim para a determinação das novas composições das correntes de

alimentação do TM-201, têm-se as seguintes equações para o balanço de massa por

componente da água, do Na2S e do NaOH (Equações B.11-B.6).

(B.11)ṁ
5
𝑥

á𝑔𝑢𝑎, 5
+ ṁ

38
𝑥

á𝑔𝑢𝑎, 38
= ṁ

8
𝑥

á𝑔𝑢𝑎, 8

(B.12)ṁ
5
𝑥

á𝑔𝑢𝑎, 5
= ṁ

8
𝑥

á𝑔𝑢𝑎, 8
− ṁ

38
𝑥

á𝑔𝑢𝑎, 38

(B.13)ṁ
6
𝑥

𝑁𝑎
2
𝑆, 6

+ ṁ
38

𝑥
𝑁𝑎

2
𝑆, 38

= ṁ
8
𝑥

𝑁𝑎
2
𝑆, 8

(B.14)ṁ
6
𝑥

𝑁𝑎
2
𝑆, 6

= ṁ
8
𝑥

𝑁𝑎
2
𝑆, 8

− ṁ
38

𝑥
𝑁𝑎

2
𝑆, 38

(B.15)ṁ
7
𝑥

𝑁𝑎𝑂𝐻, 7
+ ṁ

38
𝑥

𝑁𝑎𝑂𝐻, 38
= ṁ

8
𝑥

𝑁𝑎𝑂𝐻, 8

(B.16)ṁ
7
𝑥

𝑁𝑎𝑂𝐻, 7
= ṁ

8
𝑥

𝑁𝑎𝑂𝐻, 8
− ṁ

38
𝑥

𝑁𝑎𝑂𝐻, 38

Mantendo-se as mesmas frações mássicas originais das correntes 5, 6, e 7 (xágua,5 =

xNa2S,6 = xNaOH,7 = 1) pode-se calcular as novas vazões mássicas para operação em estado

contínuo e estacionário do tanque de mistura, dispostas no Quadro 2.

Quadro 2 - Vazões mássicas de estado estacionário (pós-recuperação de reagentes) do TM-201.

Corrente Constituinte Vazão (kg/h)

ṁ5 Água (H2O) 487,41

ṁ6 Na2S 0,00

ṁ7 NaOH 93,24

ṁ38

Água (H2O) 3.812,41

Na2S 131,18

NaOH 197,34

Total ṁ38 4.313,48

ṁ8 Licor Branco 4.721,58
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Fonte: Autores, 2024.

Percebe-se que não há necessidade de make-up do componente de Na2S (corrente 6)

devido ao make-up de Na2SO4 efetuado na caldeira de recuperação, havendo apenas

continuidade na reposição do hidróxido de sódio (corrente 7) consumido durante o cozimento

e da água (corrente 5) evaporada e consumida durante o ciclo de recuperação. A corrente 8,

de alimentação contínua ao digestor, mantém-se inalterada, de mesma vazão e composição

mássica.

Em seguida, parte-se para o cálculo do balanço de energia do tanque de mistura, com

as seguintes considerações:

1 Não há reação química no interior do tanque de mistura;

2 A viscosidade do fluido é assumida como similar a da água devida a baixa

concentração de sólidos, logo não há trabalho de escoamento, nem trabalho de expansão;

3. Desconsiderou-se o trabalho de eixo devido a baixa contribuição ao balanço

energético;

4. Não há variação de densidade dentro do tanque, mistura perfeita;

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

(B.16a)𝑄
á𝑔𝑢𝑎

+ 𝑄
𝑁𝑎

2
𝑆

+ 𝑄
𝑁𝑎𝑂𝐻

+ 𝑄
𝑟𝑒𝑐𝑖𝑐𝑙𝑜

+ 𝑄
𝑙𝑖𝑐𝑜𝑟 𝑏𝑟𝑎𝑛𝑐𝑜

= 𝑄
𝑟𝑒𝑡𝑖𝑟á𝑣𝑒𝑙

Sendo o termo Qágua referente ao calor adentrando os limites do sistema pela corrente

5, QNa2S referente ao calor entrando pela corrente 6, QNaOH referente ao calor presente na

corrente 7, Qreciclo referente ao calor vindo da corrente 38 do ciclo de recuperação do licor

branco, enquanto isso, Qlicor branco refere-se ao calor saindo dos limites do sistema através da

corrente 8 e Qretirável refere-se ao calor trocado com a camisa no tanque de mistura.

Através dos dados disponíveis sobre Calores específicos (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 informações de mesma importância estão

disponíveis a respeito da corrente 8, calculam-se em planilhas Excel os termos de calor

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

(B.17)𝑄
𝑖

= ṁ
𝑖

· 𝐶𝑝
𝑖

· (𝑇
𝑖, 𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎𝑑𝑎

− 𝑇
𝑠𝑎í𝑑𝑎

)
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Tabela 36 - Valores de calor das respectivas correntes e trocas de energia nos limites do sistema do TM-201.

Símbolo Corrente Vazão mássica
(kg/h)

Cp da mistura
(kJ/kg°C)

Temperatura
(°C)

Valor
(kJ/h)

Qágua 5 487,41 4,187 25 112.243,859

QNa2S 6 0,00 1,061249 25 0,00

QNaOH 7 93,24 1,488035 25 7.631,14

Qreciclo 38 4.313,48 3,8 90,8 -177.025,41

Qlicor branco 8 4.721,58 3,934052 80 18.574,96

Qretirável
fluido

refrigerante
água de resfriamentoṁ 4,187 25 -38.575,45

Fonte. Autores, 2024.

Assim, para o resfriamento por encamisamento do tanque de mistura, com finalidade

de proporcionar alimentação em condições constantes e controladas ao cozimento da polpa,

calculou-se a demanda de água fria de resfriamento a 25 °C pela Equação B.18, para que o

balanço de energia do tanque misturador (TM-201) não houvesse acúmulo em estado

contínuo (dE/dt=0).

(B.18)ṁ
á𝑔𝑢𝑎 𝑑𝑒 𝑟𝑒𝑠𝑓𝑟𝑖𝑎𝑚𝑒𝑛𝑡𝑜

=
𝑄

𝑟𝑒𝑡𝑖𝑟á𝑣𝑒𝑙

𝐶𝑝
á𝑔𝑢𝑎, 25°𝐶

·(𝑇
𝑓𝑖𝑛𝑎𝑙(𝑟𝑒𝑎𝑡𝑜𝑟)

−𝑇
á𝑔𝑢𝑎(𝑓𝑙𝑢𝑖𝑑𝑜)

)

Obtendo-se, assim, uma demanda de água de resfriamento ( água de resfriamento) igual aṁ

167,51 kg/h de água a 25°C e pressão de aproximadamente 1 atm.

Para o dimensionamento do tanque de mistura do licor branco, considerou-se as

correntes de entrada 5, 6 e 7 que serão bombeadas para o tanque misturador em aço inox, de

6.000 L, que terá em uso 70% da sua capacidade. As dimensões do tanque misturador estão

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

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

Dimensão Valor

Diâmetro 1,6 m
Altura 2,8 m
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Cone 0,5 m
Volume do tanque misturador 6.000 L

Fonte: Will Máquinas, 2024.

Além disso, considerou-se o gasto energético com a potência absorvida pelo

impelidor (SOUSA, 2022). Assim, foi necessário o cálculo do número de Reynolds pela

Equação B.19, a fim de definir o regime de escoamento. A potência (P) para regimes

turbulentos foi calculada pela Equação B.20. Os dados necessários para os cálculos estão

dispostos na Tabela 38.

(B.19)𝑅𝑒 =  ρ𝑁𝐷2

μ

A potência para regimes turbulentos foi calculada pela Equação B.20. Os dados

necessários para os cálculos estão dispostos na Tabela 38.

(B.20)𝑁
𝑝

= 𝑃

ρ𝑁3𝐷5

A viscosidade dinâmica do licor branco definida nos cálculos foi similar ao estudo

realizado com licor de baixa concentração de sólidos para biomassa descrito por Ghalke

(1975).

Tabela 38 - Dados necessários para o cálculo da potência do tanque misturador TM-201.

Símbolo Parâmetro Valor Unidade Referência

ρ Massa específica do licor
branco

1.020 kg/m3 LAITINEN

𝑁 Velocidade de rotação do
impelidor

66.000 rps WILL
MÁQUINAS

𝐷 Diâmetro do impelidor 0,53 m CALCULADO

μ Viscosidade dinâmica do
licor branco

0,47 mPa.s LAITINEN

𝑁
𝑝

Número de potência 0,30 - SOUSA

Fonte: Adaptado de Souza, 2022; Laitinen, 2016; Will Máquinas, 2024.
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As dimensões do tanque agitado empregues para os cálculos foram calculadas a partir

das relações estabelecidas por McCabe e Smith (1993), presentes na Tabela 39, onde D é o

diâmetro do impelidor; T é o diâmetro do tanque agitador; Z é a altura do líquido; C é a

distância entre o impelidor e o fundo do tanque; B é a largura da chicana; W é a altura da pá

do impelidor. Para tal, empregou-se impelidores do tipo Hélice, devido a viscosidade

dinâmica 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 dimensões.

Tabela 39 - Relações geométricas para o tanque de agitação.

Relação Valor

D/T 1/3

Z/T 1

C/T 1/3

B/T 1/12

W/D 1/5
Fonte: McCabe e Smith, 1993.

Os resultados obtidos estão dispostos na Tabela 40, onde P refere-se à potência total

relativa à agitação do tanque.

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

Parâmetro Valor Unidade

Re 4,07x1010 -

D 0,53 m

Z 1,60 m

C 0,53 m

B 0,133 m

W 0,107 m

P 3,80x1012 kW
Fonte: Autores, 2024.
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APÊNDICE B.2.2 - BALANÇOS DE MASSA E ENERGIA DO DIGESTOR D-201

A etapa de cozimento no digestor D-201 tem como objetivo a máxima remoção de

lignina da casca de coco. Desse modo, considerou-se o modelo cinético desenvolvido por

Vanchinathan e Krishnagopalan (1995) para a taxa de deslignificação, uma vez que é um

modelo capaz de ser utilizado em tempo real com bases em dados do licor (AGUIAR, 2000).

Este modelo considera que a deslignificação ocorre em duas etapas, uma inicial onde ocorre

rápida deslignificação, significativa degradação de carboidratos e alto consumo de álcali, e

uma secundária, onde ocorre a maior remoção de lignina, considerada uma reação de

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

(B.21)
𝑑𝐿

𝑖

𝑑𝑡 = 40(𝑇)0,5(𝑒)
−4807

𝑅𝑇 (𝐿)

(B.22)
𝑑𝐿

𝑝

𝑑𝑡 = 7, 49 * 1013(𝑒)
−29863

𝑅𝑇 [𝑂𝐻−]
0,5

[𝐻𝑆−]
0,6

(𝐿)

Onde, R é a constante dos gases ideais, T é a temperatura, e é a lignina inicial e𝐿
𝑖

𝐿
𝑝

principal na madeira, respectivamente, é a concentração de álcali efetivo no início da[𝑂𝐻−]

fase principal e é a concentração de também no início da fase principal. Além[𝐻𝑆−] 𝐻𝑆−

disso, o modelo também considera que todo o sulfeto está na forma , as reações são𝐻𝑆−

irreversíveis e o licor está em equilíbrio 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 Álcali Efetivo, onde é 22,56 g/L e é 9,67 g/L,[𝑂𝐻−] [𝐻𝑆−]

pode-se determinar a % de lignina presente na casca de coco e álcali efetivo consumido ao

final de cada seção do digestor, conforme a Tabela 41.

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

Seção
% de

lignina na
madeira

[OH–] no
licor branco

(g/L)

[HS–] no
licor branco

(g/L)

[AE] no
licor branco

(g/L)

% de álcali
efetivo no
licor branco

Impregnação 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 é dissolvida e 75% do álcali efetivo é consumido. O teor de lignina residual na polpa é

cerca de 2% e está em conformidade com as exigências comerciais para o produto final, onde

o número Kappa deve estar entre 17-18.

Desse modo, deu-se início ao balanço global de massa, que está disposto na Equação

(B.23).

(B.23)ṁ
4

+ ṁ
8

+ ṁ
23

= ṁ
9

+ ṁ
10

Realizando o balanço de massa para a lignina não dissolvida, obtém-se a Equação

(B.24). Onde refere-se à lignina não dissolvida.𝐿𝑛𝑑𝑖𝑠

(B.24)ṁ
4
𝑥

𝐿𝑛𝑑𝑖𝑠4
+ ṁ

8
𝑥

𝐿𝑛𝑑𝑖𝑠8
+ ṁ

23
𝑥

𝐿𝑛𝑑𝑖𝑠23
= ṁ

9
𝑥

𝐿𝑛𝑑𝑖𝑠9
+ ṁ

10
𝑥

𝐿𝑛𝑑𝑖𝑠10

A lignina não dissolvida não está presente nas corrente 8, 9 e 23, portanto o balanço

se torna a Equação (B.25).

(B.25)ṁ
4
𝑥

𝐿𝑛𝑑𝑖𝑠4
= ṁ

10
𝑥

𝐿𝑛𝑑𝑖𝑠10

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

Onde refere-se à lignina dissolvida.𝐿𝑑𝑖𝑠

(B.26)ṁ
4
𝑥

𝐿𝑑𝑖𝑠4
+ ṁ

8
𝑥

𝐿𝑑𝑖𝑠8
+ ṁ

23
𝑥

𝐿𝑑𝑖𝑠23
= ṁ

9
𝑥

𝐿𝑑𝑖𝑠9
+ ṁ

10
𝑥

𝐿𝑑𝑖𝑠10

A lignina dissolvida não está presente nas corrente 4, 8 e 23, portanto o balanço se

torna a Equação (B.27).
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(B.27)ṁ
9
𝑥

𝐿𝑑𝑖𝑠9
= − ṁ

10
𝑥

𝐿𝑑𝑖𝑠10

Realizando o balanço de massa para a holocelulose não dissolvida, obtém-se a

Equação (B.28). Onde refere-se à holocelulose não dissolvida.𝐻𝑛𝑑𝑖𝑠

(B.28)ṁ
4
𝑥

𝐻𝑛𝑑𝑖𝑠4
+ ṁ

8
𝑥

𝐻𝑛𝑑𝑖𝑠8
+ ṁ

23
𝑥

𝐻𝑛𝑑𝑖𝑠23
= ṁ

9
𝑥

𝐻𝑛𝑑𝑖𝑠9
+ ṁ

10
𝑥

𝐻𝑛𝑑𝑖𝑠10

A holocelulose não dissolvida não está presente nas correntes 8, 9 e 23, portanto o

balanço se torna a Equação (B.29).

(B.29)ṁ
4
𝑥

𝐻𝑛𝑑𝑖𝑠4
= ṁ

10
𝑥

𝐻𝑛𝑑𝑖𝑠10

Realizando o balanço de massa para a holocelulose dissolvida, obtém-se a Equação

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

(B.30)ṁ
4
𝑥

𝐻𝑑𝑖𝑠4
+ ṁ

8
𝑥

𝐻𝑑𝑖𝑠8
+ ṁ

23
𝑥

𝐻𝑑𝑖𝑠23
= ṁ

9
𝑥

𝐻𝑑𝑖𝑠9
+ ṁ

10
𝑥

𝐻𝑑𝑖𝑠10

A holocelulose dissolvida não está presente nas correntes 4, 8 e 23, portanto o balanço

se torna a Equação (B.31).

(B.31)ṁ
9
𝑥

𝐻𝑑𝑖𝑠9
= − ṁ

10
𝑥

𝐻𝑑𝑖𝑠10

Realizando o balanço de massa para o álcali efetivo não dissolvido, obtém-se a

Equação (B.32). Onde refere-se ao álcali efetivo não dissolvido.𝐴𝐸𝑛𝑑𝑖𝑠

(B.32)ṁ
4
𝑥

𝐴𝐸𝑛𝑑𝑖𝑠4
+ ṁ

8
𝑥

𝐴𝐸𝑛𝑑𝑖𝑠8
+ ṁ

23
𝑥

𝐴𝐸𝑛𝑑𝑖𝑠23
= ṁ

9
𝑥

𝐴𝐸𝑛𝑑𝑖𝑠9
+ ṁ

10
𝑥

𝐴𝐸𝑛𝑑𝑖𝑠10

O não está presente nas correntes 4 e 23, portanto o balanço se torna a Equação𝐴𝐸𝑑𝑖𝑠

(B.33).
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(B.33)ṁ
8
𝑥

𝐴𝐸𝑛𝑑𝑖𝑠8
= ṁ

9
𝑥

𝐴𝐸𝑛𝑑𝑖𝑠9
+ ṁ

10
𝑥

𝐴𝐸𝑛𝑑𝑖𝑠10

Realizando o balanço de massa para o álcali efetivo dissolvido, obtém-se a Equação

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

(B.34)ṁ
4
𝑥

𝐴𝐸𝑑𝑖𝑠4
+ ṁ

8
𝑥

𝐴𝐸𝑑𝑖𝑠8
+ ṁ

23
𝑥

𝐴𝐸𝑑𝑖𝑠23
= ṁ

9
𝑥

𝐴𝐸𝑑𝑖𝑠9
+ ṁ

10
𝑥

𝐴𝐸𝑑𝑖𝑠10

O não está presente nas correntes 4, 8 e 23, portanto o balanço se torna a𝐴𝐸𝑑𝑖𝑠

Equação (B.35).

(B.35)ṁ
9
𝑥

𝐴𝐸𝑑𝑖𝑠9
= − ṁ

10
𝑥

𝐴𝐸𝑑𝑖𝑠10

Realizando o balanço de massa para a água, obtém-se a Equação (B.36). Onde H2O

refere-se à àgua.

(B.36)ṁ
4
𝑥

𝐻2𝑂4
+ ṁ

8
𝑥

𝐻2𝑂8
+ ṁ

23
𝑥

𝐻2𝑂23
= ṁ

9
𝑥

𝐻2𝑂9
+ ṁ

10
𝑥

𝐻2𝑂10

Realizando o balanço de massa para as impurezas, obtém-se a Equação (B.37). Onde 𝐼

refere-se às impurezas.

(B.37)ṁ
4
𝑥

𝐼4
+ ṁ

8
𝑥

𝐼8
+ ṁ

23
𝑥

𝐼23
= ṁ

9
𝑥

𝐼9
+ ṁ

10
𝑥

𝐼10

A não está presente nas correntes 8, 9 e 23, portanto o balanço se torna a Equação𝐼

(B.38).

(B.38)ṁ
4
𝑥

𝐼4
= ṁ

10
𝑥

𝐼10



153

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 cálculos, por representarem uma parcela pequena da composição da

casca de coco verde, segundo estudos realizados por Pereira (2012).

Ainda, considerou-se que a saída de licor ocorre preferencialmente pela corrente 9,

que é encaminhada para o ciclo de recuperação, de modo a obter uma relação 90:10 de vazão

de licor na saída. Essa mesma relação foi estabelecida para os componentes das correntes,

exceto o álcali efetivo dissolvido e não dissolvido, que obedeceu à concentração de saída do

licor (6,85 g/L licor), resultando em 20,9% de sua saída na corrente 10 e o restante na

corrente 9.

Além disso, a corrente 23, responsável pela zona de resfriamento dentro do digestor,

possui apenas água, de modo a se manter a concentração de álcali constante na última zona,

evitando interferências no equilíbrio de álcali.

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

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

Seção ṁ4 ṁ8 ṁ23 ṁ9 ṁ10

𝑥
𝐿𝑛𝑑𝑖𝑠 36,64x10-3 0 0 0 21,88x10-5

𝑥
𝐿𝑑𝑖𝑠 0 0 0 0,02 43,55x10-4

𝑥
𝐻𝑛𝑑𝑖𝑠 0,11 0 0 0 98,48x10-3

𝑥
𝐻𝑑𝑖𝑠 0 0 0 0,01 32,82x10-4

𝑥
𝐴𝐸𝑛𝑑𝑖𝑠 0 0,09 0 13,71x10-3 36,64x10-4

𝑥
𝐴𝐸𝑑𝑖𝑠 0 0 0 0,01 0,01

𝑥
𝐻2𝑂 84,57x10-3 0,91 1 0,94 0,86

𝑥
𝐼 77,15x10-4 0 0 0 92,15x10-4

Fonte: Autores, 2024.
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Outro fator importante desta etapa são os sólidos contaminantes do processo, segundo

Foelkel (2009) cerca de 5% da matéria-prima (base seca) está contaminada com areia e argila.

De modo que a corrente de entrada e de saída do digestor permanecem com esse valor

intrínseco à polpa, sendo constante durante as zonas do digestor. Este valor é igual a 77,15

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

43.

Tabela 43 - Vazões do digestor D-201.

Corrente Vazão (kg/h)

ṁ
4 10.000,00

ṁ
8 4.721,58

ṁ
23 10.000,00

ṁ
9 16.349,19

ṁ
10 8372,39

Fonte: Autores, 2024.

Para o balanço de energia do digestor, considerou-se as temperaturas típicas de cada

seção do equipamento conforme descrito por Aguiar (2000) e contidas na Tabela 44.

Tabela 44 - Temperaturas de cada seção digestor D-201.

Seção Temperatura (°C)

Impregnação 100

Aquecimento 165

Cozimento 170

Lavagem 140

Resfriamento 85
Fonte: Aguiar, 2000.

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

utilizou-se a Equação B.39.
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(B.39)𝑄 = ∑ (ṁ
𝑖
 . 𝑐

𝑝,𝑖
∆𝑇)

Onde, e são a vazão mássica e o calor específico do i-ésimo componente daṁ
𝑖

𝑐
𝑝,𝑖

mistura, respectivamente.

Para a realização do cálculo, considerou-se os calores específicos ( ) e entalpias𝑐
𝑝,𝑖

dos licores, da água, do cavaco e da polpa envolvidos no cozimento. O do licor(𝐻
𝑖
) 𝑐

𝑝

branco foi estimado a partir das frações mássicas e calores específicos dos componentes do

licor, conforme a Equação B.40.

(B.40)𝑐
𝑝−𝑙𝑖𝑐𝑜𝑟 𝑏𝑟𝑎𝑛𝑐𝑜

 = (𝑥
á𝑔𝑢𝑎

. 𝑐
𝑝−á𝑔𝑢𝑎

) +  (𝑥
𝑁𝑎

2
𝑆
. 𝑐

𝑝−𝑁𝑎
2
𝑆
) + (𝑥

𝑁𝑎𝑂𝐻
. 𝑐

𝑝−𝑁𝑎𝑂𝐻
)

O do licor negro foi retirado de Junior e Guerato (2012) e o do cavaco e da polpa𝑐
𝑝

foram considerados o mesmo valor e foram retirados de Snekkenes (2004) . Para as entalpias,

considerou-se a Equação B.41, onde a temperatura considerada são as respectivas

temperaturas de entrada do licor branco, do cavaco e da água na zona de impregnação, e do

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

(B.41)𝐻
𝑚𝑖𝑠𝑡𝑢𝑟𝑎

(𝑇) ≈ ∑(𝑥
𝑖
. 𝑐

𝑝,𝑖
. ∆𝑇)

Os resultados encontram-se na Tabela 45.

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

Componente Temperatura (°C) Calor específico
(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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Água 25 4,18 104,5
Fonte: Autores, 2024.

Desse modo, a variação de entalpia dos componentes será igual ao calor∆𝐻 𝑄

necessário para se atingir a temperatura em cada zona do digestor. Os resultados estão na

Tabela 46.

Tabela 46 - Calor necessário para atingir a temperatura necessária da zona de cozimento.

Seção Calor (kJ/h)

Impregnação 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 equação de projeto disponibilizada

pela empresa Valmet, a qual calcula o tempo de retenção da polpa em cada zona do digestor.

Para tanto, considerou-se o tempo de retenção fornecido pela patente US 2004/0112554,

conforme a Tabela 47.

Tabela 47 - Tempo de retenção de cada seção do digestor D-201.

Seção Tempo de retenção (min)

Impregnação 30

Aquecimento 40

Cozimento 60

Lavagem 60

Resfriamento 90
Fonte: US 2004/0112554, 2004.

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

do digestor a partir da Equação B.42.
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(B.42)𝑉 =  𝑇𝑒𝑚𝑝𝑜 𝑑𝑒 𝑟𝑒𝑡𝑒𝑛çã𝑜.𝑉𝑎𝑧ã𝑜 𝑑𝑒 𝑐𝑎𝑣𝑎𝑐𝑜𝑠
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 espaços disponíveis.

Assim, o volume efetivo total do digestor será de 192,84 m³, com altura de 15,73 m e

diâmetro de 2,25 m. O equipamento selecionado está presente no Anexo A.5.

APÊNDICE B.2.3 - BALANÇO DE MASSA DO TANQUE DE DESCARGA TA-201

O tanque de descarga TA-201 é responsável por receber a corrente de saída do

digestor e desfibrar a polpa marrom. O seu balanço de massa é descrito pela Equação B.43.

(B.43)ṁ
10 

= ṁ
11

Desse modo, verifica-se que a corrente de saída do tanque de descarga é exatamente

igual à 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 é um tanque de armazenamento com pressão

atmosférica, onde ocorre a redução da alta pressão de descarga oriunda do digestor.

Estipulando-se um limite de segurança de preenchimento do tanque de 70%, o tanque

deve ter um volume de aproximadamente 12,46 m³. Para isso, considera-se o tanque

cilíndrico, com especificações dispostas na Tabela 48. O equipamento selecionado está

presente no Anexo A.6.

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

Dimensão Valor Unidade

Volume 12,46 m³

Altura 3,00 m

Diâmetro 2,30 m
Fonte: Autores, 2024.

APÊNDICE B.2.4 - BALANÇOS DE MASSA E ENERGIA DO DEPURADOR H-201
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Desse modo, conforme citado no balanço do digestor (Apêndice B.2.2), as sujidades

sólidas contendo areia e argila são de 77,15 kg/h, que devem ser removidas através do uso do

depurador hidrociclone H-201. Unidas a essas impurezas e à pasta de cavacos cozidos ( ),ṁ
11

provenientes do digestor, estão também na entrada a água de alimentação ( ), com vazãoṁ
12

igual a 6.163,68 kg/h,

No balanço de massa do hidrociclone, a corrente de caudal de entrada ( ) tem a suaṁ
13

separação dentro do equipamento, formando dois novos fluxos, de aceites ( ) e de rejeitosṁ
15

( ). Levando em conta que não há reações químicas durante o processo, a massaṁ
14

acumulada, gerada e consumida são nulas, sendo assim, toda a massa que entra no

hidrociclone através da corrente de caudal de entrada é igual a massa que sai através das

correntes de aceites e rejeitos. Posto isso, o balanço fica determinado pela Equação B.44.

(B.44)ṁ
13

= ṁ
14

+ ṁ
15

A quantidade caudal de entrada ( ) é de 14.536,06 kg/h, onde são somadas a águaṁ
13

de alimentação ( igual a 6.163,68 kg/h e a água proveniente dos equipamentos anterioresṁ
12

)

com a massa de sólidos de entrada encaminhada do difusor ( ) com vazão de 8.372,39ṁ
11

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

(B.45)ṁ
13

= (ṁ
𝑠ó𝑙𝑖𝑑𝑜𝑠 𝑠𝑒𝑐𝑜𝑠

+ ṁ
𝑖𝑚𝑝𝑢𝑟𝑒𝑧𝑎𝑠

+ ṁ
á𝑔𝑢𝑎 𝑝𝑟𝑜𝑣𝑒𝑛𝑖𝑒𝑛𝑡𝑒 𝑑𝑜 𝑑𝑖𝑔𝑒𝑠𝑡𝑜𝑟

) + ṁ
12

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

Consistência de saída da depuração (CS) (%) 1,24

Volume de rejeitos no depurador (VR) (%) 10
Fonte: Autores, 2024.
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Diante disso, a massa de sólidos de aceites que é encaminhada para o difusor é de

13.082,27 kg/h, estando a uma consistência de 1,19% e sendo esta composta por uma vazão

de 59,36 kg/h de impurezas que posteriormente serão eliminadas pelo filtro. A Tabela 50

apresenta as vazões totais obtidas pelo balanço de massa.

Tabela 50 - Vazões totais do depurador H-201.

Corrente Vazão (kg/h)

ṁ
13

14.536,06

ṁ
14

1.453,79

ṁ
15

13.082,27

Fonte: Autores, 2024.

Para o balanço de energia, considerou-se os calores específicos ( do cavaco, do𝑐
𝑝
)

licor branco, do licor negro, da polpa e da água, conforme utilizados no Apêndice X. Assim,

de acordo com a Equação B.46 calculou-se os calores específicos das correntes que entram e

saem do depurador, a partir dos valores de vazão mássica conhecidos.

(B.46)𝑐
𝑝

=
𝑖=1

𝑛

∑ 𝑥
𝑖
. 𝑐

𝑝,𝑖

Onde, é o número total de componentes na mistura, é a fração mássica do𝑛 𝑥
𝑖

componente na mistura e é o calor específico do componente na mistura.𝑖 𝑐
𝑝,𝑖

𝑖

Com os valores de das correntes, determinou-se o calor sensível das correntes que𝑐
𝑝

entram no depurador ( , ), uma vez que suas temperaturas já são conhecidas, a partir𝑚
11

𝑚
12

da Equação B.25. A energia térmica da corrente é a soma da energia da e ,𝑚
13

𝑚
11

𝑚
12

portanto, a partir da mesma equação é possível conhecer a temperatura de entrada do

depurador. A partir desse resultado, considerou-se que a temperatura da corrente de rejeitos (

) é a mesma da e a temperatura da foi determinada a partir do balanço de𝑚
14

𝑚
13

𝑚
15
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energia do sistema, conforme a Equação B.47, uma vez que não há perda de calor para o

meio durante a operação.

(B.47)𝑄
𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎

= 𝑄
𝑠𝑎𝑖

Os resultados encontram-se na Tabela 51.

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

ṁ11 ṁ12 ṁ13 ṁ14 ṁ15

(kJ/kg.K)𝑐
𝑝 1,5 4,18 2,64 4,13 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 balanço de massa. Assim, o equipamento escolhido foi

o hidrociclone modelo HD-4 da empresa Fluid Brasil, o qual possui 0,29 m de diâmetro e

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

APÊNDICE B.2.5 - BALANÇOS DE MASSA E ENERGIA DO DIFUSOR F-201

Segundo Crotogino et al. (1987) os equipamentos de lavagem da polpa marrom são

avaliados a partir de três categorias de parâmetros: quantidade de licor de lavagem utilizado,

quantidade de soluto removido e eficiência do lavador operando sob consistências de

alimentação e descarga padrão. Desse modo, em primeiro momento, faz-se necessário o

cálculo da quantidade de sólidos dissolvidos e totais que adentram o difusor F-201. Do

balanço de massa do depurador H-201, sabe-se que a quantidade de sólidos não dissolvidos (

é igual a 885,55 kg/h e que a fração mássica de lignina (L), Álcali Efetivoṁ
𝑠ó𝑙. 𝑛ã𝑜 𝑑𝑖𝑠𝑠𝑜𝑙𝑣𝑖𝑑𝑜𝑠 

)

(AE) e da holocelulose degradada é igual a 0,0027, 0,0085 e 0,0019, respectivamente, onde

tanto a fração mássica de lignina quanto a de AE são a soma das frações mássicas dos

componentes dissolvidos e não dissolvidos na corrente. Assim, empregando-se a Equação

B.48 é possível calcular a quantidade de sólidos totais ( na corrente.ṁ
𝑠ó𝑙. 𝑡𝑜𝑡𝑎𝑖𝑠 

)
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(B.48)ṁ
𝑠ó𝑙. 𝑡𝑜𝑡𝑎𝑖𝑠 

= ṁ
𝑠ó𝑙. 𝑛ã𝑜 𝑑𝑖𝑠𝑠𝑜𝑙𝑣𝑖𝑑𝑜𝑠 

+ 𝑥
𝑙𝑖𝑔

. ṁ
15

 + 𝑥
𝐴𝐸

. ṁ
15

+ 𝑥
𝐻−𝑑𝑒𝑔

. ṁ
15

Dessa forma, tem-se que a corrente de polpa não lavada ( ) que entra no difusorṁ
15

tem 1.053,56 kg/h de sólidos totais, dos quais 143,28 kg/h são sólidos dissolvidos composto

por lignina dissolvida e não dissolvida, álcali efetivo consumido e não consumido e

holocelulose degradada no digestor.

Desse modo, é possível realizar o balanço de massa global do difusor, conforme a

Equação B.49, para determinar a quantidade de polpa lavada ( que sai ao final daṁ
18

)

operação, uma vez que tem-se a corrente de entrada de polpa não lavada ( ), licor deṁ
15

lavagem ( , considerado como água branca e definido como 5.000 kg/h de acordo comṁ
16

)

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

para o evaporador EV-301 (ṁ
17

)

(B.49)ṁ
18 

= ṁ
15 

+ ṁ
16

 − ṁ
17

A partir dos valores de vazão das correntes de entrada e saída do difusor, também é

possível determinar a concentração de sólidos dissolvidos em cada uma das correntes. Além

disso, considerou-se que o processo tem 98% de eficiência na remoção dos sólidos

dissolvidos, pois é um valor padrão do processo de lavagem em difusores (MOKFIENSKI,

2011). Os valores das vazões e concentrações dos sólidos dissolvidos nas correntes

encontram-se na Tabela 52.

Tabela 52 - Vazões e concentrações de sólidos dissolvidos de entrada e saída do difusor F-201.

Corrente Vazão
(kg/h)

Concentração de sólidos
na corrente de polpa (kg
sól. dissolvidos/ton licor)

Concentração de sólidos
na corrente de licor (kg
sól. dissolvidos/ton licor)

𝑥
15

𝑥
18

𝑦
16

𝑦
17

Polpa não lavada
(ṁ15)

13.082,27 87,59 0 0 0

Licor de lavagem
(ṁ16)

5.000 0 0 0 0
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Licor diluído de

lavagem (ṁ17)
16.064,84 0 0 0 14,12

Polpa lavada (ṁ18) 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 é a água resultante da lavagem.

O princípio de funcionamento de um difusor é o deslocamento, onde o licor de

lavagem é distribuído de forma uniforme e homogênea sobre a superfície da manta com o

intuito de deslocar o líquido livre que se encontra entre as fibras que compõem a manta de

celulose. Desse modo, o desempenho do difusor é determinado a partir de alguns parâmetros

do processo, como o Fator de Diluição (FD), que representa a quantidade de água 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 razão 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 sólidos removidos da polpa, além de outros parâmetros, como a consistência

de alimentação e descarga, e eficiência do processo que são padrões para o processo de

lavagem em difusores.

Estes parâmetros foram calculados a partir das Equações B.50, B.51, B.52 e B.53,

respectivamente.

(B.50)𝐹𝐷 = ṁ
12

− ṁ
14

 

(B.51)𝑅 = ṁ
12

/ṁ
14

 

(B.52)𝑌 = 1 −
ṁ

14
.𝑥

14

ṁ
11 

.𝑥
13

. 100  

(B.53)𝐷𝑅 =  
𝑥

13
− 𝑥

14

𝑥
13

−𝑦
12

. 100 

Além disso, definiram-se parâmetros fixos para o processo, como a consistência de

descarga e a eficiência da lavagem por serem valores padrões para o difusor, de acordo com

(MOKFIENSKI, 2011). Todos os parâmetros de desempenho do difusor encontram-se na

Tabela 53.
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Tabela 53 - Parâmetros de desempenho do difusor F-201.

Parâmetro Valor

Fator de Diluição (FD) 2.988,56 L

Taxa de Licor de Lavagem (R) 2,48

Rendimento da Lavagem (Y) 87,06 %

Relação de Deslocamento (DR) 16,12 %

Consistência Padrão de Descarga (𝐶
𝑠𝑡

) 12 %

Eficiência (E) 98 %
Fonte: Autores, 2024.

Para o balanço de energia do difusor, determinou-se a temperatura das correntes que

saem do equipamento (corrente 17 e 18) e o calor sensível de cada uma dessas correntes.

Primeiramente, determinou-se o calor específico da mistura, conforme a Equação B.46. Em

seguida, calculou-se a energia térmica da mistura que entra no difusor, a partir das Equações

B.54 e B.55.

(B.54)𝑄
𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙

= 𝑄
𝑝𝑜𝑙𝑝𝑎

+ 𝑄
á𝑔𝑢𝑎

= (B.55)𝑄
𝑖

 ṁ
𝑖
 . 𝑐

𝑝,𝑖
∆𝑇

 

Onde, i refere-se ao respectivo componente.

Após determinar o calor total da mistura, calculou-se a temperatura de saída da𝑇
𝑓

corrente 17 a partir da Equação B.56.

(B.56)𝑇
𝑓

=
𝑄

𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙

 ṁ
𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙

.𝑐
𝑝,𝑚é𝑑𝑖𝑜

 

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

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

ṁ15 ṁ16 ṁ17 ṁ18

(kJ/kg.K)𝑐
𝑝

3,99 4,18 4,17 3,08

T (°C) 41,54 25 37,67 26

Q (kJ/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 dimensões de 1,34m de altura e 0,435m de

diâmetro, conforme demonstrado no Anexo A.8.

APÊNDICE B.2.6 - BALANÇOS DE MASSA E ENERGIA DA MÁQUINA DE PAPEL

MP-201

Segundo Lima et al. (2001), a umidade da polpa de celulose é em torno de 150%

(base seca). Já segundo Lima (2000), a umidade varia de 130 a 180%. A umidade desejada na

pasta não branqueada ao final da secagem é igual a 10% (b.s), podendo ser embalada e

comercializada (DIAS, SIMONELLI, 2013). A temperatura da polpa é a temperatura média

de Camaçari, com desvio padrão, segundo Marinho (2022).

Segundo Campos (2008), cada seção das três primeiras da máquina de papel MP-201

é responsável pela remoção de uma porcentagem de água da polpa, sendo a seção de secagem

a responsável por remover a menor quantidade, gerando economia energética. As

porcentagens de remoção de água por seção da máquina estão dispostas na Tabela 55.

Tabela 55 - Porcentagem de remoção de água por seção na máquina de papel MP-201.

Seção Remoção de água (%)

Formação 95,4

Prensagem 3,2

Secagem 1,4
Fonte: Adaptado de Campos, 2008.
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Assim, avaliou-se a remoção de umidade desejada, igual a 1,35% (1.072,44 kg/h).

Com isso, empregando-se a porcentagem de remoção de água de cada seção, calculou-se a

umidade removida por seção, conforme representado na Tabela 56.

Tabela 56 - Porcentagem de remoção de água por seção na máquina de papel 201.

Seção Umidade removida (b.s) (%)

Formação 1,2879

Prensagem 0,0432

Secagem 0,0189
Fonte: Autores, 2024.

Assim, empregou-se a Equação B.57 para calcular o balanço de massa da seção de

formação, onde é a corrente de polpa oriunda do difusor; é a corrente de de polpa queṁ
18

ṁ
𝑓

segue da seção de formação e é a massa de água removida na formação.ṁ
𝐻2𝑂𝑓

(B.57)ṁ
18

= ṁ
𝑓

+ ṁ
𝐻2𝑂𝑓

Assim, empregou-se a Equação B.58 para calcular o balanço de massa da seção de

prensagem, onde é a corrente de de polpa que segue da seção de formação; e é aṁ
𝑓

ṁ
𝑝𝑟

corrente de de polpa que segue da seção de prensagem; é a massa de água removida naṁ
𝐻2𝑂𝑝

prensagem.

(B.58)ṁ
𝑓

= ṁ
𝑝𝑟

+ ṁ
𝐻2𝑂𝑝

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

seção de secagem, apresentando as condições descritas na Tabela 57.

Tabela 57 - Dados de entrada na seção de secagem.

Parâmetro Dados de entrada
do sólido

Dados de saída
do sólido Unidade

Vazão mássica (b.s) 825,43 825,43 kg sólido seco/h
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Umidade (b.u) 0,1062 0,09 kg água/kg produto

Umidade (b.s) 0,1189 0,10 kg água/kg sólido seco

Temperatura 26 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 última a

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

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

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

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

dispostos na Tabela 58.

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

Parâmetro Dados de entrada
do ar de secagem

Dados de saída do ar
de secagem Unidade

Pressão 1 1 atm

Umidade relativa 75 - %

Umidade absoluta 0,015 - kg água/kg ar
seco

Temperatura 100 20 °C
Fonte: adaptado de Silva, 2022; Lima et al., 2001; Lima, 2000.

Assim, para a determinação da vazão mássica de ar quente necessária para a secagem

do material, e a umidade absoluta de saída do ar do secador, empregaram-se simultaneamente

os balanços de massa e energia, conforme a Equação B.59, que representa o balanço de massa

para o secador, onde é a vazão mássica de produto em base seca; é a umidade absolutaṁ
𝑝

𝑌

do ar (kg de água/kg ar seco) e é a umidade do produto (kg água/kg sólido seco).𝑋

(B.59)ṁ
𝑎
𝑌

2
+ ṁ

𝑝
𝑋

1
= ṁ

𝑎
𝑌

1
+ ṁ

𝑝
𝑋

2
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A Equação B.60 representa o balanço de energia para o secador, onde é a entalpia𝐻
𝑎

do ar (kJ/kg ar seco); é a entalpia do produto (kJ/kg sólido seco).𝐻
𝑝

(B.60)ṁ
𝑎
𝐻

𝑎2
+ ṁ

𝑝
𝐻

𝑝1
= ṁ

𝑎
𝐻

𝑎1
+ ṁ

𝑝
𝐻

𝑝2

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

representa o calor latente de vaporização da água (kJ/kg água); representa a temperatura de𝑇
𝑟

referência (°C) e representa a temperatura do ar (°C).𝑇
𝑎

(B.61)𝐻
𝑎

= (1, 005 + 1, 88𝑈) * (𝑇
𝑎

− 𝑇
𝑟
) + 𝑈λ

O valor da entalpia do produto pode ser calculado através da Equação B.62, onde 𝐶
𝑝𝑝

representa o calor específico do sólido (kJ/kg°C); representa a temperatura do produto𝑇
𝑝

(°C); representa a temperatura de referência (0°C) e representa o calor específico da𝑇
𝑟

𝐶
𝑝𝐿

água (kJ/kg°C).

(B.62)𝐻
𝑝

= 𝐶
𝑝𝑝

* (𝑇
𝑝

− 𝑇
𝑟
) + 𝑋𝐶

𝑝𝐿
* (𝑇

𝑝
− 𝑇

𝑟
)

A Tabela 59 apresenta o valor das propriedades termodinâmicas necessárias para os

cálculos dos balanços.

Tabela 59 - Propriedades termodinâmicas para os balanços da máquina de papel MP-201.

Propriedade Símbolo Valor Unidade

Calor específico da água
líquida

𝐶
𝑝𝐿 4,18 kJ/kg°C

Calor específico do ar 𝐶
𝑝𝑎𝑟 1,00 kJ/kg°C

Calor específico do produto 𝐶
𝑝𝑝 1,30 kJ/kg°C

Calor específico do vapor de
água

𝐶
𝑝𝑉 1,90 kJ/kg°C
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Calor latente da água λ 2.501,4 kJ/kg°C

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

Desse modo, foram obtidos os valores relativos à massa de ar de secagem igual aṁ
𝑎

438,60 kg ar seco/h e à umidade absoluta do ar de secagem na saída igual a 0,050 kg𝑌
1

água/kg ar seco. De modo que o balanço global da máquina de papel conta com a corrente 18

na entrada, com vazão de 2.017,44 kg/h e de ar de secagem com vazão de 438,60 kg/h, na

corrente 47. Nas saídas, tem-se a vazão total de água 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 vazão de produto como

sendo igual a 945 kg/h, na corrente 19, de bobinas de UBHKP, com umidade igual a 10%.

Assim, tornou-se necessário o cálculo do calor necessário para realizar a secagem,

esquentando o ar da temperatura ambiente em Camaçari até a temperatura de secagem. Para

tal, calculou-se o calor necessário para evaporar a água ( ), a partir da Equação B.63,𝑄
𝐻2𝑂 

onde representa a temperatura de aquecimento.𝑇
𝑎𝑠

(B.63)𝑄
𝐻2𝑂 

=  𝑊[λ − (𝐶
𝑝𝐿

− 𝐶
𝑝𝑉

)𝑇
𝑎𝑠

]

O valor de representa a capacidade de evaporação, ou seja, a quantidade máxima𝑊

de água evaporada, podendo ser obtido a partir da Equação B.64.

(B.64)𝑊 = ṁ
𝑝
(𝑋

2
− 𝑋

1
)

Para o cálculo do calor necessário para o aquecimento do sólido ( ) empregou-se a𝑄
𝑠 

Equação B.65, onde representa a temperatura de entrada da polpa na seção de secagem.𝑇
0

(B.65)𝑄
𝑠

= ṁ
𝑝
(𝐶

𝑝𝑝
− 𝑋

1
𝐶

𝑝𝐿
)(𝑇

𝑎𝑠
− 𝑇

0
)

Para o cálculo do calor necessário para o aquecimento do ar ( ) empregou-se a𝑄
𝑎𝑟 

Equação B.66.
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(B.66)𝑄
𝑎𝑟

= ṁ
𝑎
(𝐶

𝑝𝑎𝑟
− 𝑌

1
𝐶

𝑝𝑉
)(𝑇

𝑎𝑠
− 𝑇

0
)

A quantidade de calor perdida para o ambiente é igual a 7,5% (MUJUMDAR, 2006),

de modo que a quantidade total de calor fornecido ao sistema deve levar esse fator em

consideração, conforme explicitado na Equação B.67. Os valores obtidos estão presentes na

Tabela 60.

(B.67)𝑄
𝑠𝑒𝑐

= (1 + 0, 075)(𝑄
𝐻2𝑂

+ 𝑄
𝑠

+ 𝑄
𝑎𝑟

)

Tabela 60 - Valores obtidos para a seção de secagem.

Parâmetro Símbolo Valor Unidade

Vazão de água removida 𝑊 15,60 kg/h

Calor necessário para
evaporar a água

𝑄
𝐻2𝑂 35.466,35 kJ/h

Calor necessário para
aquecer o sólido

𝑄
𝑠 49.048,42 kJ/h

Calor necessário para
aquecer o ar

𝑄
𝑎𝑟 31.758,59 kJ/h

Calor total fornecido para a
seção de secagem

𝑄
𝑠𝑒𝑐 124.993,85 kJ/h

Fonte: Autores, 2024.

A partir disso, a polpa é direcionada para a seção de enrolamento, sendo transformada

em bobinas de dimensões pré-definidas pelo fabricante da máquina, conforme presente na

Tabela 61. A máquina está presente no Anexo A.9 e o soprador industrial utilizado para

soprar o ar de secagem está presente no Anexo C.8.

Tabela 61 - Especificações da polpa na seção de enrolamento.

Parâmetro Valor Unidade

Gramatura 240 g/m²

Largura 2400 mm

Umidade 10 %
Fonte: Adaptado de Silva, 2019; Qinyang Jindelong Paper Machinery Factory, 2024.
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A máquina de papel definida para a secagem e transformação do papel em bobinas

possui as dimensões definidas na Tabela 62, e encontra-se descrita no Anexo A.9. O seu

tempo de funcionamento foi definido com base em relatórios de operação, segundo Touset,

González, Rodriguez (2021), sendo igual a 480 min.

Tabela 62 - Dimensões da máquina de papel MP-201.

Dimensão Valor (m)

Altura 2,0

Comprimento 3,0

Largura 1,5
Fonte: Adaptado de Qinyang Jindelong Paper Machinery Factory, 2024.
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APÊNDICE B.3 - BALANÇOS DE MASSA E ENERGIA DA ÁREA 300

APÊNDICE B.3.1 - BALANÇOS DE MASSA E ENERGIA DOS TANQUES DE

MISTURA SIGLA TM-301 e TM-302

Os tanques de mistura TM-301 e TM-302 têm por objetivo realizar a mistura

homogênea das correntes de licor negro fraco oriundas da seção de fibras: corrente 9,

corrente 14 e corrente 17, para direcioná-las ao evaporador de múltiplo efeito EV-301 através

da corrente 22. O balanço de massas global é representado pela Equação B.68, onde

considera-se as entradas e saída de licor negro fraco. A Tabela 63 apresenta os valores das

correntes.

(B.68)ṁ
9

+ ṁ
14

+ ṁ
17

= ṁ
22

Tabela 63 - Valores das correntes de entrada no tanque de mistura TM- 301 e TM-302.

Corrente de licor negro fraco Valor (kg/h) Procedência

ṁ
9 16.349,19 Digestor D-201

ṁ
14 1.453,79 Depurador H-201

ṁ
17 16.064,84 Difusor F-201

ṁ
22 33.867,83 Calculado pelo balanço

Fonte: Autores, 2024.

Desse modo, dois tanques de mistura serão empregados para a homogeneização das

correntes, a fim de suportar a vazão total calculada pelo balanço de massa. Para tal,

considerou-se que as correntes 9, 14 e 17 serão divididas e bombeadas para os tanques

misturadores em aço carbono, de 23.000 L cada, totalizando uma capacidade de 46.000 L,

que será usada em 70% para cada tanque. As dimensões dos tanques misturadores estão

dispostas na Tabela 64, conforme catálogo presente no Anexo A.12.
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Tabela 64 - Dimensões dos tanques de mistura TM-301 e TM-302.

Dimensão Valor (m)

Diâmetro 2,83

Altura 3,40

Cone 1,20
Fonte: Will Máquinas (2024).

Para o balanço de energia, analisou-se o calor (Qtotal) requerido pela corrente de

saída, que deve estar em 76 °C para adentrar ao evaporador de múltiplo efeito (BONOMI et

al., 1985). Deste modo, empregou-se a Equação B.69, onde representa a vazão mássica deṁ

licor negro; representa o calor específico do licor negro; representa a variação de 𝑐
𝑝

Δ𝑇 

temperatura do licor negro.

(B.69)𝑄 = ṁ 𝑐
𝑝
Δ𝑇 

Assim, a Tabela 65 apresenta os valores empregados para os cálculos.

Tabela 65 - Dados necessários para o cálculo do calor.

Parâmetro Valor Unidade

1 𝑐
𝑝 4,10 kJ/kg°C

2 𝑇
9 85 °C

2 𝑇
14 67,10 °C

2 𝑇
17 37,67 °C

Fonte: 1Junior e Guerato, 2012; 2Autores, 2024.

A partir disso, obteve-se os valores dos calores para cada corrente: igual a𝑄
9

-603.285,29 kJ/h; igual a 53.048,84 kJ/h; igual a 2.524.638,48 kJ/h. Totalizando o 𝑄
14

 𝑄
17

calor necessário 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 é a potência

absorvida pelo impelidor (SOUSA, 2022), portanto foi necessário utilizar o método de

cálculo descrito no Apêndice B.2.1, no qual se calcula o número de Reynolds pela Equação

B.19 e a potência (P) através da Equação B.20, do mesmo modo realizado no Apêndice

B.2.1. Os dados necessários para os cálculos estão dispostos na Tabela 66.

Tabela 66 - Dados necessários para o cálculo da potência do tanque misturador.

Símbolo Parâmetro Valor Unidade Referência

ρ Massa específica do licor
negro 1.093,78 kg/m3 MARINS, 2012

𝑁 Velocidade de rotação do
impelidor 104.400,00 rps WILL MÁQUINAS,

2024

𝐷 Diâmetro do impelidor 0,94 m AUTORES, 2024

μ Viscosidade dinâmica do
licor negro 2,88 mPa.s MARINS, 2012

𝑁
𝑝 Número de potência 0,30 - SOUSA, 2022

Fonte: Autores, 2024.

As dimensões do tanque agitado seguiram os modelos de cálculo do Apêndice B.3.1

no qual foram empregadas as relações estabelecidas por McCabe e Smith (1993)

utilizando-se dados da Tabela 66 e da Tabela 39 de relações geométricas para o tanque de

agitação. O Anexo D.3 apresenta o esquema do tanque e suas dimensões.

Os resultados obtidos estão dispostos na Tabela 67, onde Ptotal refere-se à potência

total relativa aos dois tanques de agitação operando em paralelo.

Tabela 67 - Resultados obtidos para o balanço de energia do tanque agitador.

Parâmetro Valor Unidade

Re 3,53x1010 -

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 2,78x1014 kW

Ptotal 5,57x1014 kW
Fonte: Autores, 2024.

APÊNDICE B.3.2 - BALANÇOS DE MASSA E ENERGIA DO EVAPORADOR DE

MÚLTIPLO EFEITO EV-301 E TANQUE DE DESCARGA TA-301

Para a evaporação do licor negro fraco, emprega-se o evaporador de 5 efeitos EV-301

em contracorrente, assim, os balanços de massa e energia foram baseados nos estudos de

Nakamura e Martines (2014) e compreendem a adoção da hipótese de entrada do licor negro

no efeito 3. Assim, A vazão de licor na entrada do efeito 1 ( ) é dada pela Equação B.70,ṁ
𝑙1 

onde é o teor de sólidos no licor negro que entra no efeito 3 e é o teor de sólidos no𝑋
𝑙22

𝑥
𝑙1

licor negro que entra no efeito 1.

(B.70)ṁ
𝑙1 

=  
ṁ

22
𝑋

𝑙22

𝑥
𝑙1

A vazão de licor na entrada do efeito 2 ( ) é dada pela Equação B.71, onde é o teorṁ
𝑙2 

de sólidos no licor negro que entra no efeito 3 e é o teor de sólidos no licor negro que entra𝑥
𝑙2

no efeito 2.

(B.71)ṁ
𝑙2 

=  
ṁ

22
𝑋

𝑙22

𝑥
𝑙2

A vazão de licor na entrada do efeito 4 ( ) é dada pela Equação B.72, onde é oṁ
𝑙4 

𝑋
𝑙22

teor de sólidos no licor negro que entra no efeito 3 e é o teor de sólidos no licor negro que𝑥
𝑙4

entra no efeito 4.

(B.72)ṁ
𝑙4 

=  
ṁ

22
𝑋

𝑙22

𝑥
𝑙4
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A vazão de licor na entrada do efeito 5 ( ) é dada pela Equação B.73, onde é oṁ
𝑙5 

𝑋
𝑙22

teor de sólidos no licor negro que entra no efeito 3 e é o teor de sólidos no licor negro que𝑥
𝑙5

entra no efeito 5.

(B.73)ṁ
𝑙5 

=  
ṁ

22
𝑋

𝑙22

𝑥
𝑙5

A vazão de licor na entrada no tanque de descarga de licor negro ( ) é dada pelaṁ
𝑙24 

Equação B.74, onde é o teor de sólidos no licor negro que entra no efeito 3 e é o teor𝑋
𝑙22

𝑥
𝑙24

de sólidos no licor negro que entra no tanque de descarga de licor negro.

(B.74)ṁ
𝑙24 

=  
ṁ

22
𝑋

𝑙22

𝑥
𝑙24

O balanço de massa do efeito 1 ( ) é dado pela Equação B.75, onde é a vazãoṁ
𝑙1 

ṁ
𝑙24 

de licor na entrada no tanque de descarga de licor negro e é a vazão de vapor na entradaṁ
𝑣2 

do efeito 2.

(B.75)ṁ
𝑙1 

= ṁ
𝑙24 

+ ṁ
𝑣2 

O balanço de massa do efeito 2 ( ) é dado pela Equação B.76, onde é a vazãoṁ
𝑙2 

ṁ
𝑙1 

de licor na entrada do efeito 1 e é a vazão de vapor na entrada do efeito 3.ṁ
𝑣3 

(B.76)ṁ
𝑙2 

= ṁ
𝑙1 

+ ṁ
𝑣3 

O balanço de massa do efeito 3 ( ) é dado pela Equação B.77, onde é a vazãoṁ
22 

ṁ
𝑙4 

de licor na entrada do efeito 4 e é a vazão de vapor na entrada do efeito 4.ṁ
𝑣4 

(B.77)ṁ
22

= ṁ
𝑙4 

+ ṁ
𝑣4 
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O balanço de massa do efeito 4 ( ) é dado pela Equação B.78, onde é a vazãoṁ
𝑙4 

ṁ
𝑙5  

de licor na entrada do efeito 5 e é a vazão de vapor na entrada do efeito 5.ṁ
𝑣5 

(B.78)ṁ
𝑙4

= ṁ
𝑙5 

+ ṁ
𝑣5 

O balanço de massa do efeito 5 ( ) é dado pela Equação B.79, onde é a vazãoṁ
𝑙5 

ṁ
𝑙2 

 

de licor na entrada do efeito 2 e é a vazão de vapor na entrada no condensador.ṁ
𝑣𝐶

(B.79)ṁ
𝑙5

= ṁ
𝑙2 

+ ṁ
𝑣𝐶 

O balanço de massa para o tanque de descarga de licor negro ( ) é dado pelaṁ
𝑙24  

Equação B.80, onde é a vazão de licor negro que sai do tanque de descarga e é aṁ
𝑙25

ṁ
𝑣3

vazão de vapor que sai do tanque de descarga.

(B.80)ṁ
𝑙24  

=  ṁ
𝑙25

+ ṁ
𝑣𝑠𝐴

O teor de sólidos no licor que sai do tanque de descarga de licor negro ( ) é dado𝑋
𝑙25 

pela Equação B.81, onde é a vazão de licor na entrada do efeito 1; é o teor de sólidosṁ
𝑙1 

𝑋
𝑙1  

no licor na entrada do efeito 1 e é a vazão de licor negro que sai do tanque de descarga.ṁ
𝑙25

(B.81)𝑋
𝑙25 = 

ṁ
𝑙1 

𝑋
𝑙1  

ṁ
𝑙25 

O balanço de massa no tanque de descarga do vapor é dado pela Equação B.82, onde

é a vazão de vapor vivo na entrada do efeito 1; é a vazão de condensado na saída doṁ
𝑣1 

ṁ
𝑐𝐵 

tanque de descarga de vapor e é a vazão de vapor na saída do tanque de descarga deṁ
𝑣𝑠𝐵 

vapor.

(B.82)ṁ
𝑣1 

=  ṁ
𝑐𝐵 

+ ṁ
𝑣𝑠𝐵 
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Para o balanço de energia, desprezou-se perdas energéticas por convecção e por

radiação. Deste modo, o balanço de energia do efeito 1 é representado pela Equação B.83,

onde é a vazão de vapor vivo na entrada do efeito 1; é a entalpia de vaporização noṁ
𝑣1 

𝑑ℎ
𝑣1

efeito 1; é o calor específico do licor no efeito 1; é a temperatura de entrada no𝑐𝑝
𝑙1 

𝑇
𝑙24

tanque de descarga de licor negro; é a temperatura do licor negro na entrada do efeito 1;𝑇
𝑙1

é a vazão de vapor vivo na entrada do efeito 2; é a entalpia de vaporização no efeitoṁ
𝑣2 

𝑑ℎ
𝑣2

2.

(B.83)ṁ
𝑣1 

𝑑ℎ
𝑣1

=  ṁ
𝑙1 

𝑐𝑝
𝑙1

(𝑇
𝑙24

− 𝑇
𝑙1

) + ṁ
𝑣2 

𝑑ℎ
𝑣2

O balanço de energia do efeito 2 é representado pela Equação B.84, onde é aṁ
𝑣2 

vazão de vapor vivo na entrada do efeito 2; é a entalpia de vaporização no efeito 2;𝑑ℎ
𝑣2

𝑐𝑝
𝑙2

é o calor específico do licor no efeito 2; é a temperatura do licor negro na entrada do𝑇
𝑙1

efeito 1; é a temperatura do licor negro na entrada do efeito 2; é a vazão de entrada de𝑇
𝑙2

ṁ
𝑙2 

licor negro no efeito 2; é a vazão de entrada de licor negro no efeito 1; é a entalpiaṁ
𝑙1 

𝑑ℎ
𝑣3

de vaporização no efeito 3.

(B.84)ṁ
𝑣2 

𝑑ℎ
𝑣2

=  ṁ
𝑙2 

𝑐𝑝
𝑙2

(𝑇
𝑙1

− 𝑇
𝑙2

) + (ṁ
𝑙2 

− ṁ
𝑙1 

)𝑑ℎ
𝑣3

O balanço de energia do efeito 3 é representado pela Equação B.85, onde é aṁ
𝑣3 

vazão de vapor vivo na entrada do efeito 3; é a vazão de vapor que sai do tanque deṁ
𝑣𝑠𝐴

descarga de licor; é a vazão de vapor na saída do tanque de descarga de vapor; é aṁ
𝑣𝑠𝐵 

𝑑ℎ
𝑣3

entalpia de vaporização no efeito 3; é a vazão de entrada de licor negro no efeito 3; éṁ
18 

𝑐𝑝
𝑙3

o calor específico do licor no efeito 3; é a temperatura do licor negro na entrada do efeito𝑇
𝑙4

4; é a temperatura do licor negro na entrada do efeito 3; é a vazão de vapor vivo na𝑇
𝑙3

ṁ
𝑣4 

entrada do efeito 4; é a entalpia de vaporização no efeito 4.𝑑ℎ
𝑣4

(B.85)(ṁ
𝑣3 

+ ṁ
𝑣𝑠𝐴 

+ ṁ
𝑣𝑠𝐵 

)𝑑ℎ
𝑣3

=  ṁ
22 

𝑐𝑝
𝑙3

(𝑇
𝑙4

− 𝑇
𝑙3

) + ṁ
𝑣4 

𝑑ℎ
𝑣4
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O balanço de energia do efeito 4 é representado pela Equação B.86, onde é aṁ
𝑣4 

vazão de vapor vivo na entrada do efeito 4; é a entalpia de vaporização no efeito 4;𝑑ℎ
𝑣4

𝑐𝑝
𝑙4

é o calor específico do licor no efeito 4; é a temperatura do licor negro na entrada do𝑇
𝑙5

efeito 5; é a temperatura do licor negro na entrada do efeito 4; é a vazão de vapor𝑇
𝑙4

ṁ
𝑣5 

vivo na entrada do efeito 5; é a entalpia de condensação no efeito 5.𝑑ℎ
𝑣5

(B.86)ṁ
𝑣4 

𝑑ℎ
𝑣4

=  ṁ
𝑙4 

𝑐𝑝
𝑙4

(𝑇
𝑙5

− 𝑇
𝑙4

) + ṁ
𝑣5 

𝑑ℎ
𝑣5

O balanço de energia do efeito 5 é representado pela Equação B.87, onde é aṁ
𝑣5 

vazão de vapor vivo na entrada do efeito 5; é a entalpia de vaporização no efeito 5;𝑑ℎ
𝑣5

𝑐𝑝
𝑙5

é o calor específico do licor no efeito 5; é a temperatura do licor negro na entrada do𝑇
𝑙2

efeito 2; é a temperatura do licor negro na entrada do efeito 5; é a vazão de vapor na𝑇
𝑙5

ṁ
𝑣𝐶 

entrada no condensador; é a entalpia de condensação no último efeito.𝑑ℎ
𝑣𝐶

(B.87)ṁ
𝑣5 

𝑑ℎ
𝑣5

=  ṁ
𝑙5 

𝑐𝑝
𝑙5

(𝑇
𝑙2

− 𝑇
𝑙5

) + ṁ
𝑣𝐶 

𝑑ℎ
𝑣𝐶

O balanço de energia no tanque de descarga de licor negro é representado pela

Equação B.88, onde é a vazão de vapor que sai do tanque de descarga; é a entalpiaṁ
𝑣𝑠𝐴

𝑑ℎ
𝑣𝐴

de vaporização no tanque de descarga de licor negro; é a vazão de licor negro que entraṁ
𝑙24 

no tanque de descarga de licor negro; é o calor específico do licor negro no tanque de𝑐𝑝
𝑙𝐴

descarga; é a temperatura de entrada no tanque de descarga de licor negro; é a𝑇
𝑙24

𝑇
𝑙25

temperatura de saída no tanque de descarga de licor negro.

(B.88)ṁ
𝑣𝑠𝐴 

𝑑ℎ
𝑣𝐴

=  ṁ
𝑙24 

𝑐𝑝
𝑙𝐴

(𝑇
𝑙24

− 𝑇
𝑙25

)

O balanço de energia no tanque de descarga de vapor é representado pela Equação

B.89, onde é a vazão de vapor que sai do tanque de descarga de vapor; é a entalpiaṁ
𝑣𝑠𝐵 

𝑑ℎ
𝑣𝐵
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de vaporização no tanque de descarga de vapor; é a vazão de vapor vivo na entrada doṁ
𝑣1 

efeito 1; é o calor específico da água; é a temperatura do vapor condensante no efeito𝑐𝑝
𝑎

𝑇
𝑣1

1; é a temperatura no tanque de descarga de vapor.𝑇
𝑣𝐵

(B.89)ṁ
𝑣𝑠𝐵 

𝑑ℎ
𝑣𝐵

=  ṁ
𝑣1 

𝑐𝑝
𝑎
(𝑇

𝑣1
− 𝑇

𝑣𝐵
) 

Os valores de calores específicos dos licores ( ) foram calculados a partir da𝑐𝑝
𝑙𝑖

Equação B.90, onde é o teor de sólidos do licor.𝑋
𝑙𝑖

(B.90)𝑐𝑝
𝑙𝑖

=  1, 46𝑋
𝑙𝑖

+ 4, 19(1 − 𝑋
𝑙𝑖

)

Na Tabela 68 estão dispostos os valores de referência empregados para os cálculos.

Tabela 68 - Valores de referência empregados para os cálculos do evaporador EV-301.

Variável Descrição Valor Unidade

𝑐𝑝
𝑎 Calor específico da água 4,187 MJ/ton°C

𝑐𝑝
𝑙𝐴

Calor específico do licor na
entrada do tanque de descarga 3,19 MJ/ton°C

𝑑ℎ
𝑣1

Entalpia de vaporização no efeito
1 2.134 MJ/ton

𝑑ℎ
𝑣2

Entalpia de vaporização no efeito
2 2.201 MJ/ton

𝑑ℎ
𝑣3

Entalpia de vaporização no efeito
3 2.259 MJ/ton

𝑑ℎ
𝑣4

Entalpia de vaporização no efeito
4 2.293 MJ/ton

𝑑ℎ
𝑣5

Entalpia de vaporização no efeito
5 2.319 MJ/ton

𝑑ℎ
𝑣𝐴

Entalpia de vaporização na entrada
do tanque de descarga 2.259 MJ/ton
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Variável Descrição Valor Unidade

𝑐𝑝
𝑎 Calor específico da água 4,187 MJ/ton°C

𝑐𝑝
𝑙𝐴

Calor específico do licor na
entrada do tanque de descarga 3,19 MJ/ton°C

𝑑ℎ
𝑣1

Entalpia de vaporização no efeito
1 2.134 MJ/ton

𝑑ℎ
𝑣𝐵

Entalpia de vaporização no saída
do tanque de descarga 2.259 MJ/ton

𝑑ℎ
𝑣𝐶

Entalpia de vaporização na entrada
do condensador 2.348 MJ/ton

ṁ
𝑣1 Vazão de vapor no efeito 1 2,25 ton/h

𝑃
𝑣1

Pressão do vapor condensante no
efeito 1 0,322 MPa

𝑃
𝑣2

Pressão do vapor condensante no
efeito 2 0,198 MPa

𝑃
𝑣3

Pressão do vapor condensante no
efeito 3 0,098 MPa

𝑃
𝑣4

Pressão do vapor condensante no
efeito 4 0,059 MPa

𝑃
𝑣5

Pressão do vapor condensante no
efeito 5 0,040 MPa

𝑇
𝑙1

Temperatura do licor negro no
efeito 1 102 °C

𝑇
𝑙2

Temperatura do licor negro no
efeito 2 66 °C

𝑇
𝑙3

Temperatura do licor negro no
efeito 3 76 °C

𝑇
𝑙4

Temperatura do licor negro no
efeito 4 87 °C

𝑇
𝑙5

Temperatura do licor negro no
efeito 5 77,5 °C

𝑇
𝑙24

Temperatura do licor negro na
entrada do tanque de descarga de

licor
124 °C
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Variável Descrição Valor Unidade

𝑐𝑝
𝑎 Calor específico da água 4,187 MJ/ton°C

𝑐𝑝
𝑙𝐴

Calor específico do licor na
entrada do tanque de descarga 3,19 MJ/ton°C

𝑑ℎ
𝑣1

Entalpia de vaporização no efeito
1 2.134 MJ/ton

𝑇
𝑙25

Temperatura do licor negro na
saída do tanque de descarga de

licor
124 °C

𝑇
𝑣1

Temperatura do vapor condensante
no efeito 1 200 °C

𝑇
𝑣2

Temperatura do vapor condensante
no efeito 2 120 °C

𝑇
𝑣3

Temperatura do vapor condensante
no efeito 3 99 °C

𝑇
𝑣4

Temperatura do vapor condensante
no efeito 4 86 °C

𝑇
𝑣5

Temperatura do vapor condensante
no efeito 5 76 °C

𝑇
𝑣𝐵

Temperatura no tanque de
descarga de vapor 99 °C

𝑥
𝑙1

Teor de sólidos no licor na entrada
do efeito 1 0,316 kg sólidos/kg

solução
Fonte: Adaptado de Nakamura, Martinez, 2014.

Na Tabela 69 estão dispostos os resultados obtidos a partir da resolução dos balanços

de massa e energia para o evaporador de múltiplo efeito. Salienta-se que as vazões de vapor

obtidas possuem o mesmo valor numérico que as vazões de condensado sujo que serão

formadas e enviadas para a ETE, visto que ocorre apenas mudança de fase da corrente e é

explicado pelo balanço de massas por efeito.

Tabela 69 - Resultados dos balanços para o evaporador EV-301.

Variável Descrição Valor Unidade

𝑐𝑝
𝑙1

Calor específico do licor no
efeito 1 3,327 MJ/ton°C
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𝑐𝑝
𝑙2

Calor específico do licor no
efeito 2 3,595 MJ/ton°C

𝑐𝑝
𝑙3

Calor específico do licor no
efeito 3 4,095 MJ/ton°C

𝑐𝑝
𝑙4

Calor específico do licor no
efeito 4 4,091 MJ/ton°C

𝑐𝑝
𝑙5

Calor específico do licor no
efeito 5 4,021 MJ/ton°C

ṁ
𝑐𝐵 Vazão de condensado 1,829 ton/h

ṁ
𝑙1 Vazão de licor negro no efeito 1 3,731 ton/h

ṁ
𝑙2 Vazão de licor negro no efeito 2 5,409 ton/h

ṁ
22 Vazão de licor negro no efeito 3 33,868 ton/h

ṁ
𝑙4 Vazão de licor negro no efeito 4 32,423 ton/h

ṁ
𝑙5 Vazão de licor negro no efeito 5 19,020 ton/h

ṁ
𝑙24 

Vazão de licor negro na entrada
do tanque de descarga de licor 1,690 ton/h

ṁ
𝑙25 

Vazão de licor negro na saída do
tanque de descarga de licor 1,648 ton/h

ṁ
𝑣𝐶

Vazão de vapor na entrada do
condensador 13,611 ton/h

ṁ
𝑣2 Vazão de vapor no efeito 2 2,041 ton/h

ṁ
𝑣3 Vazão de vapor no efeito 3 1,678 ton/h

ṁ
𝑣4 Vazão de vapor no efeito 4 1,445 ton/h

ṁ
𝑣5 Vazão de vapor no efeito 5 13,402 ton/h

ṁ
𝑣𝑠𝐴

Vazão de vapor na saída do
tanque de descarga de licor 0,043 ton/h
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ṁ
𝑣𝑠𝐵

Vazão de vapor na saída no
tanque de descarga de vapor 0,421 ton/h

𝑋
𝑙2

Teor de sólidos no licor no
efeito 2 0,218 kg sólidos/kg

solução

𝑋
𝑙22

Teor de sólidos no licor no
efeito 3 0,035 kg sólidos/kg

solução

𝑋
𝑙4

Teor de sólidos no licor no
efeito 4 0,036 kg sólidos/kg

solução

𝑋
𝑙5

Teor de sólidos no licor no
efeito 5 0,062 kg sólidos/kg

solução

𝑋
𝑙𝑠24 

Teor de sólidos no licor na
entrada do tanque de descarga

de licor
0,697 kg sólidos/kg

solução

𝑋
𝑙25  

Teor de sólidos no licor na saída
do tanque de descarga de licor 0,716 kg sólidos/kg

solução
Fonte: Autores, 2024.

Empregou-se como coeficiente global de troca térmica o valor de 1550 W/m²°C para

os efeitos 1 - 4, no efeito 5 empregou-se como coeficiente global de troca térmica um valor

igual a 5000 W/m²°C (SILVA, 2012). Realizou-se a mudança de coeficientes conforme

discutido em sugestões futuras no trabalho desenvolvido por Silva (2012). Assim,

determinou-se o calor cedido pelo vapor em cada efeito ( ), a partir da Equação B.91, onde𝑄
𝑖

representa a vazão de vapor do efeito e a entalpia de vaporização do efeito.ṁ
𝑖

𝑑ℎ𝑣
𝑖

(B.91)𝑄
𝑖

= ṁ
𝑖
𝑑ℎ𝑣

𝑖

Em posse dos calores, e empregando-se os coeficientes globais de acordo com Silva

(2021), calculou-se a área de troca térmica de cada efeito, empregando-se a Equação B.92,

onde representa a variação de temperatura que ocorre no efeito.Δ𝑇
𝑖

(B.92)𝑄
𝑖

= 𝑈𝐴
𝑖
Δ𝑇

𝑖

Assim, calculou-se as dimensões de cada efeito, bem como sua respectiva área de

troca térmica. Os resultados dos cálculos estão presentes na Tabela 70.
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Tabela 70 - Dimensões 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

Diâmetro (m) 3 6 6 6 6

Área de troca
térmica (m²) 38,70 137,98 188,14 213,78 518,00

Fonte: Autores, 2024.

Ainda, os condensados sujos oriundos dos efeitos e do condensador são direcionados

à saída do sistema, de modo que a corrente 50, com destino à ETE, tem valor igual a

21.467,81 kg/h.

Desse modo, a energia total requerida em todos os efeitos é igual a 47.477,20 MJ/h, e

com isso obteve-se uma área de troca térmica média igual a 219,30 m² para realizar a

concentração do licor negro fraco em licor negro forte. Com base na vazão de operação 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 evaporação o tanque de descarga TA-301, presente

no Anexo A.13b.

APÊNDICE B.3.3 - BALANÇOS DE MASSA E ENERGIA DA CALDEIRA DE

RECUPERAÇÃO CR-301

Para a definição do balanço de massa da caldeira CR-301 assumiu-se que perdas

menores de massa são ignoradas, portanto, de acordo com Saturnino (2012), todo licor negro

inserido na caldeira (corrente 25) conterá 71,55% de sólidos secos (ṁBLS). Este valor de

sólidos contidos no licor negro servirá como base de cálculo nas equações adiante, a fim de

facilitar o equacionamento para diferentes vazões de licor negro produzido. Além disso, é

definido que a eficiência de redução de fundição da caldeira é de 90% e que os inertes serão

considerados nulos nestes cálculos. Desse modo, calcula-se a vazão de sólidos secos no licor

pela Equação B.93.
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(B.93)ṁ
𝐵𝐿𝑆

= ṁ
25

· 0, 7155

A vazão de entrada total de licor negro na caldeira a 99ºC é de 1.647,73 kg/h (corrente

25) provinda do tanque de descarga TA-301, assim a quantia de sólidos secos (ṁBLS) de

acordo com a Equação B.93 é 1.178,995 kg/h.

A partir da Equação B.94, pode-se iniciar o balanço de massa global da caldeira, onde

fazem parte das correntes de entrada a corrente 25 , que é o licor negro que é(ṁ
25

)

alimentado na caldeira, a corrente 26 , que é a corrente de makeup, a corrente 28 ,(ṁ
26

) (ṁ
28

)

que é o ar de combustão e a corrente 29 , que é a água de alimentação necessária.(ṁ
29

)

Fazem parte das correntes de saída a corrente 30 , que é a corrente de vapor a alta(ṁ
30

)

pressão, a corrente 31 , que são os gases de combustão, e, finalmente, a corrente 32(ṁ
31

)

, que é o smelt que posteriormente será direcionado ao tanque de dissolução TM-303.(ṁ
32

)

(B.94)ṁ
25

+ ṁ
26

+  ṁ
28

+  ṁ
29

= ṁ
30

+  ṁ
31 

+  ṁ
32 

A partir da definição de entradas e saídas, foi possível calcular o balanço mássico para

cada uma das correntes.

Saturnino (2012), definiu que a corrente de makeup (corrente 26) composta por

Na2SO4 anidro, que entra a uma temperatura de 25ºC a vazão de 35,37 kg/h, é cerca de 3% do

fluxo de sólidos do licor negro ( ) de acordo com a Equação B.95 e a composição de cadaṁ
26

um dos elementos presentes nessa corrente de reposição está descrita na Tabela 71. Com isso,

duas das correntes de entrada na caldeira ficam definidas no processo.

(B.95)ṁ
26

= ṁ
𝐵𝐿𝑆

· 0, 03

Tabela 71 - Composição química dos sólidos na corrente de reposição do sulfato.

Elementos no makeup Composição elementar em base seca (%)

Oxigênio 44,8

Sódio 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

inorgânicos recuperados. Para este balanço material por componente foi descrito na Tabela 72

a composição química elementar do licor negro e consideradas as reações químicas de acordo

com a Tabela 73.

Tabela 72 - Composição química do licor negro proveniente do processo Kraft.

Elementos no Licor Negro Composição elementar em base seca (%)

Carbono 31,7

Hidrogênio 3,6

Oxigênio 35,8

Sódio 19,7

Potássio 2,2

Enxofre 4,4

Cloro 2,6

Inertes (N, Si, Al, etc) 0
Fonte: Adaptado de CARDOSO et al., 2009.

Tabela 73 - Reações químicas de redução na caldeira de recuperação CR-301.

Produtos Reações

Na2S 2Na + S Na2S→

Na2SO4 2Na + S + 2O2 Na2SO4→

NaCl Na + Cl NaCl→

Na2CO3 4Na + 2C + 3O2 2Na2CO3→

K2CO3 4K + 2C + 3O2 2K2CO3→
Fonte: Adaptado de Saturnino, 2012.
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O balanço mássico do Na2S nos sólidos no licor negro (Black Liquor Solids - BLS)

definido será calculado pela quantidade total de sólidos no licor negro que entra na caldeira

), pelo teor de enxofre no licor ( ) descrito na Tabela 72, pela eficiência de redução de(ṁ
𝐵𝐿𝑆

𝐶
𝑆

fundição da caldeira ( ) e pela razão do peso molecular do Na2S pelo peso molecularη
𝑐𝑎𝑙𝑑𝑒𝑖𝑟𝑎

do S, conforme descrito pela Equação B.96.

(B.96)ṁ
 32, 𝑁𝑎

2
𝑆
 𝑑𝑜 𝐵𝐿𝑆 = ṁ

𝐵𝐿𝑆
· 𝐶

𝑆
· η

𝑐𝑎𝑙𝑑𝑒𝑖𝑟𝑎
·

𝑃𝑀
𝑁𝑎

2
𝑆

𝑃𝑀
𝑆( )

Como há presença de Na e S, parte do Na2S pode vir a ser gerado por reações na

caldeira, com isso, foi incluido o cálculo da reposição através da vazão de sólidos no licor

negro ( ), o teor de enxofre na reposição descrito na Tabela 71, a eficiência deṁ
𝐵𝐿𝑆

(𝐶
𝑆, 26

)

redução de fundição da caldeira ( ), a taxa de entrada de reposição ( ) e pelaη
𝑐𝑎𝑙𝑑𝑒𝑖𝑟𝑎

𝑥
𝑟𝑒𝑝𝑜𝑠𝑖çã𝑜

razão do peso molecular do Na2S pelo peso molecular do S, conforme descrito pela Equação

B.97.

(B.97)ṁ
32, 𝑁𝑎

2
𝑆

= ṁ
𝐵𝐿𝑆

· 𝐶
𝑆, 26

· η
𝑐𝑎𝑙𝑑𝑒𝑖𝑟𝑎

· 𝑥
𝑟𝑒𝑝𝑜𝑠𝑖çã𝑜

·
𝑃𝑀

𝑁𝑎
2
𝑆

𝑃𝑀
𝑆( )

O respectivo valor total de Na2S está descrito na Tabela 74.

O balanço mássico do Na2SO4 produzido dos sólidos no licor negro (BLS) será

calculado de forma semelhante ao Na2S, porém considerando que o enxofre restante não

produzirá Na2S, através da quantidade total de sólidos no licor negro que entra na caldeira (

), o teor de enxofre no licor ( ) descrito na Tabela 72, pelo “restante” da eficiência deṁ
𝐵𝐿𝑆

𝐶
𝑆

redução de fundição da caldeira ( ) e pela razão do peso molecular do Na2SO41 − η
𝑐𝑎𝑙𝑑𝑒𝑖𝑟𝑎

pelo peso molecular do S, conforme descrito pela Equação B.98.

(B.98)ṁ
 32, 𝑁𝑎

2
𝑆𝑂

4

 𝑑𝑜 𝐵𝐿𝑆 = ṁ
𝐵𝐿𝑆

· 𝐶
𝑆

· (1 − η
𝑐𝑎𝑙𝑑𝑒𝑖𝑟𝑎

) ·
𝑃𝑀

𝑁𝑎
2
𝑆𝑂

4

𝑃𝑀
𝑆( )

Considerando a porção de reposição anterior, ainda contabilizando a vazão de sólidos

no licor negro ( ), o teor de enxofre na reposição , o “restante” da eficiência deṁ
𝐵𝐿𝑆

(𝐶
𝑆, 26

)
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redução de fundição da caldeira ( ), a taxa de entrada de reposição ( ) e pelaη
𝑐𝑎𝑙𝑑𝑒𝑖𝑟𝑎

𝑥
𝑟𝑒𝑝𝑜𝑠𝑖çã𝑜

razão do peso molecular do Na2SO4 pelo peso molecular do S, conforme descrito pela

Equação B.99 obtém-se o valor do Na2SO4.

(B.99)ṁ
32, 𝑁𝑎

2
𝑆𝑂

4 

= ṁ
𝐵𝐿𝑆

· 𝐶
𝑆, 26

· (1 − η
𝑐𝑎𝑙𝑑𝑒𝑖𝑟𝑎

) · 𝑥
𝑟𝑒𝑝𝑜𝑠𝑖çã𝑜

·
𝑃𝑀

𝑁𝑎
2
𝑆𝑂

4

𝑃𝑀
𝑆( )  

O respectivo valor total de Na2SO4 está descrito na Tabela 74.

O balanço mássico do NaCl produzido pelos sólidos no licor negro (BLS) será

calculado pela quantidade total de sólidos no licor negro que entra na caldeira ( ), peloṁ
𝐵𝐿𝑆

teor de cloro no licor ( ) descrito na Tabela 72 e pela razão do peso molecular do NaCl pelo𝐶
𝐶𝑙

peso molecular do Cl, conforme descrito pela Equação B.100.

(B.100)ṁ
32, 𝑁𝑎𝐶𝑙  

 𝑑𝑜 𝐵𝐿𝑆 = ṁ
𝐵𝐿𝑆

· 𝐶
𝐶𝑙

·
𝑃𝑀

𝑁𝑎𝐶𝑙

𝑃𝑀
𝐶𝑙

( )

Para realizar o cálculo do valor da reposição foi incluído a vazão de sólidos no licor

negro ( ), o teor de cloro na reposição , a taxa de entrada de reposição ( )ṁ
𝐵𝐿𝑆

(𝐶
𝐶𝑙, 26

) 𝑥
𝑟𝑒𝑝𝑜𝑠𝑖çã𝑜

e a razão do peso molecular do NaCl pelo peso molecular do Cl, conforme descrito pela

Equação B.101.

(B.101)ṁ
32, 𝑁𝑎𝐶𝑙

= ṁ
𝐵𝐿𝑆

· 𝐶
𝐶𝑙, 26

· 𝑥
𝑟𝑒𝑝𝑜𝑠𝑖çã𝑜

·
𝑃𝑀

𝑁𝑎𝐶𝑙

𝑃𝑀
𝐶𝑙

( )
O respectivo valor total de NaCl está descrito na Tabela 74.

O balanço mássico do Na2CO3 produzido dos sólidos no licor negro (BLS) pode ser

definido pela redução do Na restante, que é calculado pela quantidade total de sólidos no licor

negro que entra na caldeira ( ), pela quantidade do teor de sódio ( ) subtraído pelaṁ
𝐵𝐿𝑆

𝐶
𝑁𝑎

quantidade, já reduzida anteriormente, do teor de enxofre ( ) e do cloro ) no licor𝐶
𝑆

(𝐶
𝐶𝑙

descrito na Tabela 72, pela razão do peso molecular entre 2 mols de Na e 1 mol do S, entre 1

mol de Na e 1 de Cl e entre 1 mol de Na2CO3 e 2 mols de Na, conforme descrito pela

Equação B.102.
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ṁ
32, 𝑁𝑎

2
𝐶𝑂

3

𝑑𝑜 𝐵𝐿𝑆 = ṁ
𝐵𝐿𝑆

· (𝐶
𝑁𝑎

− 𝐶
𝑆

·
2𝑃𝑀

𝑁𝑎

𝑃𝑀
𝑆

( )
(B.102)− 𝐶

𝐶𝑙
·

𝑃𝑀
𝑁𝑎

𝑃𝑀
𝐶𝑙

( )) ·
𝑃𝑀

𝑁𝑎
2
𝐶𝑂

3

2𝑃𝑀
𝑁𝑎( )

O respectivo valor total de Na2CO3 está descrito na Tabela 74.

O balanço mássico do K2CO3 nos sólidos no licor negro (BLS) foi obtido pela

quantidade total de sólidos no licor negro que entra na caldeira ( ), pela teor de potássioṁ
𝐵𝐿𝑆

no licor ( ) descrito na Tabela 72 e pela razão do peso molecular do K2CO3 pelo peso𝐶
𝐾

molecular de 4 moles de K, conforme descrito pela Equação B.103.

(B.103)ṁ
 32, 𝐾

2
𝐶𝑂

3

 𝑑𝑜 𝐵𝐿𝑆 = ṁ
𝐵𝐿𝑆

· 𝐶
𝐾

·
𝑃𝑀

𝐾
2
𝐶𝑂

3

𝑃𝑀
4𝐾( )

O respectivo valor total de K2CO3 está descrito na Tabela 74.

Para se obter o balanço mássico dos componentes saindo na corrente 32 somaram-se

os componentes sólidos produzidos pela corrente de licor negro de acordo com a Equação

B.104.

ṁ
 32, 𝑙𝑖𝑐𝑜𝑟

= ṁ
 32, 𝑁𝑎

2
𝑆
 𝑑𝑜 𝐵𝐿𝑆 + ṁ

 32, 𝑁𝑎
2
𝑆𝑂

4

 𝑑𝑜 𝐵𝐿𝑆 𝑑𝑜 𝐵𝐿𝑆

(B.104)+ ṁ
 32, 𝑁𝑎𝐶𝑙 

 𝑑𝑜 𝐵𝐿𝑆 + ṁ
 32, 𝑁𝑎

2
𝐶𝑂

3

 𝑑𝑜 𝐵𝐿𝑆 + ṁ
 32, 𝐾

2
𝐶𝑂

3

E o somatório dos componentes sólidos produzidos pela corrente de makeup de

acordo com a Equação B.105.

(B.105)ṁ
 32, 𝑚𝑎𝑘𝑒−𝑢𝑝

= ṁ
32, 𝑁𝑎

2
𝑆

+ ṁ
32, 𝑁𝑎

2
𝑆𝑂

4

+ ṁ
32, 𝑁𝑎𝐶𝑙

A partir destes cálculos é possível obter a vazão do smelt da caldeira que sai a

859,85ºC, a partir do somatório dos componentes inorgânicos presentes nos sólidos do licor

negro e na corrente de make-up de acordo com a Equação B.106.
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(B.106)ṁ
 32

= ṁ
 32, 𝑙𝑖𝑐𝑜𝑟

+ ṁ
 32, 𝑚𝑎𝑘𝑒𝑢𝑝

Todos os valores por componentes estão evidenciados na Tabela 74.

Tabela 74 - Vazão por componentes na corrente de smelt.

Componentes Vazão total de componentes (kg/h)

Na2S 131,18

Na2SO4 26,54

NaCl 50,75

Na2CO3 317,61

K2CO3 45,84

Inertes (N, Si, Al, etc) 0

Total 571,91
Fonte: Autores, 2024.

Posteriormente foi definida a água gerada pela combustão dos sólidos no vapor de

saída dos gases de combustão, parte da corrente 31, de 381,99 kg/h obtida pela Equação

B.107, onde se tem a quantidade total de sólidos no licor negro que entra na caldeira ),(ṁ
𝐵𝐿𝑆

o teor de hidrogênio contido nos sólidos do licor ( ) descrito na Tabela 72 e o peso𝐶
𝐻

molecular de 1 mol de H2O por 2 mols de H.

(B.107)ṁ
31, 𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟

= ṁ
á𝑔𝑢𝑎 𝑔𝑒𝑟𝑎𝑑𝑎 

= ṁ
𝐵𝐿𝑆

· 𝐶
𝐻

·
𝑃𝑀

𝐻
2
𝑂

2𝑃𝑀
𝐻( )

O ar de combustão (corrente 28) necessário foi calculado a partir da necessidade de

oxigênio para a combustão estequiométrica da porção orgânica dos sólidos secos do licor

negro. Portanto, primeiro se obteve a fração de CO2 nos gases de combustão da corrente 31

gerado sendo 1.223,95 CO2 kg/h considerando a quantidade total de sólidos no licor negro

que entra na caldeira ( ), o teor de carbono no licor ( ), descrito na Tabela 72, subtraídasṁ
𝐵𝐿𝑆

𝐶
𝐶

as quantidades de Na2CO3 e K2CO3 saintes no smelt e multiplicadas pela razão entre o peso

molecular do CO2 e do C, conforme descrito pela Equação B.108.
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(B.108)ṁ
 28, 𝐶𝑂

2

= (ṁ
𝐵𝐿𝑆

· 𝐶
𝐶

− ṁ
𝑁𝑎

2
𝐶𝑂

3

·
𝑃𝑀

𝐶

𝑃𝑀
𝑁𝑎

2
𝐶𝑂

3
( ) − ṁ

𝐾
2
𝐶𝑂

3

·
𝑃𝑀

𝐶

𝑃𝑀
2𝐾

2
𝐶𝑂

3
( )) ·

𝑃𝑀
𝐶𝑂

2

𝑃𝑀
𝐶( )

Logo em seguida, com base nas quantidades de produtos químicos gerados pelas

reações orgânicas e inorgânicas na caldeira de recuperação, foi possível estimar a necessidade

estequiométrica do oxigênio para a geração de cada um dos produtos químicos multiplicando

a quantidade formada do componente pela quantidade de oxigênio necessária. O cálculo foi

efetuado para todos os produtos químicos (Na2SO4, Na2CO3, K2CO3, CO2 e H2O). Uma vez

somadas todas as reações individuais obteve-se o total necessário de oxigênio como sendo

1.401,40 kg/h ( .ṁ
𝑂

2
, 𝑒𝑠𝑡𝑒𝑞𝑢𝑖𝑜𝑚é𝑡𝑟𝑖𝑐𝑜

)

Ainda, considerou-se o oxigênio que entra com o licor negro e também com os

produtos de reposição, calculado pela quantidade total de sólidos no licor negro que entra na

caldeira ( ), o teor de oxigênio contido no licor ( ) descrito na Tabela 72 e somado aṁ
𝐵𝐿𝑆

𝐶
𝑂

quantidade de reposição representada pelo oxigênio, de acordo como calculado na Equação

B.109.

(B.109)ṁ
 27, 𝑂

2

= ṁ
𝐵𝐿𝑆

· 𝐶
𝑂

+ ṁ
𝐵𝐿𝑆

· 𝑥
𝑚𝑎𝑘𝑒𝑢𝑝

· 𝐶
26, 𝑂

Considerando o valor calculado de 437,93 kg/h de oxigênio presente no licor negro e

nos produtos de reposição, e que o restante necessário ( ) precisa estar contido naṁ
 28, 𝑂

2

corrente do ar de combustão, calculado através da Equação B.110, assumiu-se que a

composição do ar era 23,2% de O2 e 76,8% de N2 e através da estequiometria obteve-se a

quantidade de 4.152,91 kg/h de ar necessário ( ) conforme Equação B.111.ṁ
28, 𝑎𝑟 𝑒𝑠𝑡𝑒𝑞𝑢𝑖𝑜𝑚é𝑡𝑟𝑖𝑐𝑜

(B.110)ṁ
 28, 𝑂

2

= ṁ
𝑂

2
, 𝑒𝑠𝑡𝑒𝑞𝑢𝑖𝑜𝑚é𝑡𝑟𝑖𝑐𝑜

− ṁ
27, 𝑂

2

(B.111)ṁ
28, 𝑎𝑟 𝑒𝑠𝑡𝑒𝑞𝑢𝑖𝑜𝑚é𝑡𝑟𝑖𝑐𝑜

=
ṁ

28, 𝑂
2

0,232

Para identificar a quantidade de ar total admitida na caldeira, é importante considerar

que a quantidade necessária de ar de combustão que é 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 infiltração por conta de diversos vazamentos de 9% do ar estequiométrico

(SATURNINO, 2012). Assim, somou-se o valor estequiométrico do ar necessário (4.152,91

kg/h) ao ar total em excesso (622,94 kg/h) e pôde-se obter o valor total de ar seco a 26ºC

como sendo 4.775,85 kg/h (corrente 28).

Por último, foi calculado o gás de combustão (corrente 31) gerado pela caldeira de

recuperação no qual foi considerado uma quantidade de água que entrou com o licor negro,

uma vez que o licor pesado contém 71,55% de sólidos secos, sendo a quantidade restante

água. Consequentemente, essa água será eliminada com os gases de combustão. 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 água total

adicionado aos gases de combustão é de 779,59 kg/h (ṁ31, vapor) a 210ºC.

Finalmente, através da soma total de gases gerado no processos de combustão (CO2 e

H2O), do fluxo total de ar e o vapor total de água, definiu-se o valor total do gás de

combustão (stack gás) na caldeira de recuperação como sendo 6.228,95 kg/h (corrente 31).

Para o balanço energético da caldeira de recuperação deve-se considerar o calor

sensível ( ) que entra na caldeira com os sólidos do licor negro, para isso se𝑐
𝑙𝑖𝑐𝑜𝑟 𝑛𝑒𝑔𝑟𝑜

contabilizou através da capacidade calorífica do licor negro sendo igual a 2,65 kJ/kg°C

), a quantidade de licor negro e a diferençade temperatura, onde a temperatura de(𝐶𝑝
𝑙𝑖𝑐𝑜𝑟 𝑛𝑒𝑔𝑟𝑜

referência é considerada 25ºC ( ) e a temperatura de entrada do licor é 99ºC𝑇
𝑟𝑒𝑓

), conforme a Equação B.112.(𝑇
𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎𝑑𝑎 𝑑𝑜 𝑙𝑖𝑐𝑜𝑟

(B.112)𝑐
𝑙𝑖𝑐𝑜𝑟 𝑛𝑒𝑔𝑟𝑜

= 1
0,7155 · 𝐶𝑝

𝑙𝑖𝑐𝑜𝑟 𝑛𝑒𝑔𝑟𝑜
· (𝑇

𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎𝑑𝑎 𝑑𝑜 𝑙𝑖𝑐𝑜𝑟
− 𝑇

𝑟𝑒𝑓
)

Portanto o calor sensível no licor negro é de 323.119,14 kJ/h.

O ar também contém calor sensível e é calculado de forma semelhante, considerando

o fluxo total de ar ( ) calculada anteriormente, uma capacidade calorífica de 1,006ṁ
𝑎𝑟 

kJ/kg°C ( ) e a temperatura do ar na entrada da caldeira de 26ºC ( ) de acordo𝐶𝑝
𝑎𝑟

𝑇
𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎𝑑𝑎 𝑑𝑒 𝑎𝑟

com a Equação B.113 resultando em 4.804,51 kJ/h.

(B.113)𝑐
𝑎𝑟

= ṁ
𝑎𝑟 

· 𝐶𝑝
𝑎𝑟

· (𝑇
𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎𝑑𝑎 𝑑𝑒 𝑎𝑟

− 𝑇
𝑟𝑒𝑓

)
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Para o cálculo do pré aquecedor, há uma única ressalva que torna o cálculo diferente

do calor sensível do ar que é a vazão de ar forçado (tiragem).

O soprador de fuligem, que é usado para remover depósitos que podem acumular-se

nos bancos de tubos na área de troca de calor, utiliza vapor proveniente da água de

alimentação da caldeira. A quantidade de calor na água de alimentação destinada a estes

sopradores de fuligem é de cerca de 75.581,82 kJ/h contabilizados pela Equação B.114, no

qual multiplicou o fluxo de vapor do soprador de fuligem ( ), calculado pelaṁ
𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟 𝑠𝑜𝑝𝑟𝑎𝑑𝑜𝑟 

Equação B.115, pela capacidade térmica da água de 4,19 kJ/kg°C ( ) e a diferença de𝐶𝑝
á𝑔𝑢𝑎

temperatura da água de alimentação na caldeira de 110°C ( ) e da𝑇
á𝑔𝑢𝑎 𝑑𝑒 𝑎𝑙𝑖𝑚𝑒𝑛𝑡𝑎çã𝑜

temperatura de referência igual a 25°C ( .𝑇
𝑟𝑒𝑓

)

(B.114) ṁ
𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟 𝑠𝑜𝑝𝑟𝑎𝑑𝑜𝑟 

= ṁ
𝐵𝐿𝑆

· 0, 18

𝑐
á𝑔𝑢𝑎 𝑑𝑒 𝑎𝑙𝑖𝑚𝑒𝑛𝑡𝑎çã𝑜, 𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟 𝑑𝑒 𝑓𝑢𝑙𝑖𝑔𝑒𝑚

= ṁ
𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟 𝑠𝑜𝑝𝑟𝑎𝑑𝑜𝑟 

· 𝐶𝑝
á𝑔𝑢𝑎

(B.115)· (𝑇
á𝑔𝑢𝑎 𝑑𝑒 𝑎𝑙𝑖𝑚𝑒𝑛𝑡𝑎çã𝑜

− 𝑇
𝑟𝑒𝑓

)

Foi necessário incluir na contabilização o fluxo de purga onde se concentra o vapor de

baixa pressão que é distribuído para diversos fins indiscriminados. De acordo com a Equação

B.116 foi considerado o fluxo de purga já conhecido como 11% do fluxo de sólidos no licor

negro ( ) e calculado através da Equação B.117, a capacidade térmica da água ( )ṁ
𝑝𝑢𝑟𝑔𝑎

𝐶𝑝
á𝑔𝑢𝑎

e a diferença de temperatura da água de alimentação na caldeira de 110ºC (𝑇
á𝑔𝑢𝑎 𝑑𝑒 𝑎𝑙𝑖𝑚𝑒𝑛𝑡𝑎çã𝑜

) e da temperatura de referência igual a 25°C ( .𝑇
𝑟𝑒𝑓

)

(B.116) ṁ
𝑝𝑢𝑟𝑔𝑎 

= ṁ
𝐵𝐿𝑆

· 0, 11

(B.117)𝑐
á𝑔𝑢𝑎 𝑑𝑒 𝑎𝑙𝑖𝑚𝑒𝑛𝑡𝑎çã𝑜, 𝑝𝑢𝑟𝑔𝑎

= ṁ
𝑝𝑢𝑟𝑔𝑎

· 𝐶𝑝
á𝑔𝑢𝑎

· (𝑇
á𝑔𝑢𝑎 𝑑𝑒 𝑎𝑙𝑖𝑚𝑒𝑛𝑡𝑎çã𝑜

− 𝑇
𝑟𝑒𝑓

)

Portanto, o valor do calor na água de alimentação destinada para purga calculada foi

de 46.488.89 kJ/h.

Uma vez obtido todo o calor de entrada na caldeira de recuperação, 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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), incluindo-se o calor sensível dos sólidos no licor negro (16.446.977,52 kJ/h)𝑄
𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙 𝑑𝑒 𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎𝑑𝑎

com base na entrada de 1.178,995 kg/h de sólidos no licor negro e o Higher Heat Value

(HHV) de 13.950 kJ/kg de BLS (SATURNINO, 2012).

Para concluir o balanço de energia da caldeira, foi considerada a energia consumida

pelas reações químicas. Para calcular o calor sensível perdido com o gases de combustão com

o auxílio da Equação B.118, que resultou em 1.132.162,97 kJ/h, foi considerada a quantidade

total de gás de combustão ( ) e uma capacidade calorífica da mistura igual aṁ
𝑔𝑎𝑠𝑒𝑠 𝑑𝑒 𝑐𝑜𝑚𝑏𝑢𝑠𝑡ã𝑜 

1,02 kJ/kg ( ), além da diferença de temperatura dos gases de combustão𝐶𝑝
𝑚𝑖𝑥 𝑔𝑎𝑠𝑒𝑠 𝑑𝑒 𝑐𝑜𝑚𝑏𝑢𝑠𝑡ã𝑜

sendo elas: 210ºC ( ) e a de referência de vaporização igual a 200°C ( .𝑇
𝑔𝑎𝑠𝑒𝑠 𝑑𝑒 𝑐𝑜𝑚𝑏𝑢𝑠𝑡ã𝑜

𝑇
𝑟𝑒𝑓

)

𝑐
𝑔𝑎𝑠𝑒𝑠 𝑑𝑒 𝑐𝑜𝑚𝑏𝑢𝑠𝑡ã𝑜 (𝑠𝑒𝑐𝑜)

= ṁ
𝑔𝑎𝑠𝑒𝑠 𝑑𝑒 𝑐𝑜𝑚𝑏𝑢𝑠𝑡ã𝑜 

· 𝐶𝑝
𝑚𝑖𝑥 𝑔𝑎𝑠𝑒𝑠 𝑑𝑒 𝑐𝑜𝑚𝑏𝑢𝑠𝑡ã𝑜

(B.118)· (𝑇
𝑔𝑎𝑠𝑒𝑠 𝑑𝑒 𝑐𝑜𝑚𝑏𝑢𝑠𝑡ã𝑜

− 𝑇
𝑟𝑒𝑓

)

O calor perdido para a água gerada pela combustão dos sólidos (Equação B.107)

também teve que ser computado, diante disso, foi considerado o calor latente de vaporização

como sendo 2.770,00 kJ/kgºC ) e a capacidade térmica do vapor de 1,98 kJ/kgºC(𝐿
𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟𝑖𝑧𝑎çã𝑜

( ) e agora, uma temperatura de referência de 200ºC . O cálculo que totalizou𝐶𝑝
𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟

(𝑇
𝑟𝑒𝑓

)

1.065.687,74 kJ/h de calor perdido foi realizado de acordo com a Equação B.119.

(B.119)𝑐
á𝑔𝑢𝑎 𝑓𝑜𝑟𝑚𝑎𝑑𝑎

= ṁ
á𝑔𝑢𝑎 𝑔𝑒𝑟𝑎𝑑𝑎 

· (𝐿
𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟𝑖𝑧𝑎çã𝑜

+ 𝐶𝑝
𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟

· (𝑇
𝑔𝑎𝑠𝑒𝑠 𝑑𝑒 𝑐𝑜𝑚𝑏𝑢𝑠𝑡ã𝑜

− 𝑇
𝑟𝑒𝑓

))

Além disso, o calor perdido evaporar a água presente no licor negro, calculada através

da Equação B.120, foi considerado o mesmo calor latente de vaporização, a mesma

capacidade térmica do vapor e mesma temperatura de referência de 200ºC . O cálculo(𝑇
𝑟𝑒𝑓

)

que totalizou 1.307.667,37 kJ/h de calor perdido por evaporação da água do licor foi

realizado de acordo com a Equação B.121.

(B.120)ṁ
á𝑔𝑢𝑎 𝑛𝑜 𝑙𝑖𝑐𝑜𝑟 

=
ṁ

𝐵𝐿𝑆 

0,7155 − ṁ
𝐵𝐿𝑆 

𝑐
𝑒𝑣𝑎𝑝. á𝑔𝑢𝑎 𝑑𝑜 𝑙𝑖𝑐𝑜𝑟

= ṁ
á𝑔𝑢𝑎 𝑛𝑜 𝑙𝑖𝑐𝑜𝑟 

· (𝐿
𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟𝑖𝑧𝑎çã𝑜

+ 𝐶𝑝
𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟

·

(B.121)(𝑇
𝑔𝑎𝑠𝑒𝑠 𝑑𝑒 𝑐𝑜𝑚𝑏𝑢𝑠𝑡ã𝑜

− 𝑇
𝑟𝑒𝑓

))
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Definindo agora a corrente fundida, foi preciso encontrar a perda de calor sensível

com a saída do smelt da caldeira. De acordo com o fluxo de smelt proveniente da caldeira e a

capacidade calorífica do smelt sendo 1.350,00 kJ/kg°C, o resultado de 772.084,10 kJ/h foi

obtido pela Equação B.122.

(B.122)𝑐
𝑠𝑚𝑒𝑙𝑡

= ṁ
𝑠𝑚𝑒𝑙𝑡 

· 𝐶𝑝
𝑠𝑚𝑒𝑙𝑡

Para definir a reação química mais importante que consome energia na caldeira é a de

redução dos compostos de enxofre a sulfeto de sódio (Na2S), nesta formação foram

contabilizados o fluxo de e o calor total de redução da reação de sulfato a Na2S,𝑁𝑎
2
𝑆

consome 12.900,00 kJ/kg para condições médias de caldeira ( ). O valor𝐶
𝑟𝑒𝑑𝑢çã𝑜 𝑑𝑒 𝑠𝑢𝑙𝑓𝑎𝑡𝑜 𝑎 𝑁𝑎

2
𝑆

resultante de 1.692.263,47 kJ/h de calor perdido na formação de sulfeto de sódio foi expresso

pela Equação B.123.

(B.123)𝑐
𝑓𝑜𝑟𝑚𝑎çã𝑜 𝑑𝑒 𝑁𝑎

2
𝑆

= ṁ
𝑁𝑎

2
𝑆 

· 𝐶
𝑟𝑒𝑑𝑢çã𝑜 𝑑𝑒 𝑠𝑢𝑙𝑓𝑎𝑡𝑜 𝑎 𝑁𝑎

2
𝑆

Para o cálculo 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

), foi considerado o calor latente de vaporização como sendo 2.770,00(ṁ
𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟 𝑠𝑜𝑝𝑟𝑎𝑑𝑜𝑟 

kJ/kgºC ) e a capacidade térmica do vapor de 1,98 kJ/kgºC ( ) e a(𝐿
𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟𝑖𝑧𝑎çã𝑜

𝐶𝑝
𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟

temperatura dos gases de combustão como 210ºC . O valor de 592.048,75(𝑇
𝑔𝑎𝑠𝑒𝑠 𝑑𝑒 𝑐𝑜𝑚𝑏𝑢𝑠𝑡ã𝑜

)

kJ/h obtido foi realizado de acordo com a Equação B.124.

(B.124)𝑐
𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟 𝑑𝑜 𝑠𝑜𝑝𝑟𝑎𝑑𝑜𝑟

= ṁ
𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟 𝑠𝑜𝑝𝑟𝑎𝑑𝑜𝑟 

· (𝐿
𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟𝑖𝑧𝑎çã𝑜

+ 𝐶𝑝
𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟

· (𝑇
𝑔𝑎𝑠𝑒𝑠 𝑑𝑒 𝑐𝑜𝑚𝑏𝑢𝑠𝑡ã𝑜

− 𝑇
𝑟𝑒𝑓

))

Considerando algumas perdas como a por radiação da caldeiras e outras perdas

menores por conta de vazamentos e pequenos fluxos, de acordo com muitos fabricantes de

caldeiras, considerou-se a perdas por radiação iguais a 0,3% da entrada total de calor e perdas

menores não contabilizadas como 2% da entrada total de calor. As perdas por radiação foram

de 52.337,42 kJ/h, determinadas de acordo com a Equações B.125.
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(B.125)𝑃𝑒𝑟𝑑𝑎 𝑑𝑒 𝑐𝑎𝑙𝑜𝑟 𝑝𝑜𝑟 𝑟𝑎𝑑𝑖𝑎çã𝑜 = 0, 003 · 𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎𝑑𝑎 𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙 𝑑𝑒 𝑐𝑎𝑙𝑜𝑟

E o calor perdido por fluxos menores não contabilizados de 348.916,12 kJ/h pela

Equação B.126.

(B.126)𝑃𝑒𝑟𝑑𝑎𝑠 𝑚𝑒𝑛𝑜𝑟𝑒𝑠 = 0, 02 · 𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎𝑑𝑎 𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙 𝑑𝑒 𝑐𝑎𝑙𝑜𝑟

Portanto, na perda total de calor foram somadas todas as perdas individuais de cada

corrente sainte somadas das perdas menores e por radiação totalizando 7.112.310,79 kJ/h de

calor perdido ( ).𝑄
𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙 𝑑𝑒 𝑠𝑎í𝑑𝑎

Finalmente, o calor disponível para a geração de vapor para a planta industrial

de 10.333.495,21 kJ/h foi calculado pela diferença da entrada de calor pela(𝑄
𝑔𝑒𝑟𝑎çã𝑜 𝑑𝑒 𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟

)

perda (saída) total de calor, vide Equação B.127. Assim, a partir desta quantidade de energia

disponível é possível quantificar a eficiência térmica de 59,23% calculada pela Equação

B.128.

(B.127)𝑄
𝑔𝑒𝑟𝑎çã𝑜 𝑑𝑒 𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟

= 𝑄
𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙 𝑑𝑒 𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎𝑑𝑎

− 𝑄
𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙 𝑑𝑒 𝑠𝑎í𝑑𝑎

(B.128)η =
𝑄

𝑔𝑒𝑟𝑎çã𝑜 𝑑𝑒 𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟

𝑄
𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙 𝑑𝑒 𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎𝑑𝑎

Assim, é possível 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 kJ/kg ( ) as energias oriundas das𝐻
𝑐𝑜𝑟𝑟𝑒𝑛𝑡𝑒 𝑑𝑒 𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟 𝑞𝑢𝑒 𝑠𝑎𝑖

entalpias da água de alimentação na caldeira ( ) e do calor latente de𝐻
á𝑔𝑢𝑎 𝑑𝑒 𝑎𝑙𝑖𝑚𝑒𝑛𝑡𝑎çã𝑜

vaporização calculado pela capacidade térmica ( ) da água de alimentação de acordo𝐶𝑝
á𝑔𝑢𝑎

com a Equação B.129.

(B.129)ṁ
𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟 𝑝𝑎𝑟𝑎 𝑎 𝑝𝑙𝑎𝑛𝑡𝑎

=
𝑄

𝑔𝑒𝑟𝑎çã𝑜 𝑑𝑒 𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟

𝐻
𝑐𝑜𝑟𝑟𝑒𝑛𝑡𝑒 𝑑𝑒 𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟 𝑞𝑢𝑒 𝑠𝑎𝑖

− 𝐻
á𝑔𝑢𝑎 𝑑𝑒 𝑎𝑙𝑖𝑚𝑒𝑛𝑡𝑎çã𝑜

− 𝐶𝑝
á𝑔𝑢𝑎

· (𝑇
á𝑔𝑢𝑎 𝑑𝑒 𝑎𝑙𝑖𝑚𝑒𝑛𝑡𝑎çã𝑜

−𝑇
𝑟𝑒𝑓

)
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A quantidade total de água de alimentação foi determinada pela soma do vapor para a

planta, o vapor para o soprador de fuligem e para a água de purga, sendo necessário 4.686,91

água kg/h (corrente 29).

Para o dimensionamento e seleção da caldeira de recuperação CR-301 consultaram-se

catálogos de instalações e equipamentos de utilidades industriais, representados no Anexo

A.14. A caldeira selecionada para recuperação dos reagentes e produção de vapor para a

planta foi a caldeira aquatubular do modelo FM 9-30, de tamanho 30, fornecida pela CBC

Indústrias Pesadas S.A., com capacidade nominal de produção de 7.000 kg/h de vapor

superaquecido a 200ºC e dimensões descritas na Tabela 75.

Tabela 75 - Dimensões da caldeira de recuperação CR-301.

Dimensão Valor

Altura (m) 3,760

Comprimento (m) 3,020

Largura (m) 3,120

Peso total do equipamento (ton) 19
Fonte: CBC Indústrias Pesadas S.A, 1978.

APÊNDICE B.3.4 - BALANÇOS DE MASSA E ENERGIA DO TANQUE DE

DISSOLUÇÃO TM-303

No balanço de massa do tanque de dissolução TM-303, realizou-se o balanço global

através da Equação B.130., onde foram consideradas na entrada as correntes de smelt ( ),ṁ
32

com vazão de 571,94 kg/h, proveniente da caldeira CR-301, de licor branco fraco de lavagem

e de água e na saída o licor verde bruto como produto junto ao vapor(ṁ
41

) (ṁ
33

) (ṁ
35

)

d’água .(ṁ
34

)

(B.130)ṁ
32

+ ṁ
33

+ ṁ
41

= ṁ
34

+ ṁ
35

A quantidade de licor branco fraco de lavagem provindo do filtro de lamas F-301

necessária foi calculada com base em que 10% da composição 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 recuperação e a água utilizada para resfriamento do smelt, resultando nas

vazões dispostas na Tabela 76.

Tabela 76 - Valores das correntes de entradas e saídas no tanque de dissolução TM-303.

Corrente Vazões (kg/h)

ṁ
32 571,91

ṁ
33 1.235,11

ṁ
41 3.912,12

ṁ
34 742,20

ṁ
36 4.976,94

Fonte: Autores, 2024.

Os balanços por componente das correntes de entrada foram descritos conforme as

Tabelas 77 e 78.

Tabela 77 - Composição química na corrente de smelt.

Smelt Fração Mássica (kg/kg smelt) Vazão Mássica (kg/h)

Na2S 0,2294 131,1832

Na2SO4 0,0464 26,5356

Na2CO3 0,5553 317,6090

NaCl 0,0887 50,7473

K2CO3 0,0802 45,8391

Total 1,00 571,9141
Fonte: Autores, 2024.

Tabela 78 - Composição química na corrente de licor branco.

Licor branco fraco de lavagem Fração Mássica (kg/kg smelt) Vazão Mássica (kg/h)

Na2S 0,0062 24,14
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Na2SO4 0,0004 1,54

Na2CO3 0,0273 106,87

NaCl 0,0024 9,58

K2CO3 0,00 0,00

NaOH 0,0146 57,10

H2O 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 sódio e carbonato de sódio em solução

aquosa (FREDERICK, DANKO, AYERS, 1996). A composição específica do licor verde é

disposta na Tabela 79.

Tabela 79 - Composição química na corrente de licor verde.

Licor Verde Fração Mássica (kg/kg smelt) Vazão Mássica (kg/h)

Na2S 0,0312 155,3257

Na2SO4 0,0056 28,0793

Na2CO3 0,0853 424,4745

NaCl 0,0121 60,3317

K2CO3 0,0092 45,8391

NaOH 0,0115 57,0989

H2O 0,8451 4.205,7935

Total 1,00 4.976,94
Fonte: Autores, 2024.

Para o balanço energético do tanque de dissolução considerou-se o estudo realizado

por Passini (2017), onde realizou-se a análise exergética da recuperação química da fábrica

de papel e celulose, sendo possível considerá-la para a análise energética (Primeira Lei da

Termodinâmica), quantificando e apontando a degradação 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

está explícita a sua composição química, fez-se o cálculo 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 balanços estequiométricos no qual fez-se

o cálculo de entalpia específica e entropia específica utilizando-se das Equações B.131 e

B.132 apresentadas por Carvalho (1977) com o uso das informações dispostas na Tabela 80 a

temperatura definida de 859,85°C (CARREIRO, 2009).

(B.131)(ℎ
𝑇

− ℎ
298,15

) = 4, 186 · (𝐴 · 𝑇 + 𝐵 · 10−3𝑇2 + 𝐶 · 105𝑇−1 + 𝐷)

(𝑠
𝑇

− 𝑠
298,15

) = 4, 186 · [(𝐴 · 𝑙𝑛 𝑇
298,15( ) + 2 · 𝐵 · 10−3

(B.132)·(𝑇 − 298, 15 + 𝐶
2 · 105 · 1

𝑇2 − 1

298,152( ))]

Tabela 80 - Coeficientes e valores de exergia química padrão dos compostos químicos presentes no smelt.

Composto A B C D (kJ/kmol)𝑏
0

Na2CO3 45 0 0 -13.100 53.130

Na2S 19,81 0,82 0 -5.979 930.340

Na2SO4 47,18 0 0 -10.190 35.00

NaCl 16 0 0 260 22.200

K2CO3 - - - - 90.110
Fonte: Carvalho,1977 e Kotas, 1985.

Outros meios de se obter a entalpia e a entropia específica foram necessários para o

carbonato de potássio, no qual foram utilizados os parâmetros segundo Chase (1988)

descritos na Tabela 81.

Tabela 81 - Coeficientes e valores de exergia química padrão do carbonato de potássio (K2CO3).

Coeficientes (24,85ºC a 900,85ºC)

A 97,08

B 94,22
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C -2,05

D 0,71

E -0,95

F -1.186,50

G 239,58

H -1.150,18
Fonte: Chase, 1998.

Através da Equação B.133 foi possível se obter o valor para a entalpia a temperatura

determinada e consequentemente o valor de entropia.

(B.133)(ℎ
𝑇

− ℎ
298,15

) = (𝐴 · 𝑇 + 𝐵 · 𝑇2

2 + 𝐶 · 𝑇3

3 + 𝐷 · 𝑇4

4 − 𝐸
𝑇 +− 𝐻)

Todos os valores calculados de entalpia e entropia específica de cada um dos

componentes do smelt podem ser consultados nas Tabelas 82 e 83.

Tabela 82 - Entalpia específica dos componentes do smelt.

Composto Entalpia (kJ/kmol)

Na2CO3 158.586,61

Na2S 73.331,83

Na2SO4 181.107,04

NaCl 76.972,17

K2CO3 134.290,00
Fonte: Carvalho, 1977 e Kotas, 1985.

Tabela 83 - Entropia específica dos componentes do smelt.

Composto Entropia (kJ/kmol.K)

Na2CO3 251,48

Na2S 116,44

Na2SO4 263,66



202

NaCl 89,41

K2CO3 118,52
Fonte: Carvalho, 1977 e Kotas, 1985.

Portanto, com os valores de vazão molar dos compostos ( ), temperatura deṅ
𝑖

referência de 25ºC , variação de entalpia específica e de entropia específica(𝑇
0
) (∆ℎ

𝑝ℎ
)

aplicados na Equação B.134, determinou-se o valor de exergia física dos compostos(∆𝑠
𝑝ℎ

)

presentes no smelt como sendo 411.107,26 kW.

(B.134)𝐵
𝑝ℎ 𝑠𝑚𝑒𝑙𝑡

= Σ
𝑖
ṅ

𝑖
· ∆ℎ

𝑝ℎ
− 𝑇

0
· ∆𝑠

𝑝ℎ( )

Na Tabela 80 também estão contidos os dados sobre a exergia química padrão (𝑏
𝑐ℎ
0 )

de cada substância. Assim, foi possível determinar 1.778.687,55 kW de exergia química do

smelt com a Equação B.135.

(B.135)𝐵
𝑐ℎ 𝑠𝑚𝑒𝑙𝑡

= Σ
𝑖
ṅ

𝑖
· 𝑏

𝑐ℎ
0

Finalmente, somando os resultados das Equações B.134 e B.135, atingiu-se o valor de

exergia total do fluxo, determinado pela Equação B.136.

(B.136)𝐵
𝑠𝑚𝑒𝑙𝑡

= 𝐵
𝑝ℎ 𝑠𝑚𝑒𝑙𝑡

+ 𝐵
𝑐ℎ 𝑠𝑚𝑒𝑙𝑡

Sendo a exergia do smelt, totalizando-se uma quantia de 2.189.794,82 kW.𝐵
𝑠𝑚𝑒𝑙𝑡

A partir da composição mássica do licor branco fraco que vem do filtro de lamas

F-301, na corrente 41, fez-se o cálculo de entalpia específica e entropia específica com o uso

das informações dispostas na Tabela 84 a temperatura definida de 59,85ºC (CARREIRO,

2009).

Tabela 84 - Coeficientes e valores de exergia química padrão dos compostos químicos do licor branco fraco.

Composto A B C D (kJ/kmol)𝑏
0
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Na2CO3 45 0 0 -13.100 53.130

Na2S 19,81 0,82 0 -5.979 930.340

Na2SO4 47,18 0 0 -10.190 35.00

NaCl 16 0 0 260 22.200

NaOH 0,24 16,21 -3,87 -215 84.490

H2O 7,3 1,23 0 -2.286 3.120
Fonte: Carvalho, 1977 e Kotas, 1985.

Todos os valores calculados de entalpia e entropia específica de cada um dos

componentes do licor branco fraco podem ser consultados nas Tabelas 85 e 86.

Tabela 85 - Entalpia específica dos componentes do licor branco fraco.

Composto Entalpia (kJ/kmol)

Na2CO3 7.890,61

Na2S 2.966,45

Na2SO4 23.110,65

NaCl 23.391,37

NaOH 2.094,12

H2O 1.177,49
Fonte: Carvalho, 1977 e Kotas, 1985.

Tabela 86 - Entropia específica dos componentes do licor branco fraco.

Composto Entropia (kJ/kmol.K)

Na2CO3 20,82

Na2S 9,41

Na2SO4 21,83

NaCl 7,40

NaOH 6,65

H2O 3,74
Fonte: Carvalho, 1977 e Kotas, 1985.
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Portanto, com os valores de vazão molar dos compostos ( ), temperatura deṅ
𝑖

referência de 25ºC , variação de entalpia específica e de entropia específica(𝑇
0
) (∆ℎ

𝑝ℎ
)

aplicados na Equação B.137, determinou-se o valor de exergia física dos compostos(∆𝑠
𝑝ℎ

)

presentes no licor branco fraco como sendo 18.614,04 kW.

(B.137)𝐵
𝑝ℎ 𝑙𝑖𝑐𝑜𝑟 𝑏𝑟𝑎𝑛𝑐𝑜 𝑓𝑟𝑎𝑐𝑜

= Σ
𝑖
𝑛

𝑖
· ∆ℎ

𝑝ℎ
− 𝑇

0
· ∆𝑠

𝑝ℎ( )

Na Tabela 84 também estão contidos os dados sobre a exergia química padrão (𝑏
𝑐ℎ
0 )

de cada substância. Mas antes foi necessário calcular-se o valor da exergia química específica

utilizando-se a fração molar do composto através da Equação B.138. Finalmente, foi(𝑦
𝑖
)

possível determinar 1.109.017,68 kW de exergia química do licor branco fraco com a

Equação B.139.

(B.138)𝑏
𝑐ℎ 𝑖

= 𝑦
𝑖

· 𝑏
𝑐ℎ
0

(B.139)𝐵
𝑐ℎ 𝑙𝑖𝑐𝑜𝑟 𝑏𝑟𝑎𝑛𝑐𝑜 𝑓𝑟𝑎𝑐𝑜

= ṅ
𝑇

· Σ𝑏
𝑐ℎ 𝑖

Finalmente, somando os resultados das Equações B.138 e B.139, atingiu-se o valor de

exergia total do fluxo, determinado pela Equação B.140.

(B.140)𝐵
 𝑙𝑖𝑐𝑜𝑟 𝑏𝑟𝑎𝑛𝑐𝑜 𝑓𝑟𝑎𝑐𝑜

= 𝐵
 𝑝ℎ 𝑙𝑖𝑐𝑜𝑟 𝑏𝑟𝑎𝑛𝑐𝑜 𝑓𝑟𝑎𝑐𝑜

+ 𝐵
 𝑐ℎ 𝑙𝑖𝑐𝑜𝑟 𝑏𝑟𝑎𝑛𝑐𝑜 𝑓𝑟𝑎𝑐𝑜

Sendo a exergia do smelt, totalizando-se uma quantia de𝐵
 𝑙𝑖𝑐𝑜𝑟 𝑏𝑟𝑎𝑛𝑐𝑜 𝑓𝑟𝑎𝑐𝑜

1.127.631,72 kW.

Para finalizar a determinação do balanço de energia das correntes de entrada, foi

definida a corrente de água do tanque de dissolução e os cálculos de entalpia e entropia

específica com o uso das informações dispostas na Tabela 87 a temperatura definida de 25ºC.

Tabela 87 - Coeficientes e valores de exergia química padrão da água.

Composto A B C D (kJ/kmol)𝑏
0
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H2O 18,4 0 0 -5379 3.120
Fonte: Carvalho, 1977 e Kotas, 1985.

Todos os valores calculados de entalpia e entropia específica da água podem ser

consultados nas Tabelas 88 e 89.

Tabela 88 - Entalpia específica dos componentes da água.

Composto Entalpia (kJ/kmol)

H2O 5.650,77
Fonte: Carvalho, 1977 e Kotas, 1985.

Tabela 89 - Entropia específica dos componentes da água.

Composto Entropia (kJ/kmol.K)

H2O 16,91
Fonte: Carvalho, 1977 e Kotas, 1985.

Portanto, com os valores de vazão molar dos compostos ( ), temperatura deṅ
𝑖

referência de 25ºC , variação de entalpia específica e de entropia específica(𝑇
0
) (∆ℎ

𝑝ℎ
)

aplicados na Equação B.141, determinou-se o valor de exergia física da água como(∆𝑠
𝑝ℎ

)

sendo 750.742,00 kW.

(B.141)𝐵
𝑝ℎ á𝑔𝑢𝑎

= Σ
𝑖
𝑛

𝑖
· ∆ℎ

𝑝ℎ
− 𝑇

0
· ∆𝑠

𝑝ℎ( )

Na Tabela 87 também estão contidos os dados sobre a exergia química padrão (𝑏
𝑐ℎ
0 )

da água. Mas antes foi necessário calcular-se o valor da exergia química específica

utilizando-se a fração molar do composto através da Equação B.142. Finalmente, foi(𝑦
𝑖
)

possível determinar 213.904,517 kW de exergia química da água com a Equação B.143.

(B.142)𝑏
𝑐ℎ 𝑖

= 𝑦
𝑖

· 𝑏
𝑐ℎ
0

(B.143)𝐵
𝑐ℎ á𝑔𝑢𝑎

= ṅ
𝑇

· Σ𝑏
𝑐ℎ 𝑖
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Finalmente, somando os resultados das Equações B.142 e B.143, atingiu-se o valor de

exergia total do fluxo, determinado pela Equação B.144.

(B.144)𝐵
 á𝑔𝑢𝑎

= 𝐵
 𝑝ℎ á𝑔𝑢𝑎

+ 𝐵
 𝑐ℎ á𝑔𝑢𝑎

Sendo a exergia da água, totalizando-se uma quantia de 964.646,51 kW.𝐵
 á𝑔𝑢𝑎

Finalmente, para se concluir o balanço energético do tanque de dissolução

considerou-se o licor verde bruto e a parcela de água que evapora ao estar em contato com o

smelt como as saídas de entrada.

A partir disso fez-se o cálculo de entalpia específica e entropia específica do licor

verde bruto (89,85°C) e do vapor de água (99,85°C) (CARREIRO, 2009) utilizando-se das

Equações B.131 e B.132 com o uso das informações dispostas anteriormentes na Tabela 84.

Os cálculos de entalpia e entropia específica para o carbonato de potássio foram

desenvolvidos de acordo com os coeficientes descritos na Tabela 81 e realizados de acordo

com a Equação B.133.

Todos os valores calculados de entalpia e entropia específica do licor verde bruto

podem ser consultados nas Tabelas 91 e 92 e do vapor de água nas Tabelas 92 e 93.

Tabela 90 - Entalpia específica dos componentes do licor verde bruto.

Composto Entalpia (kJ/kmol)

Na2CO3 13.541,71

Na2S 5.525,86

Na2SO4 29.035,52

NaCl 25.400,65

K2CO3 7.712,76

NaOH 3.943,13

H2O 2.201,73
Fonte: Carvalho, 1977 e Kotas, 1985.

Tabela 91 - Entropia específica dos componentes do licor verde bruto.

Composto Entropia (kJ/kmol.K)
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Na2CO3 37,07

Na2S 16,77

Na2SO4 38,87

NaCl 13,18

K2CO3 21,25

NaOH 11,96

H2O 6,68
Fonte: Carvalho, 1977 e Kotas, 1985.

Tabela 92 - Entalpia específica dos componentes do vapor de água.

Composto Entalpia (kJ/kmol)

H2O 2.545,21
Fonte: Carvalho, 1977 e Kotas, 1985.

Tabela 93 - Entropia específica dos componentes do vapor de água.

Composto Entropia (kJ/kmol.K)

H2O 7,62
Fonte: Carvalho, 1977 e Kotas, 1985.

Agora, o cálculo da exergia física do licor verde bruto e do vapor podem ser efetuados

pela também Equação B.137 com os valores de vazão molar dos compostos ( ), temperaturaṅ
𝑖

de referência de 25ºC , variação de entalpia específica e de entropia específica(𝑇
0
) (∆ℎ

𝑝ℎ
)

do licor verde bruto e do vapor de água. Assim, obteve-se no licor verde bruto e no(∆𝑠
𝑝ℎ

)

vapor respectivamente valores como 86.549,98 kW e 203.917,59 kW.

O mesmo é válido para o cálculo da exergia química que utilizou-se dos dados sobre a

exergia química padrão de cada substância contidos na Tabela B.84. Ainda, foi(𝑏
𝑐ℎ
0 )

necessário calcular-se o valor da exergia química específica para ambos através de cálculos

semelhantes pela Equação B.138. Finalmente, foi possível determinar 2.973.071,07 kW de

exergia química do licor branco fraco e 482.432,057 kW para o vapor de água com a Equação

B.139.
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Finalmente, atingiu-se o valor de exergia total do fluxo, determinado pelas Equações

B.145 e B.146.

(B.145)𝐵
 𝑙𝑖𝑐𝑜𝑟 𝑣𝑒𝑟𝑑𝑒 𝑏𝑟𝑢𝑡𝑜

= 𝐵
 𝑝ℎ 𝑙𝑖𝑐𝑜𝑟 𝑣𝑒𝑟𝑑𝑒 𝑏𝑟𝑢𝑡𝑜

+ 𝐵
 𝑐ℎ 𝑙𝑖𝑐𝑜𝑟 𝑣𝑒𝑟𝑑𝑒 𝑏𝑟𝑢𝑡𝑜

(B.146)𝐵
 𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟 𝑑𝑒 á𝑔𝑢𝑎

= 𝐵
 𝑝ℎ 𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟 𝑑𝑒 á𝑔𝑢𝑎

+ 𝐵
 𝑐ℎ 𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟 𝑑𝑒 á𝑔𝑢𝑎

Sendo a exergia do licor verde bruto com cerca de 3.059.621,05 kW e𝐵
 𝑙𝑖𝑐𝑜𝑟 𝑣𝑒𝑟𝑑𝑒 𝑏𝑟𝑢𝑡𝑜

a exergia do vapor de água com cerca de 686.349,64 kW.𝐵
 𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟 𝑑𝑒 á𝑔𝑢𝑎

Portanto, a taxa de exergia entrando no tanque de dissolução é de 4.282.073,05 kW e

a exergia saindo é de 3.745.970,69 kW.

Para o dimensionamento do tanque, considera-se o tanque de dissolução como um

tanque misturador, assim, as correntes de entrada 32, 33 e 34 que serão bombeadas para o

tanque misturador em aço inox, de 8.000 L, que terá em uso 70% da sua capacidade. As

dimensões do tanque misturador estão dispostas na Tabela 94, conforme catálogo presente no

Anexo A.15.

Tabela 94 - Dimensões do tanque de dissolução TM-303.

Dimensão Valor

Volume do tanque misturador 8.000 L
Diâmetro 1,98 m
Altura 2,45 m

Fonte: Will Máquinas (2024).

Além disso, considerou-se o gasto energético com a potência absorvida pelo

impelidor, portanto foi necessário utilizar o método de cálculo descrito no Apêndice B.2.1, no

qual se calcula o número de Reynolds pela Equação B.19 e a potência pela Equação B.20. Os

dados necessários para os cálculos estão dispostos na Tabela 95.

Tabela 95 - Dados necessários para o cálculo da potência do tanque misturador TM-303.

Símbolo Parâmetro Valor Unidade Referência

ρ Massa específica do licor
verde 1.257,90 kg/m3 LAITINEN
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𝑁 Velocidade de rotação do
impelidor 105.300,00 rps WILL

MÁQUINAS

𝐷 Diâmetro do impelidor 0,66 m CALCULADO

μ Viscosidade dinâmica do
licor verde 0,9 mPa.s LAITINEN

𝑁
𝑝 Número de potência 0,30 - SOUSA

Fonte: Autores, 2023.

As dimensões do tanque agitado seguiram os modelos de cálculo do Apêndice B.2.1

no qual foram empregues as relações estabelecidas por McCabe e Smith (1993) utilizando-se

dados da Tabela 95 acima e da Tabela 39 do Apêndice B.2.1 de relações geométricas para o

tanque de agitação. O Anexo D.3 apresenta o esquema do tanque e suas dimensões.

Os resultados obtidos estão dispostos na Tabela 96, onde P refere-se à potência total

relativa à agitação do tanque.

Tabela 96 - Resultados obtidos para o balanço de energia do tanque agitador.

Parâmetro Valor Unidade

Re 6,41x1010 -

D 0,66 m

Z 1,98 m

C 0,66 m

B 0,165 m

W 0,132 m

P 5,38x1013 kW
Fonte: Autores, 2024.

APÊNDICE B.3.5 - BALANÇOS DE MASSA E ENERGIA DO REATOR SLAKER

R-301 E DOS CAUSTIFICADORES R-302, R-303, R304

A reação de caustificação transforma o carbonato de sódio (Na2CO3), inerte no

processo de cozimento, em hidróxido de sódio (NaOH) a fim de repor os reagentes presentes

no licor branco. Esta reação que ocorre em duas etapas, expressas pelas Equações B.147 e
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B.148, inicia-se durante a hidratação da cal (no reator slaker R-301) e necessita de certo

tempo de residência (nos caustificadores R-302, R-303 e R-304) para atingir a conversão

desejada. Tendo isto em vista, realiza-se o balanço de massa global nas fronteiras do sistema.

(B.147)𝐶𝑎𝑂
(𝑠)

+ 𝐻
2
𝑂

(𝑙)
→  𝐶𝑎(𝑂𝐻)

2(𝑠)
+ 𝐸𝑛𝑒𝑟𝑔𝑖𝑎

(B.148)𝐶𝑎(𝑂𝐻)
2(𝑠)

+ 𝑁𝑎
2
𝐶𝑂

3(𝑎𝑞)
↔ 𝐶𝑎𝐶𝑂

3(𝑠)
+ 2 𝑁𝑎𝑂𝐻

(𝑎𝑞)

Definidas as fronteiras do sistema, parte-se para resolução dos balanços de massa a

fim de encontrar-se a concentração no equilíbrio da reação reversível de caustificação (B.148)

segundo metodologia proposta por Swanda (1997), onde resolvem-se balanços de massa e

energia transientes para cada componente presente na reação e para os inertes.

Primeiramente, quatro hipóteses são adotadas para simplificação da modelagem do

processo, sendo a primeira que tanto as partículas do líquido quanto a do sólido

consideram-se misturas perfeitas, a segunda que o volume de operação é constante, a terceira

é que desconsideram-se as dinâmicas de fluxo (trabalho de escoamento) devido a saída do

licor com lama por overflow e a quarta é a consideração do aumento na densidade do licor

por dissolução de íons como insignificante ao processo (SWANDA, 1997).

Inicialmente tem-se a equação do balanço molar do reagente limitante (A) (na

proporção estequiométrica da reação de caustificação), neste caso o carbonato de sódio

(Na2CO3), descrito pela Equação B.149.

(B.149)
𝑑𝐶

𝐴

𝑑𝑡 = 1
𝑉 · 𝑞

0
· 𝐶

𝐴,0
− 𝑞 · 𝐶

𝐴( ) − 𝑟
1

·
𝑃𝑀

𝐴

𝑃𝑀
𝑁𝑎

2
𝑂( )

Assim, para a segunda massa de interesse da reação de caustificação, tem-se a

equação para balanço de massa transiente do produto (B) hidróxido de sódio (NaOH) na

Equação B.150.

(B.150)
𝑑𝐶

𝐵

𝑑𝑡 = 1
𝑉 · 𝑞

0
· 𝐶

𝐵,0
− 𝑞 · 𝐶

𝐵( ) + 2𝑟
1

·
𝑃𝑀

𝐵

𝑃𝑀
𝑁𝑎

2
𝑂( )
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Como também é de interesse para a recuperação de licor branco, descreve-se o

balanço de massa transiente para o inerte (C) na reação de caustificação, sulfeto de sódio

(Na2S), conforme Equação B.151.

(B.151)
𝑑𝐶

𝐶

𝑑𝑡 = 1
𝑉 · 𝑞

0
· 𝐶

𝐶,0
− 𝑞 · 𝐶

𝐶( )

Diferentemente dos demais componentes presentes em suspensão no licor verde bruto

oriundo do tanque de dissolução (corrente 35), a cal virgem (startup da planta, corrente 36)

ou a cal recuperada (CaO) será adicionada ao slaker (corrente 46) através de uma vazão

mássica, caracterizada como reagente limitante da reação inicial (D) de apagamento da cal

(Equação 4.1), sendo assim, a modelagem para seu balanço de massa transiente por

componente segue o formato da Equação B.152.

(B.152)
𝑑𝑚

𝐷

𝑑𝑡 = 𝑤
𝐷,0

−
𝑚

𝐷
· 𝑞

𝑉 − 𝑉 · 𝑟
2

Partindo-se para o produto intermediário, reagente da segunda reação (E) de

caustificação, hidróxido de cálcio (Ca(OH)2), cronologicamente formado na solução durante

o tempo de residência no reator slaker, a ser consumido imediatamente que entrar em contato

com o carbonato de sódio (Na2CO3) em solução (SANCHEZ, 2007), com seu balanço de

massa transiente disposto na Equação B.153.

(B.153)
𝑑𝑚

𝐸

𝑑𝑡 = 𝑤
𝐸,0

−
𝑚

𝐸
· 𝑞

𝑉 − 𝑉 · 𝑟
1

·
𝑃𝑀

𝐸

𝑃𝑀
𝑁𝑎

2
𝑂( ) + 𝑉 · 𝑟

2
·

𝑃𝑀
𝐸

𝑃𝑀
𝐷

( )
Segue-se para a modelagem e equacionamento do balanço de massa transiente para o

subproduto final (F), que constitui a lama de cal, sólidos em suspensão posteriormente

importantes para recuperação da cal, carbonato de cálcio (CaCO3), conforme Equação B.154..

(B.154)
𝑑𝑚

𝐹

𝑑𝑡 = 𝑤
𝐹,0

−
𝑚

𝐹
· 𝑞

𝑉 + 𝑉 · 𝑟
1

·
𝑃𝑀

𝐹

𝑃𝑀
𝑁𝑎

2
𝑂( )
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Finalmente, tem-se a equação para os sólidos inertes (G) dissolvidos no licor verde,

que se manterão dissolvidos no licor branco, e são inertes a todas a ambas reações

(apagamento da cal e caustificação) como: cloreto de sódio (NaCl), carbonato de potássio

(K2CO3) e sulfato de sódio (Na2SO4). Representados pela Equação B.155.

(B.155)
𝑑𝑚

𝐺

𝑑𝑡 = 𝑤
𝐺,0

−
𝑚

𝐺
· 𝑞

𝑉

Como parte da metodologia apresentada por Swanda (1997), para o balanço de massa

por componente através de concentrações de entrada e saída considera-se a diferença entre a

vazão volumétrica de entrada (q0) e a vazão volumétrica de saída (q) tendo em vista o

consumo de água na reação de apagamento da cal, descrevendo-se a equação para

determinação do vazão volumétrica de saída entre cada equipamento (do slaker ao 3º

caustificador) como na Equação B.156.

(B.156)𝑞 = 𝑞
0

− 𝑉
ρ

á𝑔𝑢𝑎
· 𝑟

1
·

𝑃𝑀
á𝑔𝑢𝑎

𝑃𝑀
𝑁𝑎

2
𝑂( )

Além disso, ressalta-se a consideração de volume constante para cada reator do

modelo de cálculo proposto, sendo o volume do slaker e de cada reator de caustificação

disposto a seguir na Tabela 97, cujos modelos estão selecionados conforme Anexo A.16 e

Anexo A.17.
Tabela 97 - Especificações dos reatores na etapa de caustificação.

Equipamento Sigla Volume Tempo de
residência

Corrente(s) de
entrada

Corrente(s)
de saída

Slaker R-301 1700 L 30 min Correntes 35 e 36 Corrente
intermediária

1º caustificador R-302 5100 L 72 min Corrente
intermediária

Corrente
intermediária

2º caustificador R-303 5100 L 72 min Corrente
intermediária

Corrente
intermediária

3º caustificador R-304 5100 L 72 min Corrente
intermediária Corrente 37

Fonte: Junior, Figueirêdo e Costa, 2011; D’Almeida, 1988.
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Para o desenvolvimento dos cálculos propostos é possível encontrar na literatura de

Swanda (1997) o estudo e análise de comportamento dos parâmetros cinéticos (em unidades

do sistema de medidas norte americano) envolvidos nas reações de apagamento e

caustificação e dispostos a seguir na Tabela 98.

Tabela 98 - Parâmetros cinéticos para reações de apagamento da cal e caustificação.

Reação Parâmetro Símb
olo Valor Unidade

Apagamento
da cal (slaking)

taxa de reação de
apagamento r2 Equação B.157 lb/ ft3⋅min

constante de reação de
apagamento k2 0,333 min-1

Caustificação

taxa de reação de
caustificação r1 Equação B.158 lb em equivalente Na2O/

ft3⋅min

velocidade de reação
de caustificação k1 Equação B.159

(ft3/lb em equivalente
Na2O)⋅(ft3/lb de
Ca(OH)2)/ min

velocidade de reação
de caustificação k1’ Equação B.160

(ft3/lb em equivalente
Na2O)2⋅(ft3/lb de
Ca(OH)2)/ min

constante de reação de
caustificação k1,0 2100

(ft3/lb em equivalente
Na2O)⋅(ft3/lb de
Ca(OH)2)/ min

constante de reação de
caustificação k2,0 0,353

(ft3/lb em equivalente
Na2O)2⋅(ft3/lb de
Ca(OH)2)/ min

temperatura T 650,07 °R

constante dos gases R 1,987 BTU/ lbmol·°R
Fonte: Swanda (1997).

Caracterizando a taxa de reação de apagamento (r2) pela Equação B.157.

(B.157)𝑟
2

= 𝑘
2

·
𝑚

𝐷

𝑉( )   

Similarmente, para a taxa de reação de caustificação (r1) tem-se a Equação B.158.
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(B.158)𝑟
1

= 𝐶
𝐴,0

·
𝑃𝑀

𝑁𝑎
2
𝑂

𝑃𝑀
𝐴( ) ·

𝑚
𝐸

𝑉( ) · {𝑘
1

· 𝐶
𝐴

·
𝑃𝑀

𝑁𝑎
2
𝑂

𝑃𝑀
𝐴( ) − 𝑘

1'
· [𝐴𝐸]2}

Seguindo-se para os parâmetros cinéticos, tem-se a constante k1 como a constante de

reação direta de caustificação, e a constante k1’ como a constante de reação inversa de

caustificação, respectivamente expressas pelas Equações B.159 e B.160.

(B.159)𝑘
1

= 𝑘
1,0

· 𝑒𝑥𝑝[− 1, 52 · [𝐴𝑇𝑇] − 7, 02( ) − 11700
𝑅·𝑇 ]

(B.160)𝑘
1'

= 𝑘
2,0

· 𝑒𝑥𝑝[− 0, 967 · [𝐴𝑇𝑇] − 7, 02( ) − 9890
𝑅·𝑇 ]

Para ambas as reações, assim como para todo processo kraft, dispõem-se as

concentrações dos álcalis de interesse presente nos licores como suas concentrações em

equivalentes de massa ao íon intermediário de processo Na2O, descritos como Álcali Efetivo

(AE), Álcali Ativo (AA), Álcali Total Titulável (ATT) e Eficiência de Caustificação (EC)

dispostos a seguir na Tabela 99.

Tabela 99 - Concentrações de álcalis para caracterização dos licores, medida em equivalentes de massa de Na2O.

Concentração Símbolo Equação Unidade

Álcali Efetivo AE = 𝑁𝑎𝑂𝐻[ ] +  1
2 · 𝑁𝑎

2
𝑆[ ]

lb de Na2O/
ft3 ou

g de Na2O/
L

Álcali Ativo AA = 𝑁𝑎𝑂𝐻[ ] + 𝑁𝑎
2
𝑆[ ]

lb de Na2O/
ft3 ou

g de Na2O/
L

Álcali Total
Titulável ATT = 𝑁𝑎𝑂𝐻[ ] + 𝑁𝑎

2
𝐶𝑂

3[ ] + 𝑁𝑎
2
𝑆[ ] + 1

2 · 𝑁𝑎
2
𝑆𝑂

3[ ]
lb de Na2O/

ft3 ou
g de Na2O/

L

Eficiência de
Caustificação EC = 100 ·

𝑁𝑎𝑂𝐻[ ]− 𝑁𝑎𝑂𝐻[ ]
𝑙𝑖𝑐𝑜𝑟 𝑣𝑒𝑟𝑑𝑒

𝑁𝑎𝑂𝐻[ ]− 𝑁𝑎𝑂𝐻[ ]
𝑙𝑖𝑐𝑜𝑟 𝑣𝑒𝑟𝑑𝑒

+ 𝑁𝑎
2
𝐶𝑂

3[ ] %

Sulfidez S = 100 ·
𝑁𝑎

2
𝑆[ ]

𝐴𝑇𝑇
%

Fonte: Swanda (1997).
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Assim, partindo-se para uma resolução das equações diferenciais do balanço de massa

transiente para cada componente utilizou-se o software MATLAB® para resolução do sistema

de equações, através do acesso online via MathWorks®, com as condições iniciais de

operação do slaker dispostas na Quadro 3.

Quadro 3 - Constantes de operação do processo para condição inicial no slaker R-301.

Símbolo Variável Componente(s) Valor Unidade Valor Unidade

A CA,0 Na2CO3 10,197
lb em

equivalente
Na2O/ ft3

163,34
g em

equivalente
Na2O/ L

B CB,0 NaOH 1,0348
lb em

equivalente
Na2O/ ft3

16,57
g em

equivalente
Na2O/ L

C CC,0 Na2S 2,745
lb em

equivalente
Na2O/ ft3

43,97
g em

equivalente
Na2O/ L

D wD,0 CaO 9,5927 lb/ min 261,071 kg/ h

E wE,0 Ca(OH)2 - lb/ min - kg/ h

F wF,0 CaCO3 - lb/ min - kg/ h

G

- Na2SO4 - lb/ min 28,0793 kg/ h

- NaCl - lb/ min 60,3317 kg/ h

- K2CO3 - lb/ min 45,8391 kg/ h

wG,0 soma dos inertes 4,93 lb/ min 134,25 kg/ h

Água q0 H2O 2,615 ft3/ min 4.443,6988 L/ h

V VSlaker
volume de
operação 60 ft3 1700 L

V VCaustificador
volume de
operação 180 ft3 5100 L

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 vazão total é

igual a 270,17 kg/h, entretanto para os cálculos considera-se como cal virgem, sem inertes. A

seguir estão dispostas suas efetivas vazões e frações mássicas na Tabela 100.
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Tabela 100 - Correntes de entrada em operação contínua no reator slaker R-301.

Corrente Componente(s) Valor Unidade

35

Na2CO3 424,4745 kg/ h

NaOH 57,0989 kg/ h

Na2S 155,3257 kg/ h

Na2SO4 28,0793 kg/ h

NaCl 60,3317 kg/ h

K2CO3 45,8391 kg/ h

H2O 4.205,7935 kg/ h

36 CaO 3,04 kg/ h

46
CaO 258,03 kg/ h

CaCO3 - kg/ h
Fonte: Autores (2024).

Assim, a corrente obtida pelos cálculos foi a corrente 37, de valor igual a 5.245,32

kg/h a temperatura de 89,87ºC, sendo a fração mássica de licor branco bruto

aproximadamente igual a 0,953 e a fração mássica de lamas aproximadamente igual a 0,047.

Ademais, considerando-se o reagente limitante da reação de apagamento sendo o

óxido de cálcio (CaO) e o reagente limitante da reação de caustificação (na ordem direta) o

carbonato de sódio (Na2CO3), calcularam-se as conversões, em base molar, de 1,0 (Xapagamento)

e 0,61597 (Xcaustificação, direta) respectivamente.

As dimensões do apagador de cal do tipo retenção estão dispostas a seguir, na Tabela

101, conforme disponível no catálogo da empresa Carmeuse Systems no Anexo A.16. O

modelo escolhido foi o ZMI Portec Detention Slaker M-25 capaz de receber partículas até

19mm de diâmetro, fabricado com peças de aço carbono, aço inoxidável, aço galvanizado e

aço com resistência a abrasão.

Tabela 101 - Dimensões do reator slaker R-301.

Dimensão 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 dimensões dos 3 caustificadores, que são reatores de agitação contínua

tipo turbina e encamisados com serpentina externa com diâmetro da camisa igual a ½ em aço

inox, estão dispostas na Tabela 102, conforme adequados a operação de caustificação. O

material que compõe os reatores é o aço inox 316 L. O modelo é representado pela imagem

presente no Anexo A.17.

Tabela 102 - Dimensões dos reatores caustificadores R-302, R-303, R-304.

Equipamento Dimensão (unidade) Valor

1º Caustificador (R-302)

Altura (m) 2,5

Diâmetro (m) 2,0

Volume total (L) 7.800

2º Caustificador (R-303)

Altura (m) 2,5

Diâmetro (m) 2,0

Volume total (L) 7.800

3º Caustificador (R-304)

Altura (m) 2,5

Diâmetro (m) 2,0

Volume total (L) 7.800
Fonte: JEMP Máquinas e Equipamentos, 2024.

Prosseguindo-se assim para o balanço de energia, utilizando da temperatura (T) como

uma variável durante a reação, calculada para este fim em ºF, tem-se a seguinte Equação

B.161 como uma representação da variação da temperatura em função do tempo.

𝑑𝑇
𝑑𝑡 = 1

(𝑉ρ
𝑙𝑎𝑚𝑎

𝐶𝑝
𝑙𝑎𝑚𝑎

) (∆𝐻
𝑙𝑖𝑐𝑜𝑟

+ ∆𝐻
𝑠ó𝑙𝑖𝑑𝑜𝑠

+ (− ∆𝐻
1
)𝑉𝑟

1

(B.161)+ ∆𝐻
𝑙𝑖𝑐𝑜𝑟

(− ∆𝐻
2
)𝑉𝑟

2
− 𝑈𝐴(𝑇 − 𝑇

𝑎𝑚𝑏
))
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Sendo ∆Hlicor calculado pela Equação B.162.

(B.162)∆𝐻
𝑙𝑖𝑐𝑜𝑟

= 𝐶𝑝
𝐿𝑉

𝐶
𝐴,0

+ 𝐶
𝐵,0

+ 𝐶
𝐶,0( )𝑞

0
𝑇

𝑖𝑛
− 𝑇

𝑟𝑒𝑓( ) − 𝐶
𝐴,0

+ 𝐶
𝐵,0

+ 𝐶
𝐶,0( )𝑞 𝑇 − 𝑇

𝑟𝑒𝑓( )[ ]

E ∆Hsólidos dispostos pelas Equações B.163 - B.167.

(B.163)∆𝐻
𝑠ó𝑙𝑖𝑑𝑜𝑠

= ∆𝐻
𝐶𝑎𝑂

+ ∆𝐻
𝐶𝑎(𝑂𝐻)

2

+ ∆𝐻
𝐶𝑎𝐶𝑂

3

+ ∆𝐻
𝑖𝑛𝑒𝑟𝑡𝑒𝑠

(B.164)∆𝐻
𝐶𝑎𝑂

= 𝐶𝑝
𝐶𝑎𝑂

𝑤
𝐶𝑎𝑂,0

𝑇
𝑖𝑛

− 𝑇
𝑟𝑒𝑓( ) −

𝑚
𝐶𝑎𝑂

· 𝑞

𝑉( ) 𝑇 − 𝑇
𝑟𝑒𝑓( )⎡⎢⎣

⎤⎥⎦

(B.165)∆𝐻
𝐶𝑎(𝑂𝐻)

2

= 𝐶𝑝
𝐶𝑎(𝑂𝐻)

2

𝑤
𝐶𝑎(𝑂𝐻)

2
,0

𝑇
𝑖𝑛

− 𝑇
𝑟𝑒𝑓( ) −

𝑚
𝐶𝑎(𝑂𝐻)

2
, 𝑜𝑢𝑡

· 𝑞

𝑉( ) 𝑇 − 𝑇
𝑟𝑒𝑓( )⎡

⎢
⎣

⎤
⎥
⎦
 

(B.166)∆𝐻
𝐶𝑎𝐶𝑂

3

= 𝐶𝑝
𝐶𝑎𝐶𝑂

3

𝑤
𝐶𝑎𝐶𝑂

3
,0

𝑇
𝑖𝑛

− 𝑇
𝑟𝑒𝑓( ) −

𝑚
𝐶𝑎𝐶𝑂

3
, 𝑜𝑢𝑡

· 𝑞

𝑉( ) 𝑇 − 𝑇
𝑟𝑒𝑓( )⎡

⎢
⎣

⎤
⎥
⎦

(B.167)∆𝐻
𝑖𝑛𝑒𝑟𝑡𝑒𝑠

= 𝐶𝑝
𝑖𝑛𝑒𝑟𝑡𝑒𝑠

𝑤
𝑖𝑛𝑒𝑟𝑡𝑒𝑠,0

𝑇
𝑖𝑛

− 𝑇
𝑟𝑒𝑓( ) −

𝑚
𝑖𝑛𝑒𝑟𝑡𝑒𝑠, 𝑜𝑢𝑡

· 𝑞

𝑉( ) 𝑇 − 𝑇
𝑟𝑒𝑓( )⎡⎢⎣

⎤⎥⎦

Para resolução deste conjunto de equações, na Tabela 103 a seguir, dispõe-se

constantes e condições iniciais de reação para o balanço de energia.

Tabela 103 - Constantes de operação do processo para balanço de energia dos reatores R-301 a R-304.

Variável Valor Unidade

2ΔH1 -28,6 BTU/lb

2ΔH2 -450,00 BTU/lb

1UA 12,46 BTU/°F.min

2ρlama 75 lb/ft3

2Cplama 0,87 BTU/lb.°F

2Tamb 60 °F

2Tref 77 °F

2CpLV 0,952 BTU/lb.°F

2CpCaO 0,197 BTU/lb.°F

2CpCa(OH)2 0,312 BTU/lb.°F

2CpCaCO3 0,225 BTU/lb.°F
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2Cpinertes 0,4 BTU/lb.°F
Fonte: 1D’Almeida, 1988; 2Adaptado de Swanda, 1997.

As condições determinadas anteriormente ao balanço de massa transiente aplicam-se

também ao balanço de energia transiente, sendo este responsável por determinar a variação de

temperatura ao longo da extensão da reação, durante o tempo de residência do reator slaker

(R-301) até o 3º caustificador (R-304). Sendo assim, dos resultados obtidos da simulação via

Matlab para este balanço de energia, há duas informações de projeto valiosas a operação em

estado contínuo dos 4 reatores: a temperatura do meio reacional no estado estacionário

(equivalente a temperatura da corrente de saída no último reator) e a demanda de água de

resfriamento necessária 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 Equação B.168.

(B.168)𝑄
𝑟𝑒𝑡𝑖𝑟á𝑣𝑒𝑙

=− 𝑈𝐴 𝑇
𝑟𝑒𝑎𝑡𝑜𝑟

− 𝑇
𝑎𝑚𝑏( )

Admitindo-se o valor do parâmetro UA igual a 12,46 BTU/°F.min, conforme estudos

realizados por Andreola et al. (2000) para os mesmos reatores operando em condições

adequadamente similares, a temperatura do fluido refrigerante (Tamb) igual a 60 °F e a

temperatura do reator (Treator) igual a 193,77 °F, que é temperatura obtida para o estado

estacionário por resolução da Equação B.161 via Matlab, tem-se que Qretirável é igual a

-1.666,77 BTU/min, que convertido ao Sistema Internacional de unidades é o equivalente a

-105.512,39 kJ/h.

Finalmente, obtém-se o valor demandado de água de resfriamento a 25°C e pressão de

aproximadamente 1 atm através da Equação B.169.

(B.169)ṁ
á𝑔𝑢𝑎 𝑑𝑒 𝑟𝑒𝑠𝑓𝑟𝑖𝑎𝑚𝑒𝑛𝑡𝑜

=
𝑄

𝑟𝑒𝑡𝑖𝑟á𝑣𝑒𝑙

𝐶𝑝
á𝑔𝑢𝑎, 25°𝐶

·(𝑇
𝑓𝑖𝑛𝑎𝑙(𝑟𝑒𝑎𝑡𝑜𝑟)

−𝑇
á𝑔𝑢𝑎(𝑓𝑙𝑢𝑖𝑑𝑜)

)

Onde o valor para ṁágua de resfriamento configura-se igual a 388,4692 kg/h.
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APÊNDICE B.3.6 - BALANÇOS DE MASSA E ENERGIA DO CLARIFICADOR DE

LICOR BRANCO CL-301

O clarificador de licor branco CL-301 tem por objetivo a separação do licor branco da

lama de cal, visando a recuperação destes reagentes. Esta separação ocorre em um

sedimentador convencional contínuo e, para a realização do balanço de massa do

equipamento, hipóteses foram adotadas segundo Cremasco (2018), sendo elas:

1. A fase fluida comporta-se como um fluido newtoniano e incompressível;

2. O escoamento é unidimensional e em contracorrente das fases fluidas e particulada;

3. Não ocorre saída de sólidos no extravasante;

4. A velocidade de sedimentação do sólido depende unicamente da concentração local

de sólidos;

5. As suspensões não são suficientemente concentradas, de modo que não há

sedimentação impedida;

6. A intensidade do campo externo é o gravitacional atuando na mesma direção do

escoamento da fase particulada.;

7. Não ocorre reação;

8. Não ocorre acúmulo;

9. Não ocorre geração de massa.

Desse modo, prosseguiu-se com o balanço de massa da fase particulada do

clarificador, dado pela Equação B.170.

(B.170)𝑄
𝐴

ε
𝑝𝐴

= 𝑄
𝑖
ε

𝑝𝑖
= 𝑄

𝐿
ε

𝑝𝐿

Onde a Equação 171 apresenta:

(B.171)ε
𝑝

=
ρ

𝑝

𝑝
𝑝

em que é a vazão volumétrica da suspensão; , a fração volumétrica de particulados, é a 𝑄 ε
𝑝

ρ
𝑝

concentração mássica da fase particulada e é a massa específica das partículas contidas𝑝
𝑝

nessa fase. Os subscritos , e referem-se à alimentação, camada limitante, e à lama (lodo,𝐴 𝑖 𝐿

espessado), respectivamente.
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Sabe-se que a lama de carbonato de cálcio possui 34% de umidade (BENINI et. al.,

2019) e conhece-se a vazão de alimentação ( ) oriunda da saída do caustificador (Apêndice𝑄
𝐴

B.3.5). Além disso, conhece-se a fração volumétrica de particulados na alimentação ( ),ε
𝑝𝐴

uma vez que tem-se a massa específica de particulado ( ) (CREMASCO, 2018) e a𝑝
𝑝

concentração mássica da fase particulada ( ) na alimentação. Desse modo, primeiramenteρ
𝑝

determinou-se a vazão volumétrica de lama ( ) na saída do clarificador a partir da sua𝑄
𝐿

umidade e em seguida calculou-se a fração volumétrica de particulados ( ) presentes naε
𝑝𝐿

lama. Em posse destes valores, calculou-se a concentração mássica da fase particulada

presente na lama, a partir da sua massa específica (CREMASCO, 2018) e .ε
𝑝𝐿

Para calcular a vazão de clarificado ( , utilizou-se o balanço de massa global do𝑄
𝐸

)

clarificador, dado pela Equação B.172. Na entrada tem-se a corrente 37 e na saída têm-se a

corrente 38, licor clarificado, e corrente 39, composta por lama de cal.

(B.172)𝑄
𝐴

= 𝑄
𝐸

+ 𝑄
𝐿

Além disso, utilizou-se o balanço de massa para a fase líquida, dado pela Equação

B.173, para calcular a fração volumétrica de particulados na camada limite ( ).ε
𝑝𝑖

(B.173)𝑄
𝐸

= 𝑄
𝐴

ε
𝑝𝐴

( 1
ε

𝑝𝑖
− 1

ε
𝑝𝐿

)

A partir do valor de calculou-se a partir da Equação B.170. Os resultadosε
𝑝𝑖

𝑄
𝑖

encontram-se na Tabela 104.

Tabela 104 - Resultados do balanço de massa do clarificador CL-301.

Alimentação ( )𝐴 Lama ( )𝐿 Camada limite (𝑖) Clarificado ( )𝐸

(m³/h)𝑄 4,64 0,41 4,64 4,23

(kg/h)𝑄 5.245,32 931,84 5.245,32 4.313,48

ε
𝑝 0,04 0,46 0,05 -



222

(kg sólido/m³ρ
𝑝

suspensão)
111,06 1.055,25 - -

(kg/m³)𝑝
𝑝 2.700,00 2.270,00 - -

Fonte. Autores, 2024.

Além disso, a partir da composição de entrada da corrente de alimentação oriunda do

Apêndice B.3.5, obtém-se as composições das correntes de clarificado e lama, considerando

que a lama carrega parte dos sólidos dissolvidos na alimentação. Os resultados encontram-se

na Tabela 105.

Tabela 105 - Vazão dos componentes na saída clarificador CL-301.

Componente
Vazão (kg/h)

Clarificado Lama

𝑁𝑎2𝑆 131,18 24,14

𝑁𝑎2𝑆𝑂
4 26,54 1,54

𝑁𝑎2𝐶𝑂
3 56,14 106,87

𝑁𝑎𝐶𝑙 44,04 16,29

𝐾2𝐶𝑂
3 45,84 0,00

𝑁𝑎𝑂𝐻 197,34 57,10

𝐶𝑎(𝑂𝐻)
2 0 162,16

𝐶𝑎𝐶𝑂
3 0 246,90

𝐻
2
𝑂 3.812,41 316,82

Total 4.313,48 931,84
Fonte. Autores, 2024.

O balanço de energia foi realizado com base na Temperatura de entrada da

alimentação (89,87°C), oriunda do Apêndice B.3.5, e da consideração de que a lama possui a

mesma temperatura que a da entrada. Assim, prosseguiu-se com o mesmo procedimento do

Apêndice B.2.4 em que determinou-se os calores sensíveis de cada corrente e, a partir do
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balanço de energia das correntes de entrada e saída, calculou-se a temperatura da corrente de

clarificado. Os resultados encontram-se na Tabela 106.

Tabela 106 - Resultados do balanço de energia clarificador CL-301.

Alimentação (37) Clarificado (38) Lama (39)

(kJ/kg.K)𝑐
𝑝 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 operação contínua, as alturas de sedimentação serão contínuas,

permanecendo constantes. A altura do sedimentador é a soma das alturas das regiões de

separação do equipamento dada pela Equação B.174.

(B.174)𝐻 = 𝐻
1

+ 𝐻
2
+ 𝐻

3

A altura do fundo do sedimentador ( , por sua vez, é obtida da Equação B.175𝐻
3
)

(FRANÇA; MASSARANI, 2004),

(B.175)𝐻
3

= 0, 073. 𝐷

onde é o diâmetro do sedimentador.𝐷

Ainda segundo Cremasco (2018), a altura da região de líquido clarificado ( ) de𝐻
1

clarificadores típicos é de 0,75 m. Além disso, a altura ( ) de um clarificador convencional é𝐻

de 3,5 m (QIANKUNHB, 2014).

Diante disso, é necessário calcular o diâmetro do sedimentador ( ), o qual é dado pela𝐷

Equação B.176.

(B.176)𝐷 = [ 4
π

𝑄
𝐴

ε
𝑝𝐴

𝑞
𝑖

( 1
ε

𝑝𝑖
− 1

ε
𝑝𝐿

)]
1/2
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onde é a velocidade de sedimentação.𝑞
𝑖

Para a determinação de , utilizou-se a tabela fornecida por Cremasco (2018) e𝑞
𝑖

contida no Anexo D.4, a qual traz a obtenção do tempo de residência da fase particulada no

espessado em um problema de clarificação de licor branco na indústria de celulose. Para a

retirada do valor de interpolou-se a tabela com base no valor de calculado na Equação𝑞
𝑖

ε
𝑝𝑖

B.173. Além disso, a tabela também forneceu o do tempo de sedimentação ( ). Em posse dos𝑡

valores de e , calculou-se e em seguida pelas Equações B.175 e B.174,𝑞
𝑖

𝐷 𝐻
3

𝐻
2

respectivamente.

Para determinar a área transversal do clarificador ( ), considera-se que a velocidade𝐴

ascensional do líquido ( ) é igual à velocidade de sedimentação ( ). Esta consideração é𝑞
𝑒

𝑞
𝑖

verdade para que não haja particulados no extravasante, sendo descrita pela Equação B.142.

(B.177)𝑞
𝑖

= 𝑞
𝑒

Com isso, determina-se a área transversal do sedimentador ( ) através da Equação𝐴

B.143.

(B.178)𝑞
𝑒

=  
𝑄

𝐸

𝐴

Os resultados do dimensionamento do clarificador encontram-se na Tabela 107.

Tabela 107 - Resultados do dimensionamento clarificador CL-301.

Parâmetro Valor Unidade

𝐻 3,5 m

𝐻
1 0,75 m

𝐻
2 1,91 m

𝐻
3 0,84 m
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𝐷 11,44 m

𝐴 0,33 m²

𝑡 0,60 h

𝑞
𝑖 12,72 m/h

Fonte. Autores, 2024.

Dessa forma, escolheu-se um equipamento que atenda a estes critérios, conforme o

catálogo do Anexo A.18.

APÊNDICE B.3.7 - BALANÇOS DE MASSA E ENERGIA DO FILTRO DE LAMA

F-301

A filtração é a operação de separação mecânica entre as fases particulada e fluida,

presente em uma determinada suspensão. O equipamento mais usado industrialmente para a

filtração contínua, em que a alimentação, filtrado e a torta se movem a taxas constantes, é o

filtro rotativo à vácuo F-301.

Para o balanço de massa do equipamento, utilizou-se os princípios da teoria

simplificada da filtração, considerando as seguintes hipóteses: a) a fase fluida comporta-se

como fluido newtoniano e incompressível; e b) escoamento unidimensional.

Desse modo, seguem-se as Equações B.179 - B.181.

(B.179)𝑠
𝑝

=
ṁ

𝑝

ṁ
𝑙

(B.182)ṁ
𝑙

= ṁ
41

+ ṁ
𝑙, 𝑡𝑜𝑟𝑡𝑎

(B.181)𝑉
𝑡

= 𝑉
𝑠ó𝑙𝑖𝑑𝑜

+ 𝑉
𝑙, 𝑟𝑒𝑡𝑖𝑑𝑜

onde, é a fração mássica absoluta de sólido, é a massa de sólido na torta, é a massa𝑠
𝑝

 ṁ
𝑝

ṁ
𝑙

de líquido, é a massa de líquido presente no filtrado, é a massa de líquido retidoṁ
41

ṁ
𝑙, 𝑡𝑜𝑟𝑡𝑎

na torta, é o volume da torta, é o volume de sólido na torta e é o volume de𝑉
𝑡

𝑉
𝑠ó𝑙𝑖𝑑𝑜

𝑉
𝑙, 𝑟𝑒𝑡𝑖𝑑𝑜

líquido retido no meio filtrante.
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A partir da vazão de lama que sai do clarificador calculada no Apêndice B.3.6

define-se a quantidade de lama que entra no filtro ( ) e , uma vez que considera-se que ṁ
39

 ṁ
𝑝

não há perda de sólidos na filtração. Além disso, conhece-se também , pois é necessárioṁ
𝑙

que a lama entre no forno com 20% de umidade (BENINI et al., 2019), bem como a vazão de

água de lavagem da filtração ( ) (ASTEFA, 2024). Desse modo, é possível realizar o ṁ
40

balanço de massa global da filtração, dado pela Equação B.182.

(B.182) ṁ
39

+  ṁ
40

=  ṁ
41

+  ṁ
42

Os resultados encontram-se na Tabela 108.

Tabela 108 - Resultados do balanço de massa do filtro F-301.

Variável Valor Unidade

 ṁ
39 931,84 kg/h

 ṁ
𝑝 415,78 kg/h

 ṁ
40 3.500 kg/h

ṁ
𝑙 4.016,06 kg/h

ṁ
𝑙, 𝑓𝑖𝑙𝑡𝑟𝑎𝑑𝑜 3.912,12 kg/h

ṁ
𝑙, 𝑡𝑜𝑟𝑡𝑎 103,94 kg/h

𝑠
𝑝 0,1035287442 -

Fonte Autores, 2024.

Da mesma forma realizada no Apêndice B.3.6, determinou-se a vazão por

componente nas correntes de saída do filtro a partir das vazões na corrente de entrada,

considerando que no processo a água de lavagem levará todos os sólidos dissolvidos com

exceção de uma parcela de o qual prosseguirá com a lama para o forno. Os resultados𝑁𝑎𝐶𝑙,

encontram-se na Tabela 109.
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Tabela 109 - Vazão dos componentes na saída do filtro F-301.

Componente
Vazão (kg/h)

Filtrado (corrente 41) Lama (corrente 42)

𝑁𝑎2𝑆 24,14 0

𝑁𝑎2𝑆𝑂
4 1,54 0

𝑁𝑎2𝐶𝑂
3 106,87 0

𝑁𝑎𝐶𝑙 9,58 6,71

𝐾2𝐶𝑂
3 0 0

𝑁𝑎𝑂𝐻 57,10 0

𝐶𝑎(𝑂𝐻)
2

0 162,16

𝐶𝑎𝐶𝑂
3

0 246,90

𝐻
2
𝑂 3712,88 103,94

Total 3912,12 519,72
Fonte Autores, 2024.

Para o cálculo do volume da torta primeiramente definiu-se a massa específica da𝑉
𝑡

torta ( ), considerada como a mesma do particulado oriunda do clarificador, e a massaρ
𝑡

específica do líquido filtrado ( ) calculada pela densidade da mistura, dada pela Equaçãoρ
𝑙

B.183.

(B.183)ρ
𝑙

=
 ṁ

41
ṁ

á𝑔𝑢𝑎, 𝑓𝑖𝑙𝑡𝑟𝑎𝑑𝑜

ρ
á𝑔𝑢𝑎

+
 ṁ

41
−ṁ

á𝑔𝑢𝑎, 𝑓𝑖𝑙𝑡𝑟𝑎𝑑𝑜

ρ
𝑓

Onde é a massa específica do fluido, retirada de Cremasco (2018).ρ
𝑓

Os resultados encontram-se na Tabela 110.
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Tabela 110 - Resultados dos volumes da filtração no F-301.

Variável Valor Unidade

𝑉
𝑡 4,047994665 m³

𝑉
𝑠ó𝑙𝑖𝑑𝑜 0,1539917074 m³

𝑉
𝑙, 𝑟𝑒𝑡𝑖𝑑𝑜 3,894002957 m³

ρ
𝑡 2.700 kg/m³

ρ
𝑙 1004,651324 kg/m³

Fonte Autores, 2024.

O balanço de energia foi realizado a partir da mesma metodologia dos Apêndices

B.3.6 e B.2.4, onde, a partir das temperaturas de entrada de lama (89,87°C), da saída da lama

(25°C) e do filtrado (59,85°C) que retorna ao tanque de dissolução (TM-303) determinou-se a

temperatura da água de lavagem necessária para que a Equação B.184 seja satisfeita.

(B.184)𝑄
𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎𝑑𝑎

= 𝑄
𝑠𝑎í𝑑𝑎

Os resultados encontram-se na Tabela 111.

Tabela 111 - Resultados do balanço de energia do filtro F-301.

Corrente 39 Corrente 40 Corrente 41 Corrente 42

(kJ/kg.K)𝑐
𝑝 0,84 4,18 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 equações retiradas de Cremasco

(2018) para filtros à vácuo de tambor rotativo. Primeiramente, rearranjou-se a Equação

B.185, a qual advém da Equação da Filtração (CREMASCO, 2018), para determinar a

capacidade do filtro por área de filtração.



229

(B.185)𝐼 =  µ
Á𝑟𝑒𝑎(∆𝑝) 𝑅

𝑚
𝐶 +

𝑠
𝑝

2(Á𝑟𝑒𝑎)2
ρµ

(∆𝑝)𝑁 γα𝐶2

Onde, é a fração imersa do tambor, é a viscosidade da suspensão, é a variação𝐼 µ ∆𝑝

de pressão do filtro, é a resistência do meio filtrante, é a capacidade de filtração do𝑅
𝑚

𝐶

filtro, é a massa específica do filtrado, é o número de rotações do tambor do filtro e é aρ 𝑁 α

resistividade média do meio filtrante. é dado pela Equação B.186.γ

(B.186)γ = 1 + (1 − ε
𝑝
)

𝑉
𝑡

𝑉

Tendo em vista que se busca conhecer o valor da capacidade do filtro por área de

filtração, a Equação B.185 se torna B.187.

+ (B.187)
𝑠

𝑝

2
ρµ

(∆𝑝)𝑁 γαφ2 µ
(∆𝑝) 𝑅

𝑚
φ − 𝐼 = 0

Onde a Equação B.188 demonstra o termo.

(B.188)φ = 𝐶
Á𝑟𝑒𝑎

Desse modo, tem-se uma equação do 2º grau, onde as Equações B.189 - B.192

apresentam os termos.

(B.189)φ = −𝑏 + 𝑏2−4𝑎𝑐
2𝑎

(B.190)𝑎 =
𝑠

𝑝

2
ρµ

(∆𝑝)𝑁 γα

(B.191)𝑏 = µ
(∆𝑝) 𝑅

𝑚
 

(B.192)𝑐 =− 𝐼

Para a realização do cálculo, retirou-se os valores de e de Cremasco (2018) eµ ∆𝑝 𝑁

de Carvalho (2019) por serem valores padrões encontrados na literatura para filtros à vácuo
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de tambor rotativo. A fração imersa do tambor ( ), foi definida como 0,5, uma vez que𝐼

considerou-se que 180° do tambor está imerso na suspensão. Os valores encontram-se na

Tabela 112.

Tabela 112 - Resultados das variáveis utilizadas para a equação da filtração.

Variável Valor Unidade

𝑠
𝑝 0,1035287442 -

ρ 1004,651324 kg/m³

µ 0,0072 g/cm.s

∆𝑝 689.473,33 g/cm.s²

𝑁 2 rpm

γ 1,556293602 -

α 16.620.000.000,00 cm/g

𝑅
𝑚 1.567.000.000,00 1/cm

Fonte Autores, 2024.

Ajustando-se as unidades, os resultados da equação de 2º grau são obtidos e

encontram-se na Tabela 113.

Tabela 113 - Resultado da equação do 2° grau.

Variável Valor Unidade

a 421,4102961 -

b 16,36379467 -

c -0,5 -

φ 0,02012502634 cm³/s.cm²

Fonte Autores, 2024.
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Para determinar o tempo da filtração, considera-se que em um tambor rotativo

industrial todas as etapas (filtração, lavagem, secagem e descarga) devem ocorrer em uma

volta do tambor (360º), em um tempo completo do ciclo , o qual é definido pela Equação𝑡
𝑐

B.193 (FREITAS, NETO, SANTOS, 2022).

(B.193)𝑡
𝑐

= 𝐼
𝑁

Da qual obtém-se um tempo de 30 s. O tempo total da filtração foi estimado com base

no estudo dos mesmos autores, resultando em um tempo total de filtração de 15,42 minutos.

Desse modo, escolheu-se um equipamento que atendesse aos requisitos do filtro desse

projeto, de acordo com o catálogo do Anexo A.19.

APÊNDICE B.3.8 - BALANÇOS DE MASSA E ENERGIA DO FORNO DE CAL

FR-301

O forno de cal FR-301 é o equipamento responsável pela conversão do carbonato de

cálcio em óxido de cálcio (cal). Segundo Aguiar (2016), o forno de cal é dividido em 4

estágios, onde ocorrem as reações químicas responsáveis pela conversão desejada. Estudos

realizados por Karhela et al. (1998) demonstraram que a cinética da reação de calcinação

para o processo empregando carbonato de cálcio (CaCO3) puro e com impurezas não

apresenta notáveis diferenças. Deste modo, para o balanço de massa e energia do forno de

cal, considera-se que as impurezas restantes são inertes na reação.

Em primeiro momento, define-se o balanço de massa global do forno de cal,

representado pela Equação B.194. O propano tem sua entrada em contracorrente à lama.

(B.194)ṁ
42

+ ṁ
44

= ṁ
46

+ ṁ
45

A corrente de entrada de lama no forno ( ) possui vazão total igual a 519,72 kg/h eṁ
42

as vazões individuais de cada componente da corrente estão presentes na Tabela 114.

Tabela 114 - Vazões por componente na entrada do forno de cal FR-301.

Componente Vazão (kg/h)
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Água líquida 103,94

Carbonato de cálcio 246,90

Hidróxido de cálcio 162,16

Inertes 6,71
Fonte: Autores, 2024.

De modo a quantificar os valores da corrente de saída do forno ( ) e ( ) eṁ
46

ṁ
45

também da quantidade necessária de propano a ser utilizada ( ), é necessário aplicarṁ
44

simultaneamente os balanços de massa e energia. Assim, com base nos estudos publicados

por Aguiar (2016) e Almeida (2001), deu-se início ao balanço de massa. Para tal, faz-se

necessária uma avaliação acerca da transferência de massa ocorrida em cada estágio do forno.

O forno de cal é constituído por 4 estágios distintos: secagem, aquecimento, calcinação e

resfriamento (AGUIAR, 2016). A Tabela 115 apresenta as temperaturas definidas para cada

estágio do forno. A temperatura do último estágio foi definida com base nos estudos de

Aguiar (2016), presente no Anexo D.5.

Tabela 115 - Temperatura por estágio do forno de cal FR-301.

Estágio Temperatura na entrada
do estágio (°C)

Temperatura na saída do
estágio (°C)

Secagem 25 600

Aquecimento 600 780

Calcinação 780 900

Resfriamento 900 226
Fonte: Adaptado de Aguiar, 2016; Almeida, 2001; Rodrigues, 2004.

No primeiro estágio do forno ocorre a secagem da lama, operação onde as moléculas

de água são evaporadas e carregadas pelo gás para fora do forno (AGUIAR, 2016). A

temperatura ideal para se atingir no final deste estágio é a temperatura de de-hidroxilação do

hidróxido de cálcio (RODRIGUES, 2004). Portanto, no final do primeiro estágio ocorre a

reação de de-hidroxilação do hidróxido de cálcio (Ca(OH)2), responsável pela remoção da

água do composto. A reação de de-hidroxilação está apresentada na Equação B.195.
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(B.195)𝐶𝑎(𝑂𝐻)
2
(𝑎𝑞) → 𝐶𝑎𝑂(𝑠) + 𝐻

2
𝑂(𝑔) 

Sabendo-se que a conversão é total e que a estequiometria da reação é 1:1, é possível

calcular a quantidade de produzida e de produzida e evaporada, conforme disposto𝐶𝑎𝑂 𝐻
2
𝑂

na Tabela 116.
Tabela 116 - Resultado da reação de de-hidroxilação do hidróxido de cálcio.

Composto Vazão produzida (kg/h)

𝐶𝑎𝑂(𝑠) 122,73

𝐻
2
𝑂(𝑔) 39,43

Fonte: Autores, 2024.

Portanto, é possível determinar a vazão de água evaporada que será carregada pelos

gases para a saída do forno, sendo esta determinada pela Equação B.196, de onde se faz

possível obter o valor de 143,37 kg/h de água total sendo carregada pela saída de gases.

(B.196)ṁ
𝐻2𝑂𝑒𝑣𝑎𝑝

= ṁ
𝐻2𝑂𝑙𝑎𝑚𝑎

+ ṁ
𝐻2𝑂(𝑔)

Ainda, quantifica-se a corrente de gases na entrada do estágio 1 (saída do estágio 2)

pela Equação B.197, onde é a vazão de gases oriunda do estágio 3, que considera osṁ
𝑔3

gases gerados nos estágios posteriores.

(B.197)ṁ
𝑔2

= ṁ
𝐻2𝑂𝑒𝑣𝑎𝑝

+ ṁ
𝑔3

Deste modo, o balanço de massas da primeira zona do forno de cal é representado

pela Equação B.198, onde é a vazão de entrada no forno, oriunda do filtro de lamas;ṁ
42

ṁ
𝐸1

é a vazão de lama que segue para o processo; é a corrente de gases oriunda do estágio 2 eṁ
𝑔2

é a corrente de gases na saída do forno.ṁ
45

(B.198)ṁ
42

+ ṁ
𝑔2

= ṁ
𝐸1

+ ṁ
45
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No segundo estágio, ocorre o aquecimento da lama de cal, de modo que a conservação

de massa é dada pela Equação B.199, onde representa a vazão de lama que segue para oṁ
𝐸2

estágio 2; representa a corrente de gases oriunda do estágio 2 e representa a correnteṁ
𝑔2

ṁ
𝑔3

de gases oriunda do estágio 3.

(B.199)ṁ
𝐸1

+ ṁ
𝑔3

= ṁ
𝐸2

+ ṁ
𝑔2

No terceiro estágio, ocorre a reação de calcinação, também chamada de

de-carbonatação do carbonato de cálcio (RODRIGUES, 2004). Nessa reação ocorre a

conversão do carbonato de cálcio em cal, finalizando o ciclo de recuperação. Assim, para

calcular a quantidade de cal produzida, emprega-se a estequiometria reacional de 1:1, bem

como a conversão de 95% (AGUIAR, 2016; FOELKEL, 1983), visível na Equação B.200.

Os resultados obtidos para a calcinação estão dispostos na Tabela 117.

(B.200)𝐶𝑎𝐶𝑂
3
(𝑠) → 𝐶𝑎𝑂 (𝑠) +  𝐶𝑂

2
(𝑔)

Tabela 117 - Resultado da reação de calcinação.

Composto Vazão produzida (kg/h)

𝐶𝑎𝑂(𝑠) 135,29

𝐶𝑂
2
(𝑔) 106,18

Fonte: Autores, 2024.

Em posse da vazão de dióxido de carbono, é possível calcular a vazão de gases na

saída do estágio 3 ( ), através da Equação B.201.ṁ
𝑔3

(B.201)ṁ
𝑔3

= ṁ
44

+ ṁ
𝐶𝑂

2

Desse modo, aplica-se o balanço de massa no estágio 3, através da Equação B.202.

(B.202)ṁ
𝐸2

+ ṁ
𝑔4

= ṁ
𝐸3

+ ṁ
𝑔3



235

No quarto estágio, ocorre o resfriamento da lama de cal, de modo que a conservação

de massa é dada pela Equação B.203, onde representa a vazão de lama que segue para oṁ
𝐸3

estágio 3; representa a corrente de gases na saída do estágio 4; representa a correnteṁ
𝑔4

ṁ
44

de propano inserida no forno de cal e é a vazão mássica de óxido de cálcio produzida.ṁ
46

(B.203)ṁ
𝐸3

+ ṁ
44

= ṁ
46

+ ṁ
𝑔4

Em posse das equações de balanços de massa, faz-se necessária a resolução do

balanço de energia, a fim de obter a vazão de propano necessária para o sistema operar. Desse

modo, em primeiro momento realizaram-se os cálculos dos calores específicos dos

compostos, seguindo a Equação B.204, para casos em que pode ser representado pelo tipo 1,

e pela Equação B.205, se representado pelo tipo 2.

(B.204)𝐶
𝑃𝑖

= 𝑎 + 𝑏𝑇 + 𝑐

𝑇2

(B.205)𝐶
𝑃𝑖

= 𝑎 + 𝑏𝑇 + 𝑐𝑇2

A Tabela 118 apresenta os valores das constantes de cada composto, bem como o tipo

de equação aplicado.

Tabela 118 - Constantes para equações das capacidades caloríficas.

Composto Tipo de
equação a b x 102 c x 105 d x 109

Água líquida 1 75,4 0,6880 0,7604 -3,593

Carbonato de
cálcio 2 82,34 4,975 -12,87x1010 -

Dióxido de
carbono 1 36,11 4,233 -2,887 7,464

Óxido de
cálcio 2 41,84 2,03 -4,52x1010 -

Propano 1 68,032 22,59 -13,11 31,71
Fonte: Macedo, 2019.



236

Os valores obtidos para o calor específico dos compostos estão presentes na Tabela

119.

Tabela 119 - Resultados dos calores específicos das substâncias a diferentes temperaturas do FR-301.

Composto Calor específico a
25 °C (J/mol°C)

Calor específico a
100°C (J/mol°C)

Calor específico a
900 °C (J/mol°C)

Água 75,4 34,22 35,11

Carbonato de cálcio 83,58 87,32 127,12

Dióxido de carbono 37,15 40,06 56,26

Óxido de cálcio 42,35 43,87 60,11

Propano 73,60 89,34 188,27
Fonte: Autores, 2024.

Outro valor importante para o cálculo do projeto é a massa molar de cada composto,

que será utilizada para realizar a conversão das energias calculadas em unidades de energia

por tempo (J/h). Além de ser empregue para quantificar as correntes em mols. As massas

molares estão presentes na Tabela 120, juntamente ao calor específico obtido para cada

composto.

Tabela 120 - Massas molares dos componentes no forno de cal F-301.

Componente Massa molar (g/mol)

Água líquida 18,01

Carbonato de cálcio 100,09

Dióxido de carbono 44,01

Óxido de cálcio 56,08

Propano 44,10
Fonte: Perry, 1997.

Em análise ao aquecimento sofrido por cada composto no interior do forno de cal, os

seguintes passos foram tomados: cálculo das energias acerca do carbonato de cálcio; cálculo

das energias acerca da água; cálculo das energias acerca da formação do óxido de cálcio e do
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dióxido de carbono; cálculo das perdas energéticas. De início, a Equação B.206 possibilita a

obtenção da energia necessária para aquecer o carbonato de cálcio de 25 a 900 °C.

(B.206)𝐸
25−900

(𝐶𝑎𝐶𝑂
3
) = ∫

298
1173(19, 68 + 0, 01189𝑇 − 307600

𝑇2 )𝑑𝑇

A Equação B.207 possibilita a obtenção da energia necessária para aquecer a água de

25 a 900 °C.

(B.207)𝐸
25−100

(𝐻
2
𝑂) = 𝐶

𝑃𝑚é𝑑𝑖𝑜
Δ𝑇

Enquanto que a Equação B.208 obtém a energia para aquecer a água de 100 a 200 °C.

(B.208)𝐸
100−200

= ∫
373
473 (8, 22 + 0, 00015𝑇 + 0, 00000134𝑇2)𝑑𝑇

Contabiliza-se a energia necessária para a vaporização da água, = 9.729 J/mol.λ
𝑣𝑎𝑝.𝐻2𝑂

Para a determinação da energia necessária na reação de calcinação, realizou-se a soma

das entalpias, conforme esquema determinado por Almeida (2001), presente no Anexo D.6.

Assim, emprega-se a Equação B.209.

(B.209)Δ𝐻
𝑟
(900) = Δ𝐻

1
+ Δ𝐻

𝑟
(25) + Δ𝐻

2

Sabendo que, pela Primeira Lei da Termodinâmica, para um sistema onde não há

variação de pressão (P) a Capacidade calorífica ( ) é igual à variação de Entalpia ( ) pela𝐶
𝑃

Δ𝐻

variação de Temperatura (T), é possível obter as entalpias dos compostos através das Equação

B.210, conforme realizado por Almeida (2001). Para tal, empregou-se a Equação da entalpia

sendo igual à do Cp, desta vez em calorias/mol, conforme estudado por Almeida (2001).

(B.210)Δ𝐻
1

= ∫
298
1173(19, 68 + 0, 01189𝑇 − 307600

𝑇2 )𝑑𝑇

A Equação B.211 contabiliza a entalpia de de formação do óxido de cálcio e do

dióxido de carbono na temperatura de 25 °C.
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(B.211)Δ𝐻
𝑟
(25) = ΣΔ𝐻

𝑓
(𝑃) − ΣΔ𝐻

𝑓
(𝑅)

A Equação B.212 calcula o valor de .Δ𝐻
2

Δ𝐻
2

= ∫
298
1173(10, 00 + 0, 00484𝑇 − 108000

𝑇2 )𝑑𝑇

(B.212)+ ∫
298
1173(10, 34 + 0, 00274𝑇 − 195500

𝑇2 )𝑑𝑇

Agora, faz-se necessário calcular os valores de perda de calor que ocorrem no forno.

A perda de calor será calculada a partir de condução, nas interfaces gás-parede e

sólido-parede, conforme estudado por Aguiar (2016). Desse modo, quantifica-se a perda de

calor por condução entre a fase gasosa e a parede ( ) pela Equação B.213; o calor𝑄
𝑐,𝑝−𝑔

perdido por condução entre a fase sólida e a parede ( pela Equação B.214.𝑄
𝑐,𝑝−𝑠

)

(B.213)𝑄
𝑐,𝑝−𝑔

= 𝐶(𝑇
𝑔,𝑖

− 𝑇
𝑎
)

(B.214)𝑄
𝑐,𝑝−𝑔

= 𝐶(𝑇
𝑠,𝑖

− 𝑇
𝑎
)

O valor da constante que se repete em ambas as equações pode ser calculado a𝐶

partir da Equação B.215, onde é a condutividade térmica; é a área perpendicular na𝑘 𝐴
𝑐𝑑

direção x e é a espessura do plano x.Δ𝑥

(B.215)𝐶 =
𝑘𝐴

𝑐𝑑

Δ𝑥

Os valores empregados para estes cálculos estão dispostos na Tabela 121. Importante

ressaltar que os valores empregados para as temperaturas do gás na interface e do sólido na

interface foram obtidos a partir da análise dos resultados publicados por Aguiar (2016),

contidos no Anexo D.7. Entretanto, foram adaptados para o caso proposto no presente

trabalho, considerando-se o estágio de secagem na modelagem.
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Tabela 121 - Parâmetros empregados para a perda de calor no forno de cal F-301.

Parâmetro Símbolo Valor Unidade

Constante 𝐶 45 K/W

Temperatura
ambiente

𝑇
𝑎 299 K

Temperatura do gás
na interface

𝑇
𝑔,𝑖 800 K

Temperatura do
sólido na interface

𝑇
𝑠,𝑖 1173 K

Fonte: Adaptado de Aguiar, 2016.

Os resultados obtidos para as energias envolvidas no forno estão dispostos na Tabela

122, sendo quantificadas em unidades de calor necessário, ou seja, energia por tempo.

Tabela 122 - Calores obtidos no forno de cal FR-301.

Energia Valor Unidade

Calor de aquecimento do carbonato de cálcio 451.550,43 kJ/h

Calor de reação do carbonato de cálcio 39,97 kJ/h

Calor de vaporização da água 77.427,56 kJ/h

Calor de aquecimento da água 32.722,34 kJ/h

Calor perdido do gás para a parede 141.588 kJ/h

Calor perdido do sólido para a parede 81.162 kJ/h
Fonte: Autores, 2024.

Deste modo, é 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 necessária, parte-se para a determinação da quantidade de

propano necessária para a incineração de lamas, é necessário avaliar o seu poder calorífico

inferior, bem como analisar a sua quantidade de mols presente na reação. A reação de

combustão de propano está na Equação B.216.

(B.216)𝐶
3
𝐻

8
 + 5𝑂

2
→3𝐶𝑂

2
+ 4𝐻

2
𝑂
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Assim, calcula-se o número de mols de propano com base na Equação B.217.

(B.217)𝑛 =
𝐸

𝑛𝑒𝑐𝑒𝑠𝑠á𝑟𝑖𝑜

|𝑃𝐶𝐼|

Finalmente, calcula-se a massa de propano necessária, através da Equação B.218.

(B.218)ṁ
44

= 𝑀𝑛 =
𝐸

𝑛𝑒𝑐𝑒𝑠𝑠á𝑟𝑖𝑜

|𝑃𝐶𝐼|

Com isso, obtém-se a vazão necessária de propano igual a 15,58 kg/h, o que era

esperado, visto que seu poder calorífico é elevado e ele consegue fornecer calor

expressivamente ao forno. Empregando-se a vazão de propano, é possível resolver os

balanços de massa.

Sabendo-se que o teor máximo de calcinação obtido dentro do forno é de

aproximadamente 95%, e que o teor máximo aceito de carbonato de cálcio residual é de 2%

(FOELKEL, 1983), a corrente de produto formado terá a composição presente na Tabela 123.

Tabela 123 - Composição da corrente de cal formada.

Componente Símbolo Vazão (kg/h) Porcentagem

Carbonato de cálcio 𝐶𝑎𝐶𝑂
3 5,43 95,5

Óxido de cálcio 𝐶𝑎𝑂 258,03 2

Inertes 𝐼 6,91 2,5

Fonte: Autores, 2024.

Assim, cumpre-se a conservação de massa do balanço global do forno de cal, com

resultados expostos na Tabela 124.

Tabela 124 - Resultados do balanço de massa do forno de cal FR-201.

Símbolo Valor

Vazão total de entrada de
lama de cal (kg/h)

ṁ
42 519,72
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Vazão total de entrada de
propano (kg/h)

ṁ
44 15,58

Vazão total de saída de gases
(kg/h)

ṁ
45 265,13

Vazão total de saída de
produto (kg/h)

ṁ
46 270,17

Fonte: Autores, 2024.

No trabalho de Aguiar (2016), define-se o tempo de retenção igual a 3 horas. Este

valor é coerente com o estudado por Oliveira (2013), que define o tempo de retenção como

variável de 2 a 4h em indústrias de celulose. Deste modo, emprega-se o tempo de retenção

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 dimensões usuais teóricas e

práticas dos fornos. Assim, estabeleceram-se as dimensões e parâmetros do forno iguais ao

expresso na Tabela 125.

Tabela 125 - Especificações do forno de cal FR-301.

Parâmetro Valor Unidade

Comprimento do cilindro
rotativo 60 m

Diâmetro do cilindro
rotativo 4 m

Inclinação 2,25 °

Velocidade de rotação 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 produção de cal, presente no Anexo A.20.
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APÊNDICE C - MEMORIAL DE CÁLCULO E DIMENSIONAMENTO DE
EQUIPAMENTOS DAS UTILIDADES

APÊNDICE C.1 - VAPOR

Apêndice C.1.1 - Digestor D-201 - Zona de Impregnação

A demanda de vapor na zona de impregnação será a vazão de vapor necessária para

aquecer o licor e cavacos nas condições definidas no Apêndice B.2.2. Assim, empregando-se

o calor total calculado para a zona de impregnação (4.396.198,82 kJ/h) e a entalpia de

vaporização 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 Equação

C.1.

(C.1)𝑄 = ṁ
𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟

λ
200°𝐶

Deste modo, obteve-se a demanda de vapor igual a 1.548,34 kg vapor/h.ṁ
𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟

Apêndice C.1.1.1 - Dimensionamento do trocador de calor E-201

Para o dimensionamento dos trocadores de calor, empregou-se o método da média

logarítmica da diferença de temperaturas (MLDT), em um trocador de calor com escoamento

em contracorrente, visto que comparado ao escoamento paralelo ele apresenta menores

valores de área de troca térmica, o que é benéfico do ponto de vista econômico 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 recuperação, descrito

previamente no Apêndice B.3.3.

Portanto, realizou-se o cálculo da MLDT ( ) a partir da Equação C.2.Δ𝑇
𝑀𝐿

(C.2)Δ𝑇
𝑀𝐿

=
Δ𝑇

1
−Δ𝑇

2

𝑙𝑛(
Δ𝑇

2

Δ𝑇
1

)
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Para o escoamento em contracorrente, os valores de e são definidos pelasΔ𝑇
1

Δ𝑇
2

Equações C.3 e C.4, respectivamente.

(C.3)Δ𝑇
1
≡ 𝑇

𝑞,1
− 𝑇

𝑓,1
= 𝑇

𝑞,𝑒𝑛𝑡
− 𝑇

𝑓,𝑠𝑎𝑖

(C.4)Δ𝑇
2
≡ 𝑇

𝑞,2
− 𝑇

𝑓,2
= 𝑇

𝑞,𝑠𝑎𝑖
− 𝑇

𝑓,𝑒𝑛𝑡

Portanto, calculou-se o valor da área de troca térmica do trocador de calor.

Empregando-se a Equação C.5, onde representa o coeficiente global de transferência de𝑈

calor; representa o calor total fornecido ao sistema.𝑄

(C.5)𝑄 =  𝑈𝐴Δ𝑇
𝑀𝐿

Sabendo-se que o vapor de aquecimento irá perder energia até sua temperatura de

saturação em 800 kPa e depois mantê-la e apenas mudar de fase (BERGMAN; LAVINE,

2019), tem-se as condições presentes na Tabela 126.

Tabela 126 - Parâmetros do trocador de calor E-201.

Parâmetro Valor Unidade Referência

𝑈 850 W/(m²/K) BERGMAN; LAVINE, 2019

𝑄 4.396.198,82 kJ/h Apêndice B.2.2

𝑇
𝑓,𝑒𝑛𝑡

43,32 °C Apêndice B.2.2

𝑇
𝑓,𝑠𝑎𝑖

100 °C Apêndice B.2.2

𝑇
𝑞,𝑒𝑛𝑡

200 °C Apêndice B.3.3

𝑇
𝑞,𝑒𝑛𝑡

170,43 °C Apêndice B.3.3

Fonte: Autores, 2024.
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Assim, determina-se a área de troca térmica ( ) do trocador de calor E-201 de 12,71𝐴

m², empregando-se o trocador de calor TP10-4-1250 da empresa Thermo Pipe, disposto no

Anexo C.1.

Apêndice C.1.2 - Digestor D-201 - Zona de Aquecimento

A demanda de vapor na seção de aquecimento será a vazão de vapor condensado

necessária para aquecer o licor e cavacos nas condições definidas no Apêndice B.2.2. Assim,

empregando-se o calor total calculado (3.438.391,97 kJ/h) e a entalpia de vaporização do

líquido 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 Equação C.1. Deste modo,

obteve-se a demanda de vapor igual a 1.231,60 kg vapor/h. Nessa etapa, realizou-se aṁ
𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟

integração energética do vapor condensado da zona 1, direcionando-o para a zona 2 e

aquecendo-o de 170,43 a 180 °C, para usá-lo em forma de vapor vivo no E-202.

Apêndice 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 Apêndice C.1.1. As condições do trocador E-202 estão presentes na Tabela 127.

Nota-se que o fluido quente sai em sua temperatura de saturação a 800 kPa, maximizando a

troca energética em menor vazão.

Tabela 127 - Parâmetros do trocador de calor E-202.

Parâmetro Valor Unidade Referência

𝑈 850 W/(m²/K) BERGMAN; LAVINE, 2019

𝑄 3.438.391,97 kJ/h Apêndice B.2.2

𝑇
𝑓,𝑒𝑛𝑡

100 °C Apêndice B.2.2

𝑇
𝑓,𝑠𝑎𝑖

165 °C Apêndice B.2.2

𝑇
𝑞,𝑒𝑛𝑡

180 °C Apêndice B.3.3
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𝑇
𝑞,𝑒𝑛𝑡

170,43 °C Apêndice B.3.3

Fonte: Autores, 2024.

Assim, determina-se a área de troca térmica ( ) do trocador de calor E-202 de 31,35𝐴

m², empregando-se o trocador de calor BCTH 406.10.S369 da empresa Bermo, disposto no

Anexo C.2.

Apêndice C.1.3 - Digestor D-201 - Zona de Cozimento

A demanda de vapor na seção de cozimento será a vazão de vapor necessária para

aquecer o licor e cavacos nas condições definidas no Apêndice B.2.2. Assim, empregando-se

o calor total calculado (286.532,66 kJ/h) e a entalpia de vaporização 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 Equação C.1. Deste modo, obteve-se a

demanda de vapor igual a 100,92 kg vapor/h.ṁ
𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟

Apêndice 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 Apêndice C.1.1. As condições do trocador E-203 estão presentes na Tabela 128.

Emprega-se vapor vivo oriundo da caldeira, a 200 °C e 800 kPa.

Tabela 128 - Parâmetros do trocador de calor E-203.

Parâmetro Valor Unidade Referência

𝑈 850 W/(m²/K) BERGMAN; LAVINE, 2019

𝑄 286.532,66 kJ/h Apêndice B.2.2

𝑇
𝑓,𝑒𝑛𝑡

165 °C Apêndice B.2.2

𝑇
𝑓,𝑠𝑎𝑖

170 °C Apêndice B.2.2

𝑇
𝑞,𝑒𝑛𝑡

200 °C Apêndice B.3.3



246

𝑇
𝑞,𝑠𝑎𝑖

170,43 °C Apêndice B.3.3

Fonte: Autores, 2024.

Assim, determina-se a área de troca térmica ( ) do trocador de calor E-203 de 6,51𝐴

m², empregando-se o trocador de calor TP6-2-1750 da empresa Thermo Pipe, disposto no

Anexo C.3.

Apêndice C.1.4 - Máquina de papel MP-201

A demanda de vapor na máquina de papel será a vazão de vapor necessária para

aquecer a corrente ar atmosférico na entrada da seção de secagem, conforme as condições

definidas no Apêndice B.2.6. Assim, empregando-se o calor total calculado (124.993,85 kJ/h)

e a entalpia de vaporização 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 Equação C.1. Deste modo, obteve-se a demanda de vapor igual a 44,02 kg vapor/h.ṁ
𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟

Apêndice 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 Apêndice C.1.1. As condições do trocador E-206 estão presentes na Tabela 129.

Tabela 129 - Parâmetros do trocador de calor E-206.

Parâmetro Valor Unidade Referência

𝑈 850 W/(m²/K) BERGMAN; LAVINE, 2019

𝑄 124.993,85 kJ/h Apêndice B.2.6

𝑇
𝑓,𝑒𝑛𝑡

26 °C Apêndice B.2.6

𝑇
𝑓,𝑠𝑎𝑖

100 °C Apêndice B.2.6

𝑇
𝑞,𝑒𝑛𝑡

200 °C Apêndice B.3.3
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𝑇
𝑞,𝑠𝑎𝑖

170,43 °C Apêndice B.3.3

Fonte: Autores, 2024.

Assim, determina-se a área de troca térmica ( ) do trocador de calor E-201 de 0,34𝐴

m², empregando-se o trocador de calor TP4-4-300 da empresa Thermo Pipe, disposto no

Anexo C.4.

Apêndice C.1.5 - Tanques de mistura TM-301 e TM-302

A demanda de vapor nos tanques de mistura 301 e 302 será a vazão de vapor

necessária para aquecer a corrente de saída conforme as condições definidas no Apêndice

B.3.1. Assim, empregando-se o calor total calculado (1.974.402,037 kJ/h) e a entalpia de

vaporização do líquido saturado a 175 °C e 800 kPa, igual a 2.779,95 kJ/kg (SONNTAG,

BORGNAKKE, VAN WYLEN, 1995), calculou-se a demanda de vapor através da Equação

C.1. Deste modo, obteve-se a demanda de vapor igual a 710,23 kg vapor/h. Nessaṁ
𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟

etapa, realizou-se a integração energética do vapor condensado da zona 2, direcionando-o

para a tubulação dos tanques 301 e 302, e aquecendo-o de 170,43 a 175 °C, para usá-lo em

forma de vapor vivo no E-301.

Apêndice 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 Apêndice C.1.1. As condições do trocador E-301 estão presentes na Tabela 130.

Tabela 130 - Parâmetros do trocador de calor E-301.

Parâmetro Valor Unidade Referência

𝑈 850 W/(m²/K) BERGMAN; LAVINE, 2019

𝑄 1.974.402,037 kJ/h Apêndice B.2.6

𝑇
𝑓,𝑒𝑛𝑡

61,68 °C Apêndice B.2.6

𝑇
𝑓,𝑠𝑎𝑖

76 °C Apêndice B.2.6
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𝑇
𝑞,𝑒𝑛𝑡

175 °C Apêndice B.3.3

𝑇
𝑞,𝑠𝑎𝑖

170,43 °C Apêndice B.3.3

Fonte: Autores, 2024.

Assim, determina-se a área de troca térmica ( ) do trocador de calor E-201 de 6,22𝐴

m², empregando-se o trocador de calor TP6-2-1750 da empresa Thermo Pipe, mesmo modelo

disposto no Anexo C.3.

APÊNDICE C.2 - ÁGUA QUENTE

Apêndice C.1.2 - Sistema de lavagem

A limpeza dos equipamentos é realizada uma vez ao ano, quando ocorrem as paradas

programadas. Assim, o sistema de lavagem empregado é o sistema CIP (Cleaning-in-place),

por possuir a vantagem de realizar a lavagem dos equipamentos e tubulações sem a

necessidade de desmontá-los. O sistema é realizado a partir da circulação de água quente pelo

interior dos equipamentos. A limpeza é influenciada pela temperatura da água quente e pela

sujidade do equipamento. Forni (2007) define o valor de 27 L/m.min para o fator de sujidade

( ) de equipamentos pouco sujos.𝐹
𝑠

Nos cálculos deste projeto, será realizada a limpeza do digestor, tanque de mistura de

licor branco, tanques de mistura de licor negro fraco, a fim de concentrar as áreas de limpeza

onde se tem maior possibilidade de acúmulo de sujidades e incrustações devido ao álcali.

Assim, emprega-se a Equação C.6 para o cálculo da vazão de água quente requerida (

) em kg/h.ṁ
á𝑔𝑢𝑎 𝑞𝑢𝑒𝑛𝑡𝑒

(C.6)ṁ
á𝑔𝑢𝑎 𝑞𝑢𝑒𝑛𝑡𝑒

= 𝐹
𝑠
𝐷

𝑡
πρ

á𝑔𝑢𝑎

Empregando-se os diâmetros dos equipamentos escolhidos para limpeza, é possível

obter os valores de vazão de água quente necessária, conforme presente na Tabela 131.
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Tabela 131 - Vazão de água quente necessária para limpeza.

Equipamento Diâmetro (m) Vazão (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 água quente para limpeza igual a 48.400 L.

APÊNDICE C.3 - ÁGUA FRIA

Apêndice C.3.1 - Digestor D-201 - Zona de Lavagem

A demanda de água fria na zona de lavagem será a vazão de água necessária para

resfriar o licor e os cavacos nas condições definidas no Apêndice B.2.2. Desta maneira, o

valor de calor total definido de 3.183.611,06 kJ/h, o calor específico da água de 4.187

kJ/kg°C (BONOMI et al., 1985) e a variação de temperatura que o fluido de resfriamento

sofre, definem a demanda de água fria a partir da Equação C.7.

(C.7)𝑄 = ṁ
á𝑔𝑢𝑎 𝑓𝑟𝑖𝑎

𝑐
𝑃
∆𝑇

Com isso, obteve-se a demanda de água fria ( é igual a 14,08 kg água/h.ṁ
á𝑔𝑢𝑎 𝑓𝑟𝑖𝑎

)

Apêndice C.3.1.1 - Dimensionamento do trocador de calor E-204

Na zona de lavagem do digestor (D-201), será preciso dimensionar um trocador de

calor do tipo casco tubo, que segue o método do uso da média logarítmica das diferenças de

temperaturas (MLDT) citado no Apêndice C.1.1, que segue a Equação C.2. As condições do

trocador de calor E-204 estão presentes na Tabela 132.
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Tabela 132 - Parâmetros do trocador de calor E-204.

Parâmetro Valor Unidade Referência

𝑈 850 W/(m²/K) BERGMAN; LAVINE, 2019

𝑄 3.183.611,06 kJ/h Apêndice B.2.2

𝑇
𝑓,𝑒𝑛𝑡

25 °C Apêndice 4.5.3

𝑇
𝑓,𝑠𝑎𝑖

40 °C Apêndice 4.5.3

𝑇
𝑞,𝑒𝑛𝑡

170 °C Apêndice B.2.2

𝑇
𝑞,𝑠𝑎𝑖

140 °C Apêndice B.2.2

Fonte: Autores, 2024.

Empregando-se a Equação C.5 do Apêndice C.1.1.1, determina-se a área de troca

térmica (A) do trocador de calor E-204 de 8,68 m², definindo-se a utilização do trocador de

calor TP5-2-1250A da empresa Thermo Pipe, disposto no Anexo C.5.

Apêndice C.3.2 - Digestor D-201 - Zona de Resfriamento

A demanda de água fria na zona de resfriamento será a vazão de água necessária para

resfriar o licor e os cavacos nas condições definidas no Apêndice B.2.2. Desta maneira, o

valor de calor total definido de 4.377.465,20 kJ/h, o calor específico da água de 4.187

kJ/kg°C (BONOMI et al., 1985) e a variação de temperatura que o fluido de resfriamento

sofre, definem a demanda de água fria a partir da Equação C.6 do Apêndice C.3.1.

Com isso, obteve-se a demanda de água fria ( é igual a 29,04 kg água/h.ṁ
á𝑔𝑢𝑎 𝑓𝑟𝑖𝑎

)

Apêndice C.3.2.1 - Dimensionamento do trocador de calor E-205

Para ocorrer o resfriamento da última zona do digestor (D-201), será preciso realizar o

dimensionamento de acordo com o método citado no Apêndice C.1.1, que segue a Equação

C.2. As condições do trocador de calor E-205 estão presentes na Tabela 133.
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Tabela 133 - Parâmetros do trocador de calor E-205.

Parâmetro Valor Unidade Referência

𝑈 850 W/(m²/K) BERGMAN; LAVINE, 2019

𝑄 4.377.465,20 kJ/h Apêndice B.2.2

𝑇
𝑓,𝑒𝑛𝑡

25 °C Apêndice 4.5.3

𝑇
𝑓,𝑠𝑎𝑖

35 °C Apêndice 4.5.3

𝑇
𝑞,𝑒𝑛𝑡

111,35 °C Apêndice B.2.2

𝑇
𝑞,𝑠𝑎𝑖

85 °C Apêndice B.2.2

Fonte: Autores, 2024.

Empregando-se a Equação C.5 do Apêndice C.1.1.1, determina-se a área de troca

térmica (A) do trocador de calor E-205 de 21,73 m², definindo-se a utilização do trocador de

calor TP10-2-2000 da empresa Thermo Pipe, disposto no Anexo C.6.

Apêndice C.3.3 - Evaporador EV-301 - Condensador

A demanda de água fria no condensador do evaporador EV-301 será a vazão de água

necessária para condensar o vapor de água proveniente do evaporador nas condições

definidas no Apêndice B.3.2. Desta maneira, o valor de calor total definido de 4.294.492 kJ/h

no Apêndice B.2.3, o calor específico da água de 4.187 kJ/kg°C (BONOMI et al., 1985) e a

variação de temperatura que o fluido de resfriamento sofre, definem a demanda de água fria a

partir da Equação C.6 do Apêndice C.3.1.

Com isso, obteve-se a demanda de água fria ( é igual a 18,99 kg água/h.ṁ
á𝑔𝑢𝑎 𝑓𝑟𝑖𝑎

)

Apêndice C.3.3.1 - Dimensionamento do trocador de calor E-302

O calor do trocador que atende ao condensador foi definido pela Equação C.8, onde se

considera o calor latente de vaporização da água como 2.348 kJ/kg e a vazão mássica(𝑑ℎ
𝑣𝐶

)
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de condensado definida através do balanço de massa descrito no Apêndice B.3.2,(ṁ
𝑐𝐵 

) 

retornando cerca de 4.294.492 kJ/h.

(C.8)𝑄 = ṁ
𝑐𝐵 

 · 𝑑ℎ
𝑣𝐶

A água nos tubos do trocador é o fluido responsável pelo resfriamento do vapor, dito

isso, o coeficiente global de transferência (U) é de 1000 W/(m²/K) (BERGMAN; LAVINE,

2019). As condições do trocador de calor E-302 estão presentes na Tabela 134.

Tabela 134 - Parâmetros do trocador de calor E-302.

Parâmetro Valor Unidade Referência

𝑈 1.000 W/(m²/K) BERGMAN; LAVINE, 2019

𝑄 4.294.492 kJ/h Apêndice B.3.2

𝑇
𝑓,𝑒𝑛𝑡

25 °C Apêndice 4.5.3

𝑇
𝑓,𝑠𝑎𝑖

40 °C Apêndice 4.5.3

𝑇
𝑞,𝑒𝑛𝑡

99 °C Apêndice B.3.2

𝑇
𝑞,𝑠𝑎𝑖

27 °C Apêndice B.3.2

Fonte: Autores, 2024.

Empregando-se a Equação C.5 do Apêndice C.1.1.1, determina-se a área de troca

térmica (A) do trocador de calor E-302 de 70,83 m², definindo-se a utilização do trocador de

calor BCTH 550.10.S770 da empresa Bermo, disposto no Anexo C.7.
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APÊNDICE D - INSTALAÇÕES DE TUBULAÇÕES INDUSTRIAIS

APÊNDICE D.1 - INSTALAÇÕES DO PROCESSO

Apêndice D.1.1 - Dimensionamento das tubulações do processo

Para o dimensionamento das tubulações líquidas do processo, utilizou-se o critério da

velocidade recomendada, conforme descrito por Macintyre (2010). Primeiramente,

determinou-se a vazão volumétrica (Q) de cada trecho da tubulação considerando sua vazão

mássica (m) e densidade (p) a partir da Equação D.1.

(D.1)𝑄 = 𝑚
𝑝

Em seguida, utilizou-se a Equação D.2 para encontrar um valor de diâmetro D

recomendado para uma velocidade recomendada, a qual foi estimada como 2 m/s, uma𝑣
𝑟𝑒𝑐

vez que segundo a ABNT 5626 (2020) correntes líquidas devem estar entre 0,6 m/s e 3,5 m/s.

(D.2)𝐷 =  4𝑄
π𝑣

𝑟𝑒𝑐

Desse modo, determinou-se o diâmetro nominal da tubulação a partir do Anexo B.12,

o qual especifica comercialmente os diâmetros nominais de tubulações de aço carbono, com

Schedule 40. Após a definição do diâmetro verdadeiro da tubulação, recalculou-se a

velocidade para verificar se o seu valor é compatível com o da velocidade recomendada, pela

Equação D.3.

(D.3)𝑣 = 4𝑄

π𝐷2

Para o transporte das correntes sólidas que transportam os cavacos de casca de coco e

a lama de cal (correntes 3 e 46), serão utilizadas transportadoras helicoidais conforme

catálogo do Anexo B.13 e indicados na Tabela 135. Além disso, a elevação das correntes para

os respectivos equipamentos ocorrerá por elevadores de caneca.



254

Tabela 135 - Dimensionamento das transportadoras sólidas do processo.

Trecho Corrente L (m) m (kg/h) (in)𝐷
ℎ𝑒𝑙𝑖𝑐𝑜𝑖𝑑𝑒

(m)𝐷
ℎ𝑒𝑙𝑖𝑐𝑜𝑖𝑑𝑒

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.

Apêndice D.1.2 - Perda de carga das tubulações do processo

Para o cálculo da perda de carga das tubulações líquidas do processo, primeiramente

determinou-se o número de Reynolds para determinar o tipo de escoamento de cada𝑅𝑒

trecho da tubulação, considerando a densidade do fluido , velocidade de escoamento ,𝑝 𝑣

diâmetro interno da tubulação e a viscosidade cinemática , de acordo com a Equação D.4.𝐷 µ

(D.4)𝑅𝑒 = 𝑝𝑣𝐷
µ

Conhecendo-se o tipo de escoamento, isto é, laminar e de transição para 𝑅𝑒 < 3000

e turbulento para , determinou-se o fator de atrito de Darcy para cada trecho𝑅𝑒 > 3000 𝑓
𝐷

da tubulação, a partir da Equação D.5 nos casos de escoamento laminar e de transição.

.

(D.5)𝑓
𝐷

= 64
𝑅𝑒

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 0,03ε

mm por ser um valor típico de tubulações de aço carbono.

Por fim, a perda de carga é calculada pela Equação D.6, onde é a aceleração da𝑔

gravidade e é o comprimento equivalente da tubulação, o qual, de acordo com Macintyre𝐿
𝑒𝑞

 

(2010) é de 20 a 35% superior ao comprimento real da tubulação, definido, portanto, neste

projeto como 30% superior ao comprimento real.
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(D.6)𝐽 = 𝑓
𝐷

𝐿
𝑒𝑞

𝐷
𝑣2

2𝑔

Os resultados dos dimensionamentos das tubulações do processo, bem como as perdas

de carga de cada trecho, encontram-se na Tabela 136.
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Tabela 136 - Diâmetro e perda de carga das tubulações líquidas do processo.
(Continua)

Trecho Corrente L (m) (m)𝐿
𝑒𝑞

m (kg/h) Q (m³/s) (m/s)𝑣
𝑟𝑒𝑐

(m/s)𝑣 𝐷
𝑖𝑛𝑡𝑒𝑟𝑛𝑜
(mm)

𝐷
𝑛𝑜𝑚𝑖𝑛𝑎𝑙
(in)

Re 𝑓
𝐷

(m)𝐽

7 - 8 08 2,00 2,60 4721,58 0,0013 2,00 1,62 0,0286 1 ¼ 526224,99 0,02 0,22

8 - 9 10 2,00 2,60 8372,39 0,0096 2,00 1,55 0,0782 3 ½ 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 ¼ 35149,20 0,03 0,43

17 - 18 09 0,83 1,08 8174,60 0,0021 2,00 1,82 0,0364 1 ½ 26361,90 0,03 0,12

17 - 19 09 5,08 6,60 8174,60 0,0021 2,00 1,82 0,0364 1 ½ 26361,90 0,03 0,88

20 - 21 14 0,50 0,65 1453,79 0,0004 2,00 1,30 0,0153 ¾ 9376,54 0,03 0,09

21 - 22 14 4,31 5,60 726,90 0,0002 2,00 1,46 0,0108 ½ 7032,40 0,03 1,44

21 - 23 14 3,90 5,07 726,90 0,0002 2,00 1,46 0,0108 ½ 7032,40 0,03 1,30

24 - 25 17 0,30 0,39 16064,84 0,0041 2,00 1,29 0,0510 2 ½ 31084,09 0,03 0,02

24 - 26 17 2,00 2,60 8032,42 0,0020 2,00 1,79 0,0361 1 ½ 25903,41 0,03 0,31

25 - 27 17 5,93 7,71 8032,42 0,0020 2,00 1,79 0,0361 1 ½ 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
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Tabela 136 - Diâmetro e perda de carga das tubulações líquidas do processo.
(Conclusão)

Trecho Corrente L (m) (m)𝐿
𝑒𝑞

m (kg/h) Q (m³/s) (m/s)𝑣
𝑟𝑒𝑐

(m/s)𝑣 𝐷
𝑖𝑛𝑡𝑒𝑟𝑛𝑜
(mm)

𝐷
𝑛𝑜𝑚𝑖𝑛𝑎𝑙
(in)

Re 𝑓
𝐷

(m)𝐽

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 ¾ 612,14 0,10 4,33

37 - 38 32 3,01 3,91 571,94 0,0001 2,00 1,29 0,0066 ⅜ 2451,67 0,03 1,05

30 - 39 35 2,70 3,51 4976,94 0,0011 2,00 1,39 0,0265 1 ¼ 6163,17 0,04 0,38

40 - 41 37 11,96 15,55 5245,32 0,0012 2,00 1,46 0,0272 1 ¼ 58459,64 0,02 0,80

42 - 43 39 5,47 7,11 931,84 0,0001 2,00 0,90 0,0085 ½ 36060,60 0,03 0,69

46 - 47 38 26,67 34,67 4313,48 0,0012 2,00 1,48 0,0274 1 ¼ 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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APÊNDICE D.2 - INSTALAÇÕES DE UTILIDADES

Apêndice D.2.1 - Instalações de vapor

Apêndice D.2.1.1 - Dimensionamento das tubulações de vapor

Para o dimensionamento das tubulações de vapor, também utilizou-se o critério da

velocidade recomendada conforme indicado por Macintyre (2010). Primeiramente,

calculou-se a vazão volumétrica Q de cada trecho da tubulação, a partir da Equação D.7,

considerando a vazão mássica e volume específico do vapor em cada trecho.υ

(D.7)𝑄 = 𝑚υ

Em seguida, determinou-se o diâmetro recomendado a partir da Equação D.8,

considerando uma velocidade recomendada de 25 m/s.

(D.8)𝐷 = 4𝑄υ
π𝑣

Desse modo, escolheu-se um diâmetro comercial compatível com o diâmetro

recomendado, conforme catálogo do Anexo B.12. Posteriormente, recalculou-se a velocidade

a partir da Equação D.3 para verificar se esta se adequa à velocidade recomendada.

Apêndice D.2.1.2 - Isolamento e dilatação térmica das tubulações de vapor

Para o isolamento térmico das tubulações de vapor, escolheu-se um isolamento da

marca Calorisol Modelo 815/Thermo-12, conforme o catálogo do Anexo B.16. Desse modo,

para garantir que a tubulação não perca energia para o meio, será necessário um isolamento

de 1,5 polegadas em toda a tubulação.

A dilatação térmica da tubulação foi calculada devido às altas temperaturas em que se

encontra o vapor na tubulação, de acordo com a Equação D.9.

(D.9)∆𝐿 = 𝐶. 𝐿. ∆𝑇
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Onde é a dilatação linear da tubulação em mm; é a constante de dilatação do aço∆𝐿 𝐶

carbono; é o comprimento da tubulação; e a diferença entre a temperatura inicial e final𝐿 ∆𝑇

da tubulação.

Após determinar a dilatação linear das tubulações de vapor, é necessário definir o

comprimento das juntas de dilatação que garantirão a absorção da dilatação da tubulação. Os

comprimentos das juntas foram definidos de acordo com o Anexo B.17.

Apêndice D.2.1.3 - Perda de carga das tubulações de vapor

Para determinar a perda de carga nas tubulações de vapor, utilizou-se a Equação D.10

extraída de Macintyre (2010).

(D.10)𝐽 = 0, 029 𝑚1,95.υ.0,95

𝐷5,1

O valor encontrado é referente a perda de carga por em kgf/m² por 100 m de

tubulação. Desse modo, multiplica-se o valor pelo comprimento equivalente (considerada𝐿
𝑒𝑞

1,3L) e divide-se o valor 100 para se obter a perda de carga unitária em m. Os resultados do

dimensionamento das tubulações de vapor, da dilatação térmica e o comprimento das juntas

estão, bem como da perda de carga em cada trecho estão dispostas na Tabela 137.
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Tabela 137 - Diâmetro, dilatação e perda de carga das tubulações de vapor.
(Continua)

Trecho L (m) (m)𝐿
𝑒𝑞 Q (m³/s) (m/s)𝑣

𝑟𝑒𝑐 (m/s)𝑣
𝐷

𝑖𝑛𝑡𝑒𝑟𝑛𝑜
(mm)

𝐷
𝑛𝑜𝑚𝑖𝑛𝑎𝑙
(in)

(mm)∆𝐿 Juntas
(mm)

(m)𝐽

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 ½ 9,9225 235 0,6022

6 - 7 4,79 6,227 0,1216 25,00 19,59 40,19 3 ½ 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 ½ 108,7727 625 7,3844

26 - 27 2,19 2,847 0,0032 25,00 11,19 6,51 ¾ 4,8290 190 2,9288

26 - 14 12,42 16,146 0,1194 25,00 19,26 39,85 3 ½ 27,3861 285 1,8888

14 - 15 1,91 2,483 0,0073 25,00 14,44 9,86 1 4,2116 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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Tabela 137 - Diâmetro, dilatação e perda de carga das tubulações de vapor.
(Conclusão)

Trecho L (m) (m)𝐿
𝑒𝑞 Q (m³/s) (m/s)𝑣

𝑟𝑒𝑐 (m/s)𝑣
𝐷

𝑖𝑛𝑡𝑒𝑟𝑛𝑜
(mm)

𝐷
𝑛𝑜𝑚𝑖𝑛𝑎𝑙
(in)

(mm)∆𝐿 Juntas
(mm)

(m)𝐽

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 ¾ 0,8883 190 0,0212

23 - 24 11,81 15,353 0,0066 25,00 23,12 9,36 ¾ 11,1605 190 0,2660

24 - 25 1 1,3 0,0066 25,00 23,12 9,36 ¾ 0,9450 190 0,0225
Fonte: Autores, 2024.
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Apêndice D.2.2 - Instalações de condensado

Apêndice D.2.2.1 - Dimensionamento das tubulações de condensado

O vapor utilizado no processo é parcialmente condensado pela troca de calor com a

tubulação. Assim, é necessário determinar essa quantidade de condensado e direcioná-la para

a caldeira. Para tanto, posicionou-se a tubulação de condensado próxima à tubulação de vapor

com uma inclinação de 0,05 cm/m. Desse modo, calculou-se a quantidade de condensado

formado em cada trecho, de acordo com a Equação D.11, considerando que o tempo de

aquecimento da tubulação é de 5 minutos.

(D.11)𝑚 = 𝑐
𝑝

𝑃∆𝑇
𝐿

Onde, é a vazão mássica de condensado; é o calor específico; é o peso da𝑚 𝑐
𝑝

𝑃

tubulação determinado a partir do comprimento do trecho multiplicado por 16,1 kg/m por ser

o peso específico da tubulação de Schedule 40; é a diferença entre a temperatura final e∆𝑇

inicial da tubulação; e L é calor latente do vapor.

Desse modo, determinou-se o diâmetro nominal da tubulação de acordo com o Anexo

B.15, o qual indica o diâmetro comercial da tubulação de acordo com a inclinação e vazão de

condensado.

Apêndice D.2.2.2 - Perda de carga das tubulações de condensado

A perda de carga das tubulações de condensado foi calculada a partir da Equação

D.12 de Fair-Whipple-Hsiao (MACINTYRE, 2010), uma vez que é conhecida a vazão

volumétrica e diâmetro da tubulação.

(D.12)𝐽 = 0, 00069 𝑄1,75

𝐷4,75

Os resultados do dimensionamento das tubulações de condensado e as respectivas

perdas de carga encontram-se na Tabela 138.
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Tabela 138 - Diâmetro e perda de carga das tubulações de condensado.

Trecho L (m) (m)𝐿
𝑒𝑞 P (kg) m

(kg/h)
Q

(m³/s)
𝐷

𝑖𝑛𝑡𝑒𝑟𝑛𝑜
(mm)

𝐷
𝑛𝑜𝑚𝑖𝑛𝑎𝑙
(in)

(m)𝐽

1 - 2 12,02 15,626 193,52 300,58 0,0201 31,75 1 ¼ 9,6648

2 - 3 2,96 3,848 47,66 74,02 0,0049 25,4 1 2,4013

2 - 4 48,28 62,764 777,31 1207,31 0,0806 63,5 2 ½ 4,0932

4 - 5 5,06 6,578 81,47 126,53 0,0085 25,4 1 6,1369

4 - 6 1,15 1,495 18,52 12,32 0,0000 12,7 ½ 0,0002

5 - 8 0,69 0,897 11,11 17,25 0,0012 12,7 ½ 5,0531

5 - 8 9,34 12,142 150,37 233,56 0,0156 31,75 1 ¼ 6,2154

8 - 9 11,45 14,885 184,35 286,32 0,0191 31,75 1 ¼ 8,8771

8 - 10 3,78 4,914 60,86 94,52 0,0063 25,4 1 3,6838

10 - 11 0,7 0,91 11,27 17,50 0,0012 12,7 ½ 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 ½ 0,0002

15 - 16 0,99 1,287 15,94 10,61 0,0000 12,7 ½ 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 ½ 0,0002

19 - 20 9 11,7 144,90 225,06 0,0150 31,75 1 ¼ 5,8248

21 - 20 1,6 2,08 25,76 40,01 0,0027 19,05 ¾ 3,2089

20 - 22 4 5,2 64,40 100,03 0,0067 25,4 1 4,0671

23 - 22 0,8 1,04 12,88 20,01 0,0013 12,7 ½ 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 ¾ 1,4097

24 - 26 29,26 38,038 471,09 731,69 0,0489 50,8 2 4,9178
Fonte: Autores, 2024.

Apêndice D.2.3 - Instalações de água fria

Apêndice D.2.3.1 - Dimensionamento das tubulações de água fria

Para o dimensionamento das tubulações de água fria, seguiu-se o mesmo

procedimento indicado no Apêndice D.1.1, onde fixou-se uma velocidade recomendada de 2
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m/s e determinou-se o diâmetro interno recomendado da tubulação. Após essa etapa,

escolheu-se um diâmetro comercial de tubulação SCH40 (ENGINEERING TOOLBOX,

2003) e calculou-se a velocidade para verificação.

Apêndice D.2.3.2 - Perda de carga das tubulações de água fria

A perda de carga nas tubulações de água fria foi calculada a partir da Equação D.13

de Fair-Whipple-Hsiao retirada de Macintyre (2010), onde é a perda de carga unitária, é a𝐽 𝑄

vazão volumétrica do trecho em m³/s e é o diâmetro da tubulação em metros.𝐷

(D.13)𝐽 = 0, 00086 𝑄1,75

𝐷4,75

Os resultados do dimensionamento e da perda de carga nas tubulações de água fria

encontram-se na Tabela 139.
Tabela 139 - Diâmetro e perda de carga das tubulações de água fria.

(Continua)

Trecho L (m) (m)𝐿
𝑒𝑞

𝑣
𝑟𝑒𝑐

(m/s)
(m/s)𝑣 m

(kg/h)
𝐷

𝑖𝑛𝑡𝑒𝑟𝑛𝑜
(mm)

𝐷
𝑛𝑜𝑚𝑖𝑛𝑎𝑙
(in)

(m)𝐽

1 - 2 4,71 6,123 2 1,8759 7.672,33 36,8990 1 ½ 0,1006

3 - 4 5,53 7,189 2 1,8759 7.672,33 36,8990 1 ½ 0,1006

5 - 6 3,00 3,9 2 1,8759 7.672,33 36,8990 1 ½ 0,1006

7 - 8 3,00 3,9 2 1,8759 7.672,33 36,8990 1 ½ 0,1006

9 - 10 10,37 13,481 2 1,7007 19.321,03 58,5553 2 ½ 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

13 - 15 3,08 4,004 2 1,7604 5.000 29,7877 1 ¼ 0,1130

13 - 14 1,59 2,067 2 1,5070 6.163,68 33,0728 1 ½ 0,0686

14 - 16 3,15 4,095 2 1,5070 6.163,68 33,0728 1 ½ 0,0686

12 - 17 19,25 25,025 2 1,7906 457,71 9,0125 ⅜ 0,5244

17 - 17' 0,12 0,156 2 0,0880 2,5 0,6661 ⅛ 0,0106

17 - 18 1,50 1,95 2 1,7906 457,71 9,0125 ⅜ 0,5244

18 - 18' 0,12 0,156 2 1,3203 37,5 2,5797 ⅛ 1,2149
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Tabela 139 - Diâmetro e perda de carga das tubulações de água fria.
(Continua)

Trecho L (m) (m)𝐿
𝑒𝑞

𝑣
𝑟𝑒𝑐

(m/s)
(m/s)𝑣 m

(kg/h)
𝐷

𝑖𝑛𝑡𝑒𝑟𝑛𝑜
(mm)

𝐷
𝑛𝑜𝑚𝑖𝑛𝑎𝑙
(in)

(m)𝐽

18 - 19 1,50 1,95 2 1,7906 457,71 9,0125 ⅜ 0,5244

19 - 19' 0,12 0,156 2 1,3203 37,5 2,5797 ⅛ 1,2149

19 - 20 7,85 10,205 2 1,7906 457,71 9,0125 ⅜ 0,5244

20 - 20' 0,12 0,156 2 0,0880 2,5 0,6661 ⅛ 0,0106

20 - 21 1,50 1,95 2 1,7906 457,71 9,0125 ⅜ 0,5244

21 - 21' 0,12 0,156 2 0,0880 2,5 0,6661 ⅛ 0,0106

21 - 22 4,02 5,226 2 1,7906 457,71 9,0125 ⅜ 0,5244

22 - 23 5,15 6,695 2 1,7906 457,71 9,0125 ⅜ 0,5244

23 - 23' 0,12 0,156 2 0,3961 11,25 1,4130 ⅛ 0,1477

23 - 24 1,00 1,3 2 1,7906 457,71 9,0125 ⅜ 0,5244

24 - 24' 0,12 0,156 2 0,3961 11,25 1,4130 ⅛ 0,1477

24 - 25 1,00 1,3 2 1,7906 457,71 9,0125 ⅜ 0,5244

25 - 25' 0,12 0,156 2 0,3961 11,25 1,4130 ⅛ 0,1477

25 - 26 1,00 1,3 2 1,7906 457,71 9,0125 ⅜ 0,5244

26 - 26' 0,12 0,156 2 0,3961 11,25 1,4130 ⅛ 0,1477

26 - 27 1,00 1,3 2 1,7906 457,71 9,0125 ⅜ 0,5244

27 - 27' 0,12 0,156 2 0,3961 11,25 1,4130 ⅛ 0,1477

27 - 28 3,01 3,913 2 1,7906 457,71 9,0125 ⅜ 0,5244

28 - 29 1,50 1,95 2 1,7906 457,71 9,0125 ⅜ 0,5244

29 - 29' 0,12 0,156 2 0,3961 11,25 1,4130 ⅛ 0,1477

29 - 30 1,00 1,3 2 1,7906 457,71 9,0125 ⅜ 0,5244

30 - 30' 0,12 0,156 2 0,3961 11,25 1,4130 ⅛ 0,1477

30 - 31 1,00 1,3 2 1,7906 457,71 9,0125 ⅜ 0,5244

31 - 31' 0,12 0,156 2 0,3961 11,25 1,4130 ⅛ 0,1477

31 - 32 3,45 4,485 2 1,7906 457,71 9,0125 ⅜ 0,5244

32 - 32' 0,12 0,156 2 0,4415 12,54 1,4918 ⅛ 0,1786

32 - 33 1,00 1,3 2 1,7906 457,71 9,0125 ⅜ 0,5244

33 - 33' 0,12 0,156 2 0,4415 12,54 1,4918 ⅛ 0,1786

33 - 34 1,00 1,3 2 1,7906 457,71 9,0125 ⅜ 0,5244

34 - 34' 0,12 0,156 2 0,4415 12,54 1,4918 ⅛ 0,1786
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Tabela 139 - Diâmetro e perda de carga das tubulações de água fria.
(Continua)

Trecho L (m) (m)𝐿
𝑒𝑞

𝑣
𝑟𝑒𝑐

(m/s)
(m/s)𝑣 m

(kg/h)
𝐷

𝑖𝑛𝑡𝑒𝑟𝑛𝑜
(mm)

𝐷
𝑛𝑜𝑚𝑖𝑛𝑎
(in)

(m)𝐽

34 - 35 1,00 1,3 2 1,7906 457,71 9,0125 ⅜ 0,5244

35 - 35' 0,12 0,156 2 0,4415 12,54 1,4918 ⅛ 0,1786

35 - 36 1,00 1,3 2 1,7906 457,71 9,0125 ⅜ 0,5244

36 - 36' 0,12 0,156 2 0,4415 12,54 1,4918 ⅛ 0,1786

36 - 49 2,10 2,73 2 1,7906 457,71 9,0125 ⅜ 0,5244

49 - 50 1,31 1,703 2 0,8626 98 4,1703 ¼ 0,2425

50 - 51 0,80 1,04 2 1,7906 457,71 9,0125 ⅜ 0,5244

49 - 52 0,80 1,04 2 0,8626 98 4,1703 ¼ 0,2425

50 - 38 1,84 2,392 2 1,7906 457,71 9,0125 ⅜ 0,5244

38 - 38' 0,12 0,156 2 0,6309 17,92 1,7833 ⅛ 0,3337

38 - 39 2,00 2,6 2 1,7906 457,71 9,0125 ⅜ 0,5244

39 - 39' 0,12 0,156 2 0,6309 17,92 1,7833 ⅛ 0,3337

39 - 40 1,89 2,457 2 1,7906 457,71 9,0125 ⅜ 0,5244

40 - 40' 0,12 0,156 2 0,6309 17,92 1,7833 ⅛ 0,3337

40 - 41 2,00 2,6 2 1,7906 457,71 9,0125 ⅜ 0,5244

41 - 41' 0,12 0,156 2 1,5844 45 2,8259 ⅛ 1,6714

41 - 42 2,00 2,6 2 1,7906 457,71 9,0125 ⅜ 0,5244

42 - 42' 0,12 0,156 2 1,5844 45 2,8259 ⅛ 1,6714

42 - 43 45,32 58,9199 2 1,7906 457,71 9,0125 ⅜ 0,5244

43 - 44 0,80 1,04 2 1,7906 457,71 9,0125 ⅜ 0,5244

44 - 44' 0,12 0,156 2 0,6309 17,92 1,7833 ⅛ 0,3337

44 - 45 2,00 2,6 2 1,7906 457,71 9,0125 ⅜ 0,5244

45 - 45' 0,12 0,156 2 0,6309 17,92 1,7833 ⅛ 0,3337

45 - 46 2,00 2,6 2 1,7906 457,71 9,0125 ⅜ 0,5244

46 - 46' 0,12 0,156 2 0,6309 17,92 1,7833 ⅛ 0,3337

46 - 47 9,87 12,831 2 1,7906 457,71 9,0125 ⅜ 0,5244

47 - 47' 0,12 0,156 2 0,0440 1,25 0,4710 ⅛ 0,0032

47 - 48 5,50 7,15 2 1,7906 457,71 9,0125 ⅜ 0,5244

48 - 48' 0,12 0,156 2 0,0440 1,25 0,4710 ⅛ 0,0032

43 - 85 1,49 1,937 2 1,7906 457,71 9,0125 ⅜ 0,5244
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Tabela 139 - Diâmetro e perda de carga das tubulações de água fria.
(Continua)

Trecho L (m) (m)𝐿
𝑒𝑞

𝑣
𝑟𝑒𝑐

(m/s)
(m/s)𝑣 m (kg/h)

𝐷
𝑖𝑛𝑡𝑒𝑟𝑛𝑜
(mm)

𝐷
𝑛𝑜𝑚𝑖𝑛𝑎𝑙
(in)

(m)𝐽

85 - 85' 0,12 0,156 2 1,5844 45 2,8259 ⅛ 1,6714

85 - 86 2,00 2,6 2 1,7906 457,71 9,0125 ⅜ 0,5244

86 - 86' 0,12 0,156 2 1,5844 45 2,8259 ⅛ 1,6714

22 - 53 2,08 2,704 2 1,7906 457,71 9,0125 ⅜ 0,5244

53 - 53' 0,12 0,156 2 0,6309 17,92 1,7833 ⅛ 0,3337

53 - 54 3,05 3,965 2 1,7906 457,71 9,0125 ⅜ 0,5244

54 - 55 2,16 2,808 2 1,7906 457,71 9,0125 ⅜ 0,5244

55 - 55' 0,12 0,156 2 0,3785 10,75 1,3812 ⅛ 0,1364

55 - 56 2,00 2,6 2 1,7906 457,71 9,0125 ⅜ 0,5244

56 - 56' 0,12 0,156 2 0,3785 10,75 1,3812 ⅛ 0,1364

56 - 57 2,00 2,6 2 1,7906 457,71 9,0125 ⅜ 0,5244

57 - 57' 0,12 0,156 2 0,3785 10,75 1,3812 ⅛ 0,1364

57 - 58 1,89 2,457 2 1,7906 457,71 9,0125 ⅜ 0,5244

58 - 58' 0,12 0,156 2 0,3785 10,75 1,3812 ⅛ 0,1364

58 - 59 2,00 2,6 2 1,7906 457,71 9,0125 ⅜ 0,5244

59 - 59' 0,12 0,156 2 0,3785 10,75 1,3812 ⅛ 0,1364

54 - 60 1,00 1,3 2 1,7906 457,71 9,0125 ⅜ 0,5244

60 - 60' 0,12 0,156 2 0,3785 10,75 1,3812 ⅛ 0,1364

60 - 61 1,00 1,3 2 1,7906 457,71 9,0125 ⅜ 0,5244

61 - 61' 0,12 0,156 2 0,3785 10,75 1,3812 ⅛ 0,1364

61 - 62 1,00 1,3 2 1,7906 457,71 9,0125 ⅜ 0,5244

62 - 62' 0,12 0,156 2 0,3785 10,75 1,3812 ⅛ 0,1364

62 - 63 2,98 3,874 2 1,7906 457,71 9,0125 ⅜ 0,5244

63 - 63a 0,12 0,156 2 0,0440 1,25 0,4710 ⅛ 0,0032

63 - 63b 0,12 0,156 2 0,3785 10,75 1,3812 ⅛ 0,1364

63 - 64 4,00 5,2 2 1,7906 457,71 9,0125 ⅜ 0,5244

64 - 64a 0,12 0,156 2 0,0440 1,25 0,4710 ⅛ 0,0032

64 - 64b 0,12 0,156 2 0,3785 10,75 1,3812 ⅛ 0,1364

11 - 65 19,75 25,675 2 1,5853 18.010,87 56,5352 2 ½ 0,0396
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Tabela 139 - Diâmetro e perda de carga das tubulações de água fria.
(Conclusão)

Trecho L (m) (m)𝐿
𝑒𝑞

𝑣
𝑟𝑒𝑐

(m/s)
(m/s)𝑣 m

(kg/h)
𝐷

𝑖𝑛𝑡𝑒𝑟𝑛𝑜
(mm)

𝐷
𝑛𝑜𝑚𝑖𝑛𝑎𝑙
(in)

(m)𝐽

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 ¼ 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 ⅛ 1,5739

68 - 69 0,70 0,91 2 0,5084 14,44 1,6008 ⅛ 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 ½ 0,1075

71 - 75 6,43 8,359 2 1,6502 4.686,91 28,8400 1 ¼ 0,1009

71 - 72 7,03 9,139 2 1,6064 1.642,57 17,0731 ¾ 0,1824

72 - 73 4,64 6,032 2 0,6686 18,99 1,8358 ⅛ 0,3693

72 - 77 3,34 4,342 2 1,5879 1.623,58 16,9742 ¾ 0,1787

77 - 74 2,04 2,652 2 1,2079 1.235,11 14,8049 ¾ 0,1107

77 - 78 5,15 6,695 2 1,5197 388,47 8,3029 ⅜ 0,3936

78 - 79 2,89 3,757 2 0,8549 97,12 4,1515 ¼ 0,2387

78 - 80 3,04 3,952 2 1,5197 388,47 8,3029 ⅜ 0,3936

80 - 81 2,08 2,704 2 0,8549 97,12 4,1515 ¼ 0,2387

80 - 82 2,53 3,289 2 1,5197 388,47 8,3029 ⅜ 0,3936

82 - 83 2,08 2,704 2 0,8549 97,12 4,1515 ¼ 0,2387

82 - 84 2,53 3,289 2 0,8549 97,12 4,1515 ¼ 0,2387
Fonte: Autores, 2024.
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Apêndice D.2.4 - Instalações de água quente

Apêndice D.2.4.1 - Dimensionamento das tubulações de água quente

De maneira análoga ao dimensionamento das tubulações de água fria, também

fixou-se uma velocidade de escoamento de 2 m/s e calculou-se o diâmetro interno da

tubulação. Desse modo, escolheu-se o diâmetro nominal da tubulação SCH40

(ENGINEERING TOOLBOX, 2003) e recalculou-se a velocidade.

Apêndice D.2.4.2 - Isolamento térmico das tubulações de água quente

Para o isolamento térmico das tubulações de água quente, também escolheu-se um

isolamento da marca Calorisol Modelo 815/Thermo-12, conforme o catálogo do Anexo B.15.

Desse modo, para garantir que a tubulação não perca energia para o meio, será necessário um

isolamento de 1 polegadas em toda a tubulação.

Apêndice D.2.4.3 - Perda de carga das tubulações de água quente

Ainda de maneira análoga à instalação de água fria, a perda de carga das tubulações

de água quente também foi calculada a partir da Equação D.13. Assim, os resultados do

dimensionamento e perda de carga das tubulações de água quente encontram-se na Tabela

140.

Tabela 140 - Diâmetro e perda de carga das tubulações de água quente
(Continua)

Trecho L (m) (m)𝐿
𝑒𝑞

𝑣
𝑟𝑒𝑐

(m/s)
(m/s)𝑣 m

(kg/h)
𝐷

𝑖𝑛𝑡𝑒𝑟𝑛𝑜
(mm)

𝐷
𝑛𝑜𝑚𝑖𝑛𝑎𝑙
(in)

(m)𝐽

1 - 2 0,75 0,975 2 0,8626 98 4,1703 ¼ 0,2425

2 - 3 1,32 1,716 2 0,8626 98 4,1703 ¼ 0,2425

3 - 4 0,75 0,975 2 0,8626 98 4,1703 ¼ 0,2425

2 - 5 1,84 2,392 2 1,0562 120 4,6147 ¼ 0,3457

5 - 5' 0,18 0,234 2 1,0562 30 2,3073 ⅛ 0,8221

5 - 6 1,99 2,587 2 1,0562 120 4,6147 ¼ 0,3457

6 - 6' 0,18 0,234 2 1,0562 30 2,3073 ⅛ 0,8221
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Tabela 140 - Diâmetro e perda de carga das tubulações de água quente
(Conclusão)

Trecho L (m) (m)𝐿
𝑒𝑞

𝑣
𝑟𝑒𝑐

(m/s)
(m/s)𝑣 m

(kg/h)
𝐷

𝑖𝑛𝑡𝑒𝑟𝑛𝑜
(mm)

𝐷
𝑛𝑜𝑚𝑖𝑛𝑎𝑙
(in)

(m)𝐽

6 - 7 1,98 2,574 2 1,0562 120 4,6147 ¼ 0,3457

7 - 7' 0,18 0,234 2 1,0562 30 2,3073 ⅛ 0,8221

7 - 8 1,99 2,587 2 1,0562 120 4,6147 ¼ 0,3457

8 - 8' 0,18 0,234 2 1,0562 30 2,3073 ⅛ 0,8221

8 - 9 3,99 5,187 2 1,0562 120 4,6147 ¼ 0,3457

9 - 9' 0,18 0,234 2 1,0562 30 2,3073 ⅛ 0,8221

9 - 10 1,99 2,587 2 1,0562 120 4,6147 ¼ 0,3457

10 - 10' 0,18 0,234 2 1,0562 30 2,3073 ⅛ 0,8221

10 - 11 1,99 2,587 2 1,0562 120 4,6147 ¼ 0,3457

11 - 11' 0,18 0,234 2 1,0562 30 2,3073 ⅛ 0,8221

3 - 12 2,11 2,743 2 0,5354 60,83 3,2856 ¼ 0,1053

12 - 12' 0,18 0,234 2 0,4285 12,17 1,4696 ⅛ 0,1695

12 - 13 1 1,3 2 0,5354 60,83 3,2856 ¼ 0,1053

13 - 13' 0,18 0,234 2 0,4285 12,17 1,4696 ⅛ 0,1695

13 - 14 2 2,6 2 0,5354 60,83 3,2856 ¼ 0,1053

14 - 14' 0,18 0,234 2 0,4274 12,14 1,4678 ⅛ 0,1688

14 - 15 10,32 13,416 2 0,5354 60,83 3,2856 ¼ 0,1053

15 - 15' 0,18 0,234 2 0,0292 0,83 0,3838 ⅛ 0,0015

16 - 17 0,31 0,403 2 1,9255 3500 24,9221 1 0,1747
Fonte: Autores, 2024.

Apêndice D.2.5 - Bombas

Apêndice D.2.5.1 - Dimensionamento das bombas de processo

Para o dimensionamento das bombas que serão adicionadas às tubulações, faz-se

necessário o cálculo do balanço de energia do sistema, através da Equação de Bernoulli, onde

objetiva-se obter o valor da diferença de pressão do sistema, também chamada de perda de

carga, em Pascal. A Equação D.14 representa a perda de carga obtida ( ), onde é aΔ𝑃 ρ
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densidade dos fluidos; é a aceleração da gravidade; é a velocidade de escoamento; é a𝑔 𝑣 Δ𝑧

variação de altura e é o fator de atrito total do sistema, expresso pela Equação B.15.𝐾
𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙

 

(D.14)Δ𝑃 =
𝐾

𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙
 ρ 𝑣2

2 + ρ𝑔Δ𝑧

𝐾
𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙

 = 𝐾
𝑡𝑢𝑏

+ 𝐾
𝑒𝑛𝑡

+ 𝐾
𝑠𝑎𝑖

+ 𝐾
𝑣á𝑙𝑣𝑢𝑙𝑎 𝑔𝑙𝑜𝑏𝑜

 + 𝐾
𝑣á𝑙𝑣𝑢𝑙𝑎 𝑟𝑒𝑡𝑒𝑛çã𝑜

(D.15)+ 𝐾
𝑣á𝑙𝑣𝑢𝑙𝑎 𝑠𝑒𝑔𝑢𝑟𝑎𝑛ç𝑎

+ 𝐾
𝑗𝑜𝑒𝑙ℎ𝑜

+ 𝐾
𝑡ê

Para os cálculos dos coeficientes de perda de carga referentes a cada acessório ( ),𝐾

empregaram-se as relações presentes nas Equações 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 ( ) foram os mesmos utilizados no Apêndice B.1.2. representa o número de vezes𝑓
𝐷

𝑁

em que o acessório é utilizado; é o comprimento da tubulação e o seu diâmetro interno.𝐿 𝐷
𝑖

(D.16)𝐾
𝑡𝑢𝑏

=
𝑓

𝐷
𝐿

𝐷
𝑖

(D.17)𝐾
𝑒𝑛𝑡

= 0, 57

(D.18)𝐾
𝑠𝑎𝑖

=  1

(D.19)𝐾
𝑣á𝑙𝑣𝑢𝑙𝑎 𝑔𝑙𝑜𝑏𝑜

= 𝑁
𝑣á𝑙𝑣𝑢𝑙𝑎 𝑔𝑙𝑜𝑏𝑜

(340𝑓
𝐷

)

(D.20)𝐾
𝑣á𝑙𝑣𝑢𝑙𝑎 𝑟𝑒𝑡𝑒𝑛çã𝑜

= 𝑁
𝑣á𝑙𝑣𝑢𝑙𝑎 𝑟𝑒𝑡𝑒𝑛çã𝑜

(50𝑓
𝐷

)

(D.21)𝐾
𝑣á𝑙𝑣𝑢𝑙𝑎 𝑠𝑒𝑔𝑢𝑟𝑎𝑛ç𝑎

= 𝑁
𝑣á𝑙𝑣𝑢𝑙𝑎 𝑠𝑒𝑔𝑢𝑟𝑎𝑛ç𝑎

(200𝑓
𝐷

)

(D.22)𝐾
𝑗𝑜𝑒𝑙ℎ𝑜

= 𝑁
𝑗𝑜𝑒𝑙ℎ𝑜

(30𝑓
𝐷

)

(D.23)𝐾
𝑡ê

= 𝑁
𝑡ê

(20𝑓
𝐷

)

Assim, utilizando-se a maior perda de carga obtida, realizou-se o dimensionamento

das bombas, garantindo que todos os trechos terão a vazão necessária. Para tal, utilizou-se a

Equação D.25, visando o cálculo da potência ( ) requerida pela bomba, onde representa a𝑊 𝑄

vazão volumétrica do trecho e representa a eficiência padrão das bombas, adotada como 0,6Є

por ser um valor comercial comum.



272

(D.25)𝑊 = 𝑄Δ𝑃
Є

Assim, a Tabela 141 apresenta as bombas de processo e o seu dimensionamento.

Salienta-se que, para as potências inferiores a 1 cv, optou-se pela utilização de bombas de 1

cv.

Tabela 141 - Dimensionamento de bombas de processo.

Trecho Corrente
de processo Acessórios Potência da

bomba (cv)
Modelo da
bomba

7 - 8 8
1 válvula globo, 1 válvula de

retenção, 1 válvula de
segurança, 2 joelhos (90°)

1,00 BC-91 S/T

10 - 11 13
1 válvula globo, 1 válvula de

retenção, 1 válvula de
segurança, 1 tê (180°)

7,20 BC-21 R 1 1/2

12 - 13 15 1 válvula globo 6,48 BC-21 R 1 1/2

14 - 15 18 1 válvula globo, 1 válvula de
retenção, 2 joelhos (90°) 1,00 BC-91 S/T

16 - 17 9

1 válvula globo, 1 válvula de
retenção, 1 válvula de

segurança, 1 joelho (90°), 1
tê (180°)

1,79 BC-92 S/T 1B

20 - 21 14

1 válvula globo, 1 válvula de
retenção, 1 válvula de

segurança, 1 joelho (90°), 1
tê (180°)

1,00 BC-91 S/T

24 - 25 17

1 válvula globo, 1 válvula de
retenção, 1 válvula de

segurança, 1 joelho (90°), 1
tê (180°)

1,76 BC-92 S/T 1B

33 - 34 22
1 válvula globo, 1 válvula de

retenção, 1 válvula de
segurança, 3 joelhos (90°)

3,71 BC-21 R 1 1/2

35 - 36 27
1 válvula globo, 1 válvula de

retenção, 1 válvula de
segurança, 3 joelhos (90°)

1,00 BC-91 S/T

30 - 39 35 1 válvula globo, 1 válvula de 1,00 BC-91 S/T
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retenção, 1 válvula de
segurança, 2 joelhos (90°)

40 - 41 37
1 válvula globo, 1 válvula de

retenção, 1 válvula de
segurança, 2 joelhos (90°)

1,00 BC-91 S/T

42 - 43 39
1 válvula globo, 1 válvula de

retenção, 1 válvula de
segurança, 2 joelhos (90°)

1,00 BC-91 S/T

46 - 47 38
1 válvula globo, 1 válvula de

retenção, 1 válvula de
segurança, 3 joelhos (90°)

1,00 BC-91 S/T

48 - 49 41
1 válvula globo, 1 válvula de

retenção, 1 válvula de
segurança, 4 joelhos (90°)

1,00 BC-91 S/T

Fonte: Autores, 2024.

As bombas selecionadas são centrífugas, devido à sua boa eficiência e versatilidade

em processos industriais e capacidade de movimentar grandes volumes de líquidos (SOUZA,

2014), adequando-se bem às necessidades da planta. Todas as bombas são da marca

Schneider Motobombas e estão dispostas nos Anexos B.18, B.19 e B.20.

Apêndice D.2.5.2 - Dimensionamento das bombas de água fria

Para o dimensionamento das bombas de água fria, realizou-se o mesmo procedimento

e equações descritas no Apêndice D.2.5.2. Para os cálculos dos coeficientes de perda de

carga referentes a cada acessório ( ), empregaram-se os valores de fator de atrito para a água,𝐾

retirados do Anexo B.21. A Tabela 142 apresenta as bombas de água fria e o seu

dimensionamento. Salienta-se que, para as potências inferiores a 1 cv, optou-se pela

utilização de bombas de 1 cv.

Tabela 142 - Dimensionamento de bombas de água fria.

Trecho Acessórios Potência da
bomba (cv) Modelo da bomba

1 - 2 1 válvula globo, 1 válvula de retenção 1,74 BC-92 S/T 1B

3 - 4 1 válvula globo, 1 válvula de retenção 1,74 BC-92 S/T 1B
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5 - 6 1 válvula globo, 1 válvula de retenção 1,74 BC-92 S/T 1B

7 - 8 1 válvula globo, 1 válvula de retenção 1,74 BC-92 S/T 1B

9 - 10
1 válvula globo, 1 válvula de retenção,
1 válvula de segurança, 1 joelho (90°),

1 tê (180°)
4,38 BC-21 R 1 1/2

10 - 11 1 válvula globo, 1 válvula de retenção,
1 válvula de segurança, 1 tê (180°) 6,71 BC-21 R 1 1/2

11 - 12
1 válvula globo, 1 válvula de retenção,
1 válvula de segurança, 1 joelho (90°),

1 tê (180°)
2,63 BC-92 S/T 1B

12 - 16
2 válvulas globo, 2 válvulas de

retenção, 1 válvula de segurança, 5
joelhos (90°), 1 tê (180°)

5,06 BC-21 R 1 1/2

12 - 31
4 válvulas globo, 4 válvulas de

retenção, 1 válvula de segurança, 5
joelhos (90°), 13 tês (180°)

1,00 BC-91 S/T

22 - 64
3 válvulas globo, 3 válvulas de

retenção, 1 válvula de segurança, 2
joelhos (90°), 12 tês (180°)

1,00 BC-91 S/T

31 - 48
6 válvulas globo, 6 válvulas de

retenção, 2 válvula de segurança, 1
joelhos (90°), 16 tês (180°)

1,00 BC-91 S/T

11 - 65
1 válvula globo, 1 válvula de retenção,
1 válvula de segurança, 2 joelhos

(90°), 1 tê (180°)
4,08 BC-21 R 1 1/2

65 - 69
4 válvulas globo, 4 válvulas de

retenção, 1 válvula de segurança, 8
joelhos (90°), 4 tês (180°)

6,58 BC-21 R 1 1/2

65 - 70
1 válvula globo, 1 válvula de retenção,
1 válvula de segurança, 4 joelhos

(90°)
1,00 BC-91 S/T

76 - 75
1 válvula globo, 1 válvula de retenção,
1 válvula de segurança, 4 joelhos

(90°), 1 tê (180°)
2,87 BC-92 S/T 1B

71 - 84
6 válvulas globo, 6 válvulas de

retenção, 3 válvulas de segurança, 13
joelhos (90°), 5 tês (180°)

1,20 BC-92 S/T 1B

Fonte: Autores, 2024.



275

Apêndice D.2.5.3 - Dimensionamento das bombas de água quente

Para o dimensionamento das bombas de água quente, empregou-se a mesma

metodologia do Apêndice D.2.5.1, considerações e fator de atrito do Apêndice B.2.5.2. A

Tabela 143 apresenta as bombas de água quente e o seu dimensionamento.

Tabela 143 - Dimensionamento de bombas de água quente.

Trecho Acessórios Potência da
bomba (cv) Modelo da bomba

1 - 2
1 válvula globo, 1 válvula de

retenção, 1 válvula de segurança,
2 joelhos (90°), 1 tê (180°)

1,00 BC-91 S/T

3 - 4
1 válvula globo, 1 válvula de

retenção, 1 válvula de segurança,
2 joelhos (90°), 1 tê (180°)

1,00 BC-91 S/T

2 - 11
1 válvula globo, 1 válvula de
retenção, 1 joelho (90°), 7 tês

(180°)
1,00 BC-91 S/T

3 - 15
1 válvula globo, 1 válvula de
retenção, 1 joelho (90°), 4 tês

(180°)
1,00 BC-91 S/T

16 - 17
1 válvula globo, 1 válvula de

retenção, 1 válvula de segurança,
2 joelhos (90°)

1,00 BC-91 S/T

Fonte: Autores, 2024.

APÊNDICE E - LAYOUTS
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APÊNDICE E.1 - LAYOUT DAS TUBULAÇÕES DO PROCESSO

Fonte: Autores, 2024.
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APÊNDICE E.2 - LAYOUT DAS TUBULAÇÕES DE ÁGUA QUENTE E ÁGUA FRIA

Fonte: Autores, 2024.
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APÊNDICE E.3 - LAYOUT DAS TUBULAÇÕES DE VAPOR E CONDENSADO

Fonte: Autores, 2024.
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ANEXO A - EQUIPAMENTOS DO PROCESSO

ANEXO A.1 - PAVILHÃO DE ESTOCAGEM A-101

Fonte: Engenharia Castanhel, 2023.

ANEXO A.2 - PICADOR A TAMBOR PC-101 MODELO PTL 100X250
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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 MÁQUINAS

Fonte: Will Máquinas, 2024.
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ANEXO A.5 - DIGESTOR CONTÍNUO VERTICAL D-201

Fonte: CNBM INTERNATIONAL, 2024.

ANEXO A.6 - TANQUE DE DESCARGA CNBM AÇO INOXIDÁVEL TA-201
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Fonte: CNBM INTERNATIONAL, 2024.

ANEXO A.7 - DEPURADOR FORWARD DE ALTA DENSIDADE DO TIPO

HIDROCICLONE H-201

Fonte: FLUID BRASIL, 2024.
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ANEXO A.8 - DIFUSOR ATMOSFÉRICO F-201
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Fonte: FLUID BRASIL, 2024.
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ANEXO A.9 - MÁQUINA DE PAPEL MP-201

Fonte: Qinyang Jindelong Paper Machinery Factory, 2024.
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ANEXO A.10 - MÁQUINA DE CORTE DE BOBINAS AUTOMÁTICA DRA-CB3000

MC-201

Fonte: DRAMAQ, 2024.
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ANEXO A.11 - PAVILHÃO 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 MÁQUINAS

Fonte: Will Máquinas, 2024.
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ANEXO A.13a - EVAPORADOR DE MÚLTIPLO EFEITO EV-301

Fonte: Tropical Food Machinery, 2024.



291

ANEXO A.13b - TANQUE DE DESCARGA DO EVAPORADOR TA-301

Fonte: CNBM International, 2024.
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ANEXO A.14 - CALDEIRA DE RECUPERAÇÃO AQUATUBULAR CR-301

Fonte: CBC INDÚSTRIAS PESADAS S.A, 1978.

Fonte: CBC INDÚSTRIAS PESADAS S.A, 1978.
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ANEXO A.15 - TANQUE MISTURADOR TM-303 WILL MÁQUINAS

Fonte: Will Máquinas, 2024.
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ANEXO A.16 - REATOR SLAKER R-301

Fonte: Carmeuse Systems, 2024.

ANEXO A.17 - CAUSTIFICADORES R-302, R-303 E R-304

Fonte: JEMP, 2024.
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ANEXO A.18 - CLARIFICADOR CL-301

Fonte: Made-In-China, 2024.
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ANEXO A.19 - FILTRO À VÁCUO DE TAMBOR ROTATIVO F-301

Fonte: ASTEFA, 2024.



297

ANEXO A.20 - FORNO ROTATIVO DE CAL FR-301

Fonte: Alibaba, 2024.
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ANEXO B - UTILIDADES

ANEXO B.1 - DEMANDA DE ÁGUA QUENTE POR DIA

Fonte: Macintyre, 2010.
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ANEXO B.2 - PANELA INDUSTRIAL

Fonte: Nova Real Alumínio, 2024.
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ANEXO B.3 - MODELO DE CUBA

Fonte: GastroMax, 2024.
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ANEXO B.4 - AQUECEDORES DE ÁGUA

Fonte: Weco, 2024.



302

ANEXO B.5 - LAVADORA DE LOUÇA

Fonte: HOBART, 2024.
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ANEXO B.6 - LAVADORA DE ROUPAS

Fonte: RUFINO, 2024.
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ANEXO B.7 - NBR 5626

Fonte: ABNT, 1998.
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ANEXO B.8- BEBEDOURO

Fonte: Alibaba, 2024.
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ANEXO B.9 - SECADORA

Fonte: RUFINO, 2024.



307

ANEXO B.10 - CALANDRA

Fonte: RUFINO, 2024.
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ANEXO B.11 - BOMBA SUBMERSA PARA O POÇO ARTESIANO

Fonte: Alibaba, 2024.
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ANEXO B.12 - TUBULAÇÕES DE AÇO CARBONO

Fonte: Tubos ABC, 2023.
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ANEXO B.13 - TRANSPORTADORA HELICOIDAL

Fonte: MARTIN, 2023.
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ANEXO B.14 - ESPAÇAMENTO ENTRE APOIOS GUIAS

Fonte: Crane Valve, 2023.

ANEXO B.15 - TUBULAÇÕES DE CONDENSADO

Fonte: Macintyre, 1996.
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ANEXO B.16 - ISOLAMENTO TÉRMICO

Fonte: Calorisol, 2004.
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ANEXO B.17 - COMPRIMENTOS DE JUNTA DE AÇO CARBONO PARA ABSORVER

DILATAÇÃO

Fonte: Macintyre, 1996.

ANEXO B.18 - MODELO DE BOMBAS CENTRÍFUGAS BC - 91

Fonte: Schneider Motobombas, 2024.
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ANEXO B.19 - MODELO DE BOMBAS CENTRÍFUGAS BC - 92

Fonte: Schneider Motobombas, 2024.

ANEXO B.20 - MODELO DE BOMBAS CENTRÍFUGAS BC-21 R 1 ½

Fonte: Schneider Motobombas, 2024.
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ANEXO B.21 - FATORES DE DARCY EM FUNÇÃO DO DIÂMETRO INTERNO DA

TUBULAÇÃO

Fonte: Crane Valve, 2023.
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ANEXO C - EQUIPAMENTOS DE UTILIDADES

ANEXO C.1 - TROCADOR DE CALOR THERMO PIPE TP10-4-1250

Fonte: Thermo Pipe, 2024.
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ANEXO C.2 - TROCADOR DE CALOR BCTH 508.10.S610

Fonte: Bermo, 2024.

ANEXO C.3 - TROCADOR DE CALOR THERMO PIPE TP6-2-1750

Fonte: Thermo Pipe, 2024.



318

ANEXO C.4 - TROCADOR DE CALOR THERMO PIPE TP4-4-300

Fonte: Thermo Pipe, 2024.

ANEXO C.5 - TROCADOR DE CALOR THERMO PIPE TP5-2-1250A

Fonte: Thermo Pipe, 2024.

ANEXO C.6 - TROCADOR DE CALOR THERMO PIPE TP10-2-2000

Fonte: Thermo Pipe, 2024.
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ANEXO C.7 - TROCADOR DE CALOR BERMO BCTH 550.10.S770

Fonte: Bermo, 2024.

ANEXO C.8 - SOPRADOR INDUSTRIAL DE BAIXA PRESSÃO

Fonte: Mittal Group, 2015.

ANEXO C.9 - TURBINA A VAPOR PARA MICROGERAÇÃO DE ENERGIA
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Fonte: Wortice Energia, 2024.
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ANEXO D - INFORMAÇÕES DA LITERATURA

ANEXO D.1 - ESQUEMA DO CLARIFICADOR CONTÍNUO E REGIÕES DE

SEDIMENTAÇÃO

Fonte: Cremasco, 2018.
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ANEXO D.2 - ESQUEMA DO FILTRO DE TAMBOR ROTATIVO

Fonte: Cremasco, 2018.

ANEXO D.3 - ESQUEMA DO TANQUE DE MISTURA E SUAS DIMENSÕES

Fonte: Sousa, 2022.
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ANEXO D.4 - OBTENÇÃO DE TEMPO DE RESIDÊNCIA DO ESPESSADO

Fonte: Cremasco, 2018.

ANEXO D.5 - EVOLUÇÃO DAS TEMPERATURAS DO SÓLIDO NO FORNO DE CAL

CONSIDERANDO TRANSFERÊNCIA DE CALOR

Fonte: Aguiar, 2016.
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ANEXO D.6 - ESQUEMA PARA OBTENÇÃO DAS ENTALPIAS DE CALCINAÇÃO

Fonte: Almeida, 2001.

ANEXO D.7 - PERFIL DE TEMPERATURA DO FORNO DE CAL COM A REAÇÃO DE

CALCINAÇÃO

Fonte: Aguiar, 2016.

ANEXO D.8 - DIAGRAMA DE MOODY
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Fonte: UTFPR, 2024.
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ANEXO E - EQUIPAMENTOS DE LABORATÓRIO

ANEXO E.1 - BALANÇA DE PRECISÃO DIGITAL

Fonte: Bioprecisa, 2024.
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ANEXO E.2 - MEDIDOR DE DENSIDADE QUÍMICA ULTRASSÔNICO RHOSONICS

Fonte: SHOP, 2022.
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ANEXO E.3 - MEDIDOR DE SÓLIDOS DISSOLVIDOS

Fonte: Alquera, 2024.

ANEXO E.4 - VISCOSÍMETRO MODELO LV
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Fonte: Hebei Gaotiejian Testing Instrument Co., 2024.

ANEXO F - TRATAMENTO DE EFLUENTES

ANEXO F.1 - ESTAÇÃO DE TRATAMENTO DE EFLUENTES COMPACTA

Fonte: Alfamec, 2017.
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ANEXO F.2 - TABELA TARIFÁRIA DO TRATAMENTO DE EFLUENTES

Fonte: Embasa, 2024.
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ANEXO G - EQUIPAMENTOS SECUNDÁRIOS

ANEXO G.1 - ESTEIRA TRANSPORTADORA DE CASCAS DE COCO

Fonte: MFRURAL, 2024.
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ANEXO G.2 - TRATOR

Fonte: Triamaq, 2024.
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ANEXO G.3 - GUINDASTE DE CARREGAMENTO MECÂNICO DE 3 PONTOS

Fonte: Alibaba, 2024.


