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Resumo

O papel faz parte do quotidiano da sociedade actual, com funcoes tao diversas como
o acondicionamento de produtos ou a higiene pessoal. Mas, sobretudo, ¢ um meio
privilegiado de armazenamento e transmissao de saber. Os permanentes avancos das
tecnologias da informacao, longe de destituirem o papel desta posicao de destaque,
tém fomentado o seu consumo. Tudo leva a crer que a industria de pasta e papel se
fortaleca cada vez mais e continue a ter um impacto relevante na economia mundial e,
a um nivel mais local, nas economias europeia e nacional. Tal importancia econémica
explica, porventura, o elevado investimento cientifico na area ao longo das tdltimas
décadas. E imprescindivel entender melhor os complexos processos envolvidos na
producao de papel para tornar esta indistria ainda mais competitiva. Inserido nesse
consideravel esforco global, o presente trabalho pretende contribuir para aumentar o
conhecimento acerca do mais importante processo quimico de producao de pasta.

Com efeito, esta dissertacao versa sobre o cozimento kraft da madeira com vista
a producao de pasta crua. Consiste na modelizacao e simulacao computacional do
equipamento-chave da fabrica de pasta: o digestor. Nao obstante o titulo desta
tese sugerir a andlise exclusiva de digestores continuos, o trabalho foi estendido por
forma a abarcar também a operacao em descontinuo. Efectivamente, além do modelo
desenvolvido para o digestor continuo criou-se, adicionalmente, um segundo modelo,

desta feita do digestor descontinuo.

Numa primeira fase, desenvolveu-se um modelo em estado transiente de um diges-
tor industrial continuo e da sua envolvente fabril. O digestor que serviu como objecto
de estudo é um digestor hidraulico de vaso simples existente na fabrica de Setiibal
do grupo Portucel-Soporcel. Trata-se de um tipo de digestor de grande representati-
vidade, correspondendo a cerca de 67% dos digestores continuos a nivel mundial. O
digestor estd equipado de modo que permite a operacao em condig¢oes de cozimento
isotérmico, ITC™

O modelo acima referido é heterogéneo e contempla trés fases distintas: a matriz
solida da madeira, o liquido retido nos poros das aparas e o liquido que circunda
as aparas. Considera-se cada uma destas fases como sendo homogénea para cada
posicao axial do digestor, isto é, ¢ um modelo unidimensional. Recorre-se a quinze
varidveis de estado para descrever a composicao e a temperatura de cada fase ao
longo do reactor. O modelo considera que a matriz solida é formada por trés espé-
cies orgéanicas (lenhina, celulose e hemicelulose) e que esses materiais orgénicos estao

dissolvidos em ambos os licores. O conjunto das variaveis de estado completa-se com



a composic¢ao dos liquidos em reagentes inorganicos (alcali efectivo e iao hidrogenos-
sulfureto), além da temperatura do liquido livre e da que se verifica no interior das
aparas. Adicionalmente, o modelo prevé um numeroso rol de variaveis que, nao sendo
de estado, sdo importantes do ponto de vista industrial (indice kappa, rendimento,
teor de solidos) por fornecerem informacao auxiliar interessante, sendo algumas in-
dispensaveis ao célculo das proprias variaveis de estado (velocidade intersticial do
liquido, velocidade do leito de aparas, caudais de liquidos e de so6lido, porosidades do
leito e das aparas, massas volimicas dos liquidos livre e retido, tempo de residéncia,
carga morta e concentracao de extractaveis, taxas individuais e colectivas de reaccao
e de transferéncia de massa).

A versao estacionaria do modelo transiente desenvolvido foi implementada compu-
tacionalmente. O estudo do desempenho do simulador foi realizado para Eucalyptus
globulus, uma folhosa, por ser esta a espécie quase exclusivamente processada pela
fabrica. O modelo cinético proposto previamente por Nobrega e Castro (1997) foi
usado apos ter sido sujeito a um reajuste de parametros cinéticos levado a cabo com
base em informacao proveniente do processamento industrial.

O estudo feito revela que o simulador captura bastante bem o comportamento do
digestor real nao s6 em cenarios “estaticos” de operagao mas também no que concerne
a sensibilidade as varias condigoes operatorias. O modelo exibe grande acuidade na
captacao do comportamento térmico do digestor assim como na descricao evolutiva
do processo de deslenhificacao desde o topo até a base. O modelo responde de forma
exemplar em termos de sensibilidade as principais condicoes operatorias, havendo
apenas a registar um ligeiro excesso relativamente a carga alcalina em regime de
distribuicao relativa de alcali constante. Perante o desempenho do simulador criado,
é possivel antecipar promissoras vantagens que podem resultar da sua aplicacao:
numa perspectiva de optimizacao das condi¢es operatorias ou numa futura aplicacao
de controlo preditivo ao digestor.

Em paralelo, o presente trabalho debrucga-se sobre a problemética da hetero-
geneidade da pasta — factor deveras condicionador da sua qualidade. Para tal,
desenvolveu-se um modelo heterogéneo intraparticular unidimensional que contabi-
liza os fendémenos de transporte ocorridos no interior das aparas bem como entre
estas e o licor livre, durante o cozimento. O sistema modelizado é um digestor des-
continuo que opera, portanto, em regime transiente e onde o liquido envolvente das
aparas esta sujeito a recirculacao permanente. A titulo exemplificativo, recorre-se as
leis cinéticas propostas por Mirams e Nguyen (1996). Contudo, o modelo do digestor
foi desenvolvido de forma geral de modo que esteja apto para lidar com qualquer lei



cinética. Enfatize-se que, em consonancia, o cdédigo computacional foi escrito por
forma a poder albergar qualquer modelo cinético, independentemente do nimero de
espécies que este usa.

Este modelo do digestor traduz uma nova perspectiva dos fenémenos intraparti-
culares ocorridos ao longo do processo de cozimento da madeira. Além da difusao
intraparticular comummente considerada tem também em conta o fenémeno de con-
veccao intraparticular. A continuada degradacao da matriz sélida de aparas sub-
mersas provoca um fluxo de liquido do exterior para o interior das aparas, de modo
que se preencham os “espacos vazios” criados por reaccao quimica. No presente
trabalho propoe-se um termo convectivo dependente da taxa de reaccao quimica e
desenvolve-se uma forma mecanistica capaz de quantificar tal dependéncia. Apesar
da difusao ser o fenémeno de transporte predominante no cozimento da madeira,
o fluxo convectivo nao é desprezavel face ao fluxo total. Uma comparacao entre o
desempenho do modelo puramente difusional (proposto previamente por vérios au-
tores) e do modelo convectivo (sugerido no presente trabalho) revela que o primeiro
sobrestima a heterogeneidade da pasta relativamente ao segundo. A contabilizacao
da conveccao, induzida pelo aumento da porosidade da apara, permite descrever o
processo de forma mais realista e potencialmente mais exacta.

Além de incluir a convecgao originada indirectamente por reac¢ao quimica, o mo-
delo proposto consegue lidar com uma distribuicao de tamanhos de aparas. Pode
considerar, assim, a coexisténcia de aparas de diferentes dimensoes, presentes em
(eventualmente) diferentes quantidades, em cozimento simultdneo no mesmo diges-
tor — o que constitui a realidade do cozimento industrial. Concluiu-se que a maior
fonte de heterogeneidade da pasta nao sao as limitagoes associadas aos fenoémenos de
transporte intraparticular, mas reside antes na distribuicao de tamanhos das aparas
que alimentam o digestor. O pressuposto de considerar que todas as aparas sob
cozimento tém a mesma espessura (igual ao valor da espessura média ponderada)
camufla completamente o grau de heterogeneidade da pasta previsto por um modelo
intraparticular, sugerindo valores muito aquém dos obtidos se tal pressuposto nao
for considerado. Atendendo & heterogeneidade das aparas industriais, é essencial
incorporar a distribuicao de tamanhos de aparas com vista a uma previsao aceitavel

do grau de uniformidade da pasta.

Palavras-chave: modelizacao, industria de pasta e de papel, digestores, cozimento
kraft, homogeneidade, Fucalyptus globulus.






Abstract

Paper is present in everyday life of human society with a wide range of functions
from product packing to personal hygiene. But it especially is a privileged means of
recording and transmission of knowledge. The permanent advances of information
technology have not dismissed paper from this prominent position but rather have
incremented its consumption. Everything indicates that the pulp and paper industry
will strengthen more and more and keep its relevant role in worldwide economy and,
at a more local level, in European and Portuguese economies. This economical
importance possibly explains the considerable scientific investment in this area in
the last decades. It is indispensable to understand better the complex processes for
pulp and paper production in order to make this industry even more competitive. As
part of that global effort, this thesis aims at contributing to increase the knowledge
about the most important chemical process of pulp production.

In fact, this dissertation concerns the kraft cooking transforming wood to raw
pulp. It consists of the modeling and computational simulation of the key piece of
equipment of a pulp mill: the digester. Notwithstanding the fact that this thesis title
suggests the exclusive study of continuous digesters, the work has been extended in
order to also cover the discontinuous operation. Indeed, in addition to the model of
a continuous digester, a second model was created, this time of a batch digester.

In the first phase, the transient model of a continuous digester and of its mill
environment was developed. The digester under study was a single vessel hydraulic
digester located at the Settbal site of the grupo Portucel-Soporcel. This common type
of pulp digesters corresponds to about 67% of the continuous digesters worldwide
and it is equipped with the so-called isothermal cooking ITC™.

The heterogeneous model takes into consideration three different phases: the solid
matrix of wood, the entrapped liquid in the porous of wood chips, and the free
liquid where the chips are immersed. It regards each of these three phases as being
homogeneous in each axial position of the digester, that is, it is a unidimensional
model. The model comprises fifteen state variables to describe composition and
temperature of each phase along the reactor. It considers that the solid matrix is
formed by three organic species (lignin, cellulose and hemicellulose) and that this
materials also appear dissolved in both liquors. Besides, the inorganic reactants
(effective alkali and hidrogenosulfide ion), together with the temperatures of both
the free liquid and the chips are considered. Additionally, the model predicts an

extensive number of other variables that are important from an industrial point
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viii

of view (kappa number, yield, solids content) as they furnish interesting auxiliary
information, some of them being even indispensable to compute the state variables
(interstitial velocity of the liquid, velocity of the chips bed, liquid and solid flows,
porosities of the bed and of the chips, volumic masses of the free and entrapped
liquids, residence time, dead load and extractables, individual and collective rates of
reaction and of mass transfer).

A steady-state version of this model was subsequently implemented in a computer
program. The study about the performance of the simulator was made for Fucalyptus
globulus, a hardwood, since it is the species almost exclusively processed at the mill.
The kinetic model proposed previously by Nobrega e Castro (1997) was used after a
readjustment of kinetic parameters based on information from the industrial unit.

The study performed reveals that the simulator captures quite well the behavior
of the real digester not only in “static” operating scenarios but also in what concerns
the sensitivity to the different operating conditions. The model exhibits great ac-
curacy in predicting the thermal behavior of the digester as well as in the evolutive
description of the delignification process from the top until the digester base. The
model answer in terms of sensitivity to the main operating conditions is excellent, in
spite of a very light excess relatively to the alkaline charge under constant relative
alkali distribution. Based on the performance of the simulator created, it is possible
to antecipate promising advantages that can result from its application: either from
a perspective of operating conditions optimization or in a future aplication of model
predictive control to the digester.

In parallel, the present work tackles the problem of the pulp heterogeneity that
largely conditions pulp quality. This was carried out by way of an unidimensional
intraparticular heterogeneous model that takes into account the transport phenom-
ena occurring inside the chips as well as between them and the free liquid, along the
cooking process. The system modeled is a discontinuous digester which, therefore,
operates in transient mode where the free liquid is under permanent recirculation.
In order to exemplify the model capabilities, the kinetic model proposed by Mirams
e Nguyen (1996) was used. However, the digester model was developed in a general
way to handle any kinetic law. It is noteworthy that the computational code is also
able to accommodate any kinetic model, independently of the number of organic and
inorganic species it uses.

This digester model represents a new perspective of the intraparticular phenom-
ena that occurs along the cooking of the wood. Besides the intraparticular diffusion,
usually considered, it also takes into account the phenomenon of intraparticular con-



vection. The permanent degradation of the solid matrix of the immersed wood chips
provokes a liquid flow from the outside into the chips, filling up the “void” created as
a result of the chemical reactions. This work suggests the use of a convective term
that is dependent of the chemical reaction rate and develops a mechanistic way of
quantifying such dependency. Although the diffusion is the main phenomenon in the
wood cooking, the convective flow is not insignificant relatively to the total flow. A
comparison of the performance of the model purely diffusional (proposed previously
by several authors) and the convective model (suggested in this work) reveals that
the first, relatively to the second, overestimates the heterogeneity of the pulp. The
ability to account for the convection induced by the increase in chip porosity allows
to describe the process in a way that is more realistic and potentially more accurate.

Besides considering the convection originated indirectly by chemical reaction, the
proposed model is also able to handle a size distribution of chips. That is, it can
consider the coexistence of chips with different dimensions, present in (eventually)
different amounts, in a simultaneous cooking inside the same digester — which is
what happens in the industrial cooking process. From this study it was possible
to conclude that the main source of heterogeneity of the pulp is not the limitations
associated with intraparticular transport phenomena, but rather the size distribution
of wood chips that enter the digester. The assumption that all the chips have the
same thickness (given by the weighted average thickness of all the chips) completely
disguises the degree of pulp heterogeneity predicted by an intraparticular model,
resulting in values that do not match the ones obtained if that assumption is not
made. Based on the heterogeneity of the industrial chips, it is essential to incorporate
the size distribution in order to achieve an acceptable prediction of the degree of pulp

uniformity.

Keywords: Process modeling, pulp and paper industry, digesters, kraft cooking,
homogeneity, Fucalyptus globulus.
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1. Introducao

Para bom governo do leitor, da-se inicio a esta dissertacao tracando as linhas
orientadoras que a regem, num esboco revelador da sua concepcao estrutural.

Inaugura-se, entao, o assunto da obra fundamentando-o. Expoem-se as motiva-
¢oes que impulsionaram tal empreendimento, a luz da situagao actual da industria
papeleira.

Segue-se uma breve menc¢ao historico-descritiva do cozimento kraft, processo que
confere o nome ao titulo do presente estudo.

Posto isto, avancam-se nocoes gerais e definicoes elementares, indispensaveis ao
cabal entendimento do trabalho aqui apresentado e, porventura, passiveis de supres-
sao aquando da leitura por quem ja na posse desses conceitos. O objectivo da sua
inclusao foi, tao s6, possibilitar ao leitor menos familiarizado com o tépico inserir-se

na “linguagem” especifica desta industria.

1.1. Descricao sindptica

O corpo principal da tese esté organizado em cinco capitulos a que se anexam qua-
tro apéndices com informacgao complementar. O leitor pode encontrar, na abertura
de cada capitulo, indicacoes gerais do seu contetdo e, no encerramento, uma breve

compilacao das ideias-chave nele abordadas.

No Capitulo 1, de natureza introdutoéria, comeca por apresentar-se uma descricao
organizacional da tese e justifica-se a pertinéncia da sua existéncia, face a importancia
de que se reveste a industria papeleira a niveis nacional e mundial. Ainda nesse
Capfitulo, e ap6s uma descricao evolutiva do processo kraft, sao introduzidos conceitos
abundantemente usados neste trabalho e que, devido a sua especificidade, nao fazem
parte do “vocabuldrio comum” da Engenharia Quimica.

O Capitulo 2 consiste num estudo bibliografico sobre as matérias relevantes no
contexto do presente trabalho, com énfase na modelizacao de digestores sem, contudo,
se descurarem a cinética das reaccoes envolvidas e os fenémenos de transferéncia

caracteristicos do processo.
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Como o trabalho apresentado nesta dissertacao vai além da proposta inicial (tendo-
-se modelizado nao apenas um digestor continuo mas também um digestor desconti-
nuo), optou-se por agrupar o texto que versa sobre o grosso do trabalho desenvolvido
em dois grandes capitulos (Capitulos 3 e 4), cada um cobrindo na integra os assun-
tos relacionados com o sistema objecto do seu estudo. Esta escolha enfatiza os dois
ramos em que o presente trabalho se bifurca e evidencia a afinidade temética dos
assuntos tratados em cada um dos capitulos, pese embora a sua extensao.

Assim, o Capitulo 3 diz respeito a4 modelizagao dinamica de um digestor continuo.
Apo6s uma descricao fisica do digestor e das suas particularidades de operacao, é
desenvolvido um modelo heterogéneo em estado transiente do sistema. Sao focadas
as diversas zonas do digestor e obtidas as equagoes correspondentes. Identificam-se as
varidveis de estado e os parametros do modelo. De seguida, estudam-se e sugerem-se
formulas de calculo desses parametros. Resolve-se numericamente o problema para
estado estacionario. Valida-se o modelo previamente desenvolvido e discutem-se os
resultados em termos das varidveis de interesse no processo de cozimento kraft. A
discussao inclui uma anéalise de sensibilidade do modelo, por forma a permitir uma
avaliacao mais rigorosa das suas capacidades preditivas.

O Capfitulo 4 refere-se & modelizacao dinamica de um digestor descontinuo. As-
sinalam-se os pressupostos do modelo e expoe-se a génese da sua formulacdao. Ana-
lisam-se criticamente os resultados, nomeadamente a influéncia de uma distribuicao
de tamanhos de aparas.

O Capitulo 5 encerra as principais conclusoes e avanca sugestoes para trabalho
futuro.

Finalmente, listam-se exaustivamente todas as varidveis e acréonimos usados bem
assim as fontes bibliogréficas referenciadas ao longo da dissertagao.

No pressuposto de uma consulta mais facil, apetrechou-se este livro com um indice
analitico remissivo. A versao electronica esta equipada com um sistema de navegacao

interno e oferece acesso directo, via Internet, a inimeros documentos externos.

1.2. Motivacao

Devido a sua localizagao geografica, Portugal é um pais privilegiado no que se
refere a condicoes climatéricas. A amenidade do seu clima representa, per si, um rol
de vantagens de indole diversa, cuja enumeracao se tornaria supérflua no contexto
do presente trabalho. E, no entanto, absolutamente imprescindivel mencionar uma

de entre esse generoso conjunto de consequéncias positivas. O clima temperado de
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Portugal propicia o desenvolvimento de certas arvores ditas de crescimento rdpido
— efeito indubitavelmente importante devido as fortes implicagoes econdémicas que
acarreta. Em particular, o Eucalyptus globulus (vulgar eucalipto), originario da Aus-
tralia, adaptou-se bastante bem ao clima nacional. De acordo com Valente et al.
(1992), a arvore necessita, em Portugal, de apenas sete a doze anos para atingir a
maturidade. Pelo contrario, estas espécies nao se adequam aos climas frios do Norte
Europeu nem da América do Norte. Nestas areas predominam espécies de cresci-

mento lento, com ciclos de matura¢do médios de 35 e mais anos (Valente et al. em
1992).

Mas as benesses do clima nacional relacionadas com o desenvolvimento do Fucalyp-
tus globulus nao se esgotam nas circunstancias acabadas de referir. Efectivamente,
a composicao do espécime portugués ¢ bastante diferente da dos seus congéneres
estrangeiros, facto a que, certamente, nao sao alheias tanto as caracteristicas edafi-
cas do pais como o proprio legado genético das arvores, para além das supracitadas
condicoes climatéricas. A diferenca assinalada traduz-se em percentagens significa-
tivamente mais elevadas de fibras celulosicas (Carvalho em 1999) para o eucalipto
portugués. Em contraponto, as percentagens de lenhina sdo mais baixas (Carvalho
em 1999), o que facilita o processo de deslenhificacdo desta madeira (com vista a
produgao de pasta). Simultaneamente, a maior percentagem de fibras celuldsicas

origina melhores rendimentos nesse mesmo processo.

Tais factos conferem a Portugal um enorme potencial na area da industria pa-
peleira. Todavia, estas vantagens naturais nao sao suficientes para garantir uma
posicdo competitiva a nivel internacional. O conhecimento cientifico-tecnologico na
area é determinante. Nao basta ter uma elevada capacidade de producao de matéria-
-prima de qualidade. E essencial saber processa-la de forma eficiente, rentabilizando

ao maximo as condicoes naturais vantajosas de que o pais disfruta.

Neste contexto, é certamente proveitosa uma ligacao estreita entre a Universidade
e a Industria. A exceléncia da investigacao aliada a uma inquestionéavel experiéncia

¢ a base solida para a identificacao de problemas e a proposta de solugoes.

Assim, cabe a cada um de no6s envidar esforcos que se traduzam num avanco real e
significativo do conhecimento e reunir depois os resultados num projecto mais amplo
e ambicioso. Esta sinergia contribuird para um melhor desempenho do sector e, em

ultima instancia, para o desenvolvimento do pais.

No espirito desta cooperacao salutar — que se augura frutuosa a breve trecho
—, o presente trabalho pretende assumir-se como uma contribuicao as diligéncias

simbioticas que, ultimamente, tém vindo a encetar-se.
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Mais especificamente, surge da necessidade de:

e aprofundar o conhecimento sobre o processo de producao de pasta crua, de

uma forma sistematica e em articulagdo com o ambiente fabril;

e desenvolver ferramentas capazes de estabelecer, a um nivel operacional indus-

trial, um compromisso entre qualidade do produto e rendimento do processo;

e criar mecanismos de previsao que possam vir a ser usados nao apenas com
objectivos lucrativos mas, também, com preocupacoes ecologicas, por forma a

observar a legislacao ambiental crescentemente rigorosa.

1.3. Panoramas industriais nacional e internacional

A despeito dos parcos 88797 km? (DGOTDU em 2007) a que se confina a parte
continental do pais, Portugal mantém uma actividade no sector papeleiro digna de
registo. E, actualmente, o 17° produtor de pasta e o 299 produtor de papel, a nivel
mundial (Mata em 2007). Esta indastria abrange os ramos florestal, da pasta e do
papel. Por motivos 6bvios, da-se, nesta breve exposi¢ao, primazia a seccao da pasta.

Sao trés as empresas onde se produz a pasta para papel portuguesa — produto
cujas caracteristicas lhe proporcionam o reconhecimento do mercado internacional.
Estas trés empresas comportam sete unidades fabris e todas elas recorrem ao processo
dito ao sulfato, com uma tnica excepgao em prol do processo ao sulfito. O conjunto
das sete fabricas aumentou gradualmente a sua producgao até 2004, ano em que
atingiu o valor de 1949x 103 t,,. Registou-se entdo, pela primeira vez, uma inversao,
ainda que ligeira, desta tendéncia. A producao nacional de pasta, em 2005, cifrou-se
em 1932x10%t,, (Celpa em 2006). Ainda com base na mesma fonte, a matéria-
prima principal foi o eucalipto (5099x10° m?, sem casca), complementada com pinho
(1106 x 103 m?, sem casca).

Embora a quantidade de pasta integrada directamente em fabricas de papel e/ou
cartao tenha vindo, em geral, a aumentar, a maior parte (cerca de 57%, em 2005)
ainda é absorvida pelo mercado, em especial o externo. No ano em apreco, a ex-
portacao de pastas quimicas ascendeu a 954x 103t (Celpa em 2006), direccionada
especialmente para paises da Unido Europeia (UE) e que se traduziu em valores pe-
cuniarios da ordem de 1456 916x103€. Estas vendas significam um aumento de 3%
relativamente ao ano anterior, apesar do decréscimo de produgao ja referido.

Segundo Celpa (2007), a industria da pasta e do papel é um dos sectores que
mais contribui para a balanca comercial nacional, representando cerca de 5% das
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exportacoes portuguesas. A industria papeleira é responséavel por 0,8% do produto
interno bruto (PIB) nacional. Em 2005 o sector apresentou aumentos de 16% dos
resultados liquidos e de 8% do valor acrescentado bruto (VAB). Convém, também,
nao esquecer que esta indistria, que inclui o sector florestal, proporciona um ntmero
consideravel de postos de trabalho (aproximadamente 5% do niimero de empregos em
Portugal, de acordo com Mata (2007)). Celpa (2006) especifica em aproximadamente
3700 o nimero de empregados conjuntamente pelos sectores da pasta e do papel em
2005. Estes ntimeros atestam bem da importancia do sector na economia portuguesa.

No ano de 2001 iniciou-se o processo de reestruturacao do sector, com mudancas
de fundo como a fusdo das duas principais empresas existentes (Alves em 2001). O
novo grupo tem uma verdadeira dimensao mundial, sendo o maior produtor europeu
de pasta de eucalipto branqueada para mercado (Mata em 2007) e um dos maiores
produtores do mundo (gPS em 2007). Desde a sua criagdo, o grupo tem mantido um
ritmo crescente de producao, com especial destaque para o ano transacto. Em 2006,
produziu 600x103t,, de pasta para mercado e 720x103t,, de pasta para integrar,
de onde resultaram mais de 1x10%t,, de papéis de impressao e escrita. Tal producio
representou um volume de negocios superior a 1000x 10%€. Ainda segundo a mesma
fonte, o grupo foi responsavel por cerca de 2% do PIB industrial nacional do ano
findo.

A nivel internacional, a industria de pasta e de papel encontra-se entre as dez
primeiras induastrias de fabrico de manufacturas, sendo responsavel por 2,5% da
producao industrial global (Mata em 2007). Ainda de acordo com a mesma fonte,
esta industria representa 3% da capacidade comercial global. Destes valores se infere
a relevancia do sector na economia mundial.

A produgao de pasta esta longe de ter uma distribuicao uniforme pelas varias
regioes do globo. Nessa marcada assimetria, sobressaem os Estados Unidos da Amé-
rica (EUA), responséaveis, em 2005, por mais de 50 x 10%t,, das cerca de 189x10%t,,
de pasta produzidas a partir de madeira (Haapanen em 2006). Seguem-se, por ordem
decrescente de producao, o Canada, a China, a Suécia e a Finlandia. Uma mencao
especial é devida a Suécia e a Finlandia que, apesar das suas relativas diminutas di-
mensoes (e, portanto, necessariamente reduzidas areas florestais) e a sua localizagao
geografica (responséavel pela imposigao de condicionalismos naturais como a longa ou
curta duracao dos dias e das noites), apresentam produgoes proximas da da China.

A Figura 1.1 revela a proveniéncia das diversas contribui¢cdes produtivas assim
como a distribui¢cao mundial do consumo de pasta.

Nao obstante a grande producao de pasta na Europa, esta revela-se insuficiente
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Fiqura 1.1.: Produgao e consumo mundial de pasta total (integrada e de mercado)
no ano de 2004.

para suprir as necessidades do continente. Consequentemente, e em termos liquidos,
a Europa é importadora de pasta (CEPI em 2006). Em 2005, as importagdes de pasta
dos paises CEPI' a partir de paises “ndo-CEPT” foram cerca de quatro vezes superiores
as exportagdes para paises nao-CEPI (CEPI em 2006). A pasta importada provém, na
sua maioria, da América do Norte e da Ameérica Latina. Contudo, apraz registar que,
enquanto as importacoes tém sido sensivelmente constantes, as exportacoes de pasta
dos paises CEPI para outras regioes do mundo tém vindo a aumentar, em especial
para o mercado da Asia (CEPT em 2006) em franca expansio (Bloodgood em 2006,
Haapanen em 2006).

A industria mundial da pasta e do papel tem sofrido alteragoes profundas no novo
milénio. Apenas nos primeiros cinco anos, mais de 100 fabricas na Ameérica do Norte
encerraram as suas portas. De acordo com os dados estatisticos mais recentes (4 7
Annual Survey of Paper, Paperboard, and Pulp Capacity, de 9 de Margo de 2007,
publicado pela American Forest €& Paper Association), em 2006 a capacidade pro-
dutiva de pasta quimica de mercado dos EUA decresceu 4,7% e a de papel e cartao

L Confederation of European Paper Industries, associacdo que abarca 19 paises: Alemanha, Aus-
tria, Bélgica, Dinamarca, Espanha, Finlandia, Franca, Hungria, Irlanda, Italia, Noruega, Paises
Baixos, Polonia, Portugal, Reino Unido, Reptublica Checa, Republica Eslovaca, Suécia e Suiga.
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1,6% (Williamson, P. N. em 2007). Ao mesmo tempo tem-se assistido ao continuado
incremento da capacidade produtiva da China e do leste europeu. Merece especial
relevo o investimento da China que adicionou 131% da sua capacidade produtiva (ou
seja, cerca de 28x10%t,5) entre 1994 e 2004. Segue-se a UE (contendo os 25 paises)
com mais de 20x10°t,, e uma série de paises com economias emergentes que au-
mentaram a sua capacidade produtiva entre 3 e 5x10%t,, (Indonésia, India, Russia,
Republica da Coreia e Brasil) (CEPT em 2006). Em termos relativos, estes aumentos
sao elevadissimos (entre 49% e 151% da sua capacidade produtiva absoluta) o que
demonstra a existéncia de novos polos produtores a nivel internacional. Os paises
CEPI tém-se mantido atentos a esta realidade e definido estratégias que aumentem a
sua capacidade competitiva. Além de investimento traduzido no aumento da capa-
cidade produtiva, as empresas europeis ajustaram e muitas vezes fundiram as suas
estruturas: o numero total de empresas tem diminuido enquanto a sua dimensao

média tem aumentado.

1.4. Resenha histérica e breve descricao do

processo kraft

I Da histéria

A fabricacao de papel a partir de madeira remonta aos finais do século XVIII,
tendo, de acordo com Hortal e Pastor (1992) e com Clark (1985), tal possibilidade
sido ja sugerida em 1719 pelo francés René de Reaumur. Contudo, os processos
quimicos alcalinos para producao de papel (embora posteriores) surgiram e deram
os primeiros passos & custa de outras fibras vegetais, nomeadamente as existentes no
linho, no esparto e na palha.

Em 1800, o inglés Mathias Koops obteve pasta fervendo palha em solugoes alca-
linas diluidas. O processo, porém, revelava-se ineficaz para a madeira, material que
contém mais lenhina. Levaria cerca de meio século até Hugh Burgess e Charles Watt,
ainda em Inglaterra, conceberem um processo capaz de lidar com esta matéria-prima
mais exigente. Consistia a sua ideia em expor a madeira a solucoes de hidréxido de
sodio fortemente alcalinas e a elevada temperatura (Kocurek et al. em 1989). O
calcanhar de Aquiles do processo residia nos exorbitantes custos associados ao hidro-
xido de s6dio ou carbonato de s6dio. Para solucionar este problema, desenvolveram,
adicionalmente, um método de recuperacao do referido inorganico, resgatando-o a

solucao resultante por incineracao. Em 1860, arrancava a primeira fabrica ancorada
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neste preceito — era o advento do processo a soda, designacao alusiva ao facto de
ser a soda caustica a fonte de hidroxido de sodio.

Este processo foi, porém, efémero, incapaz de resistir as vantagens prometidas
pelo processo ao sulfito (patenteado em 1867, de acordo com Gullichsen e Fogelholm
(2000)). O brilho da pasta, a facilidade de a refinar e a simplicidade de producao
do processo ao sulfito sao os segredos que ditaram o éxito do processo ao sulfito e o
irremediavel declinio do processo a soda.

Mais tarde, na Alemanha, o quimico Carl Ferdinand Dahl utilizou sulfato de so6dio,
em detrimento do carbonato de so6dio tipico no processo & soda. Segundo Kocurek
et al. (1989), os louros atribuidos a Dahl sdo indevidos, uma vez que ja nas guerras
napolebnicas se tinha verificado a accao benéfica dos compostos de enxofre no co-
zimento alcalino da palha. Em todo o caso, Dahl terd reconhecido que o sulfureto,
que provém da reducao do sulfato, acelera significativamente a deslenhificacao dimi-
nuindo o tempo de contacto dos quimicos catusticos com as fibras. Nascia, assim, o
processo ao sulfato, patenteado em 1884 e que rapidamente proliferou.

Apenas um ano depois, numa fabrica da Suécia ter-se-a descarregado, por engano,
um digestor antes das aparas estarem completamente cozidas (ver Hortal e Pastor
(1992) e Kocurek et al. (1989)). Mesmo assim, estas aparas foram usadas, apos
terem sido submetidas a moagem, com o intuito de aproveita-las para produzir um
papel de qualidade inferior. Inesperadamente, verificou-se que o papel fabricado a
partir desta pasta era extraordinariamente resistente. Dai a razao de se atribuir a
este processo a designacao kraft, palavra que significa “resisténcia” em alemao e em
sueco.

Sob a accao aceleradora que o sulfureto incute a deslenhificacao, o processo kraft
revela-se manifestamente mais selectivo que o processo a soda, permitindo aumentar,
em simultaneo, o rendimento e a qualidade da pasta. Também os menores custos de
producao concorrem para a afirmacao do processo kraft.

Segundo Gullichsen e Fogelholm (2000), e comparativamente com o processo ao
sulfito, o processo kraft pode orgulhar-se de produzir pasta muito mais resistente em
relativamente curtos tempos de cozimento. Refira-se, ainda, a eficiéncia na regene-
racao de quimicos e energia caracteristica do processo kraft, bem como a importante
mais valia proporcionada pelos sub-produtos. Acrescem outras vantagens, nomea-
damente a aptidao do processo para lidar com qualquer espécie de madeira, a sua
relativa insensibilidade & casca e a resina das arvores e a reducao significativa dos
problemas de pitch? na pasta. Além dos beneficios ja enumerados, o processo pro-

2Designacio anglo-saxénica, vulgarmente usada na &rea, para indicar impurezas.
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porciona flexibilidade no tipo de pasta produzida (numa gama que vai de crua a
branqueada), em consonancia com as aplicagoes a que se destina.

O reverso da medalha associado ao processo kraft encontra-se na coloracao fran-
camente mais escura da pasta (relativamente aos processos a soda e ao sulfito) e nas
dificuldades acrescidas que esse facto induz, posteriormente, no branqueamento. Nao
despiciendo é, também, o grande investimento, em termos de capital, que o processo
requer. Acrescente-se, finalmente, que o processo kraft tem alguns efeitos negativos
para o meio ambiente, em particular a emissao de gases de odor desagradavel (Hortal
e Pastor em 1992, Kocurek et al. em 1989).

Pesem embora estes inconvenientes, o processo kraft vingou e evoluiu ao longo do
século findo. As reformas operadas no processo tiveram por principal for¢a motriz a
fortificagao dos seus aspectos econémicos, dada a improbabilidade de melhoramentos
nas ja de si excelentes propriedades da pasta kraft.

Nos anos 20, Tomlinson desenvolveu no Canada uma caldeira de recuperacao dos
compostos inorganicos “gastos” no processo kraft que operava em continuo. Adiante,
em 1937, os progressos relacionados com o arrefecimento a base de dgua na caldeira
de recuperacao constituiram providencial estratégia de rentabilizacao energética do
Processo.

A criacao e vulgarizacao do digestor continuo, na segunda metade do século XX,
permitiu a eliminagao dos nefastos tempos mortos caracteristicos dos sistemas des-
continuos — que resultavam em consideravel perda da capacidade de producao
instalada. Afora a mencionada supressao de tempos mortos, os digestores continuos
produzem pasta mais facil de lavar e de melhor qualidade para rendimentos mais
elevados, consomem menos alcali por tonelada de madeira processada e vapor para
aquecimento, ocupam menos espaco e apresentam requisitos de mao-de-obra mais
moderados (Ribeiro em 1996). A estas caracteristicas vantajosas, os digestores des-
continuos contrapoem outros beneficios: menor investimento inicial e, ainda, maiores
versatilidade e controlo do cozimento. De sorte que o processo em descontinuo nao
foi, ainda, totalmente abandonado.

Finalmente, tém sido sugeridas varias modifica¢des ao procedimento convencional,
com o propo6sito de aumentar o seu rendimento e melhorar a qualidade da pasta pro-
duzida (Kocurek et al. em 1989). Entre as inovagoes aventadas conta-se a introdugao
de varios aditivos na solucao de cozimento, nomeadamente o boro-hidreto de sodio,
0 oxigénio e, mais recentemente, a antraquinona. Outra alteracao prende-se com
pré-tratamentos das aparas de madeira. Uma proposta alternativa é o cozimento em

dois estagios.
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Desde a década de 30 que a solicitagao de pasta tem aumentado prodigamente,
repercussao da alteracao gradual dos habitos humanos ao longo do periodo em apreco.
Foi naquela época, precisamente, que surgiu e se acentuou a pratica da embalagem
dos produtos do dia-a-dia em vez do seu manuseamento a granel — facto que se
revelou deveras estimulante da producgao de pasta, em especial da pasta kraft.

A partir da IT Guerra Mundial, o processo ao sulfato impos a sua preponderancia.
Desde entao, tem detido a soberania da producao de pasta e é crivel que a mantenha

nos anos vindouros.

I Do processo

Numa unidade industrial kraft, a matéria-prima é acolhida no parque de madeiras,
para armazenamento e preparacao. Os troncos sao descascados e cortados em apa-
ras sensivelmente paralelepipédicas (com comprimento, largura e espessura médias,
respectivamente, 20-25 mm, 12-25mm e 3-6 mm (Kocurek ef al. em 1989)).

Visa o primeiro procedimento eliminar material onde escasseiam as fibras (casca)
e cuja utilizagdo desvirtuaria a qualidade da pasta. Por sua vez, a fragmentacao
em aparas promove, no cozimento posterior, o contacto entre os agentes quimicos
activos e a matriz da madeira, ao facilitar a sua transferéncia da solucao, onde
primeiramente se encontram, para o seio poroso das estilhas. A deslenhificacdo é
menos penosa, melhorando a uniformidade e a qualidade da pasta produzida. Por
sua vez, uma melhor deslenhificacao traduz-se num menor tempo de exposicao da
madeira a solucao alcalina ou menor temperatura de cozimento, preservando as fibras
da indesejavel, mas inevitavel, abrasao quimica.

As aparas sao, entao, classificadas de acordo com as suas dimensoes, de molde que
se seleccione apenas uma gama de tamanhos pré-estabelecida.

Antes do cozimento propriamente dito submetem-se as aparas a um tratamento
rapido com vapor, com dois objectivos distintos: o seu aquecimento uniforme e o
desalojamento do ar contido nos poros da madeira. Quando se mergulha uma apara
de madeira seca numa solucao, a maior parte do ar permanece, a curto prazo, nos
poros dessa apara, constituindo um sério, se nao mesmo intransponivel, obstaculo a
migracao do soluto para o interior do cavaco. Um estratagema expedito para ultra-
passar este obstaculo consiste em saturar os poros das aparas com vapor — tarefa
de facil cumprimento — que, gradualmente, empurrara o ar e acabara por condensar

solucionando o problema do preenchimento das lacunas da madeira com um liquido.

De seguida, as aparas sao direccionadas para o digestor. O digestor ¢ um “vaso”
aproximadamente cilindrico, de grandes dimensoes (de acordo com Gullichsen e Fo-
gelholm (2000), o mais alto digestor construido até hoje tem mais de 77,5m e o mais
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volumoso encerra aproximadamente 4750 m?; o mais largo, construido recentemente,
possui um diametro de 12,5m (Xiaorong em 2005)), posicionado verticalmente e
pressurizado durante o periodo de operagao (7-12bar 3).

Existem digestores descontinuos e continuos, de varios tipos, destacando-se o di-
gestor Kamyr™. Independentemente da diversidade de caracteristicas particulares,
os digestores constituem o recepticulo reaccional onde as aparas sao mergulhadas
numa solucao altamente alcalina — designada habitualmente por “lixivia de cozi-
mento” ou “licor de cozimento” — e gradualmente aquecidas até a temperatura de
reacgdo (160-170°C, valores indicados por Gullichsen e Fogelholm (2000)). A ideia
subjacente a este procedimento ¢é a destruicao quimica do material unitivo nao-ligante
(lenhina) presente na madeira, por forma a libertar as fibras (celulose e hemicelulo-
ses) da malha rigida onde estao amarradas. Os solutos activos do licor de cozimento
de maior relevo sao o hidroxido de sédio e o sulfureto de sédio. Infelizmente, a
accao destes agentes inorganicos activos, propiciada pelo aumento de temperatura,
traduz-se num desgaste paralelo e indesejavel, em maior ou menor escala, das pro-
prias fibras. O rendimento do processo oscila ao arbitrio do grau de selectividade do
ataque quimico levado a cabo.

A duracao do cozimento apresenta-se dependente da taxa de deslenhificacao pre-
tendida e das condigoes operatorias, nomeadamente da temperatura e da concen-
tragao das espécies inorganicas. Podem, entretanto, avancar-se para tempos tipicos
totais, sem pretensao de grande rigor, valores que varrem uma gama de 4 a 6h,
correspondentes ao periodo de aquecimento inicial e ao decorrido a temperatura de
cozimento. Para producgoes altas, o tempo de cozimento diminui e, consequente-
mente, exige uma temperatura mais alta.

Uma vez cozidas, as aparas sao expelidas do digestor sob pressao, o que provoca a
sua desagregacao numa massa amorfa de fibras — a suspensao de pasta. Além disso,
os digestores continuos estao equipados com um raspador de fundo que promove a
descarga do digestor, garantindo a saida ao longo de toda a seccao recta do digestor
e, portanto, a descida regular da coluna de aparas.

Ultima-se, entao, a preparacao da pasta crua submetendo-a a lavagem e crivagem.
Nesta ultima operagao, apartam-se os “incozidos” — aparas que resistiram a acgao
desagregante da descarga, conservando rigidez suficiente para manter a sua forma
perfeitamente individualizada. O aparecimento de “incozidos” deve-se, geralmente,
as dimensoes excessivas de algumas aparas ou a caracteristicas pontuais da madeira,

como por exemplo, a presenca de noés ou aparas que nao cozeram na totalidade. A

30u seja, 7-12x10° Pa no SIL.
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FiGurA 1.2.: Esquema simplificado de uma unidade industrial kraft para producao
de pasta nao-branqueada.

pasta crivada e lavada é, eventualmente, direccionada para a operacao de branquea-
mento.

A Figura 1.2 esquematiza o trilho transformador destinado & madeira, iniciado
com a recepcao de troncos na fabrica e rematado pela crivagem da pasta crua.

A caracteristica basilar do processo kraft (na medida em que o viabiliza econo-
micamente) é a eficiente recuperagao e posterior reutilizacdo dos reagentes quimicos
usados no cozimento. Efectivamente, a par da sequéncia transformadora principal
onde a madeira é convertida em pasta crua, o processo kraft alonga-se num enredo
ciclico de recuperacao dos materiais inorganicos “gastos” e de aproveitamento ener-
gético. A Figura 1.2 esquematiza uma versao assaz simplificada dos meandros deste
mecanismo recuperador.

Os produtos das diversas reaccoes quimicas ocorridas aquando do cozimento dis-
solvem-se no licor, a medida que sao desarreigados da teia coesiva da madeira. O
licor que abandona o digestor — licor negro — contém, portanto, material organico.

Apos ser concentrado nos evaporadores a valores que permitam a sua combustao, o
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licor negro alimenta uma caldeira de recuperacao. Esta peca de equipamento tem,
segundo Gullichsen e Fogelholm (2000), duas fung¢oes simultaneas: por um lado, a
queima do material organico e a producao de carbonato de sédio e sulfureto de s6dio
e, por outro, a recuperacao da energia contida nos gases de combustao, sob a forma de
vapor de alta pressao. O excesso de vapor conseguido, relativamente as necessidades
da fabrica, é usado num turbogerador para producao de energia eléctrica.

O produto da incineracao que escorre da caldeira é, entao, dissolvido em filtra-
dos procedentes da caustificacao, dando origem ao licor verde (designacao oriunda
da cor caracteristica que os vestigios de ferro presentes lhe conferem). Apos clari-
ficagao, esta solucao segue para o apagador/caustificador, onde é tratada com uma
suspensao aquosa de hidroxido de calcio por forma a converter o carbonato de soédio
em hidroxido de s6dio. Em simultaneo, precipita carbonato de célcio que é retirado
da solucao no clarificador. Enquanto o licor branco clarificado estd pronto a ser
reutilizado no digestor, o precipitado é concentrado e enviado para o forno da cal.
Af origina, por calcinagao, éxido de calcio a partir do qual se regenera hidréxido de
calcio. Este é direccionado para a bateria de caustificadores fechando-se assim o ciclo
de recuperacao de produtos quimicos.

Nao obstante a elevada eficiéncia caracteristica da regeneracao de espécies inorga-
nicas no processo kraft, a recuperacao nao é, evidentemente, total. H&, entao, que
compensar estas pequenas perdas. No ciclo de recuperacao de licor e energia, repoe-
se sulfato de s6dio imediatamente antes do licor negro concentrado dar entrada na
caldeira de recuperacao (Kocurek et al. (1989) apontam valores entre 20 e 25 kg por
tonelada de pasta). No ciclo de recuperacao da cal, adiciona-se calcario a montante
do forno da cal.

A finalizar, apraz registar que todo este mecanismo de recuperacao mitiga drasti-
camente o impacto ambiental negativo que inviabilizaria (agora, do ponto de vista
legal) o processo kraft caso nao se procedesse a referida recuperacao. De facto, dada
a riqueza do licor negro em materiais organicos e inorganicos, é forcoso o tratamento

dessa solucao em face da legislacao em vigor.

1.5. Nocoes basicas e terminologia

O objectivo do cozimento da madeira — a que, alis, ja se aludiu acima — consiste
na libertacao das fibras celulésicas que entram na sua constituigao, por dissolucao da
lenhina (material que as liga num todo coeso). Na prossecugao desta tarefa segundo
os preceitos do método kraft, a madeira estilhada é submetida & accao catstica de
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uma solucao altamente alcalina. O ataque quimico perpetrado por este licor caustico
nao é inteiramente selectivo, estendendo-se inexoravelmente as fibras (que interessa
preservar). O nivel de selectividade do processo, fun¢ao da biodiversidade da maté-
ria-prima e das condicoes operatorias, desempenha um papel primordial na qualidade
da pasta produzida e no rendimento alcancado.

A complexidade quimico-morfologica da matéria-prima justifica que se dedique
algum espago para uma descrigao esclarecedora, ainda que necessariamente aligeirada
de harmonia com o ambito do presente trabalho. E, ainda, de toda a conveniéncia
estabelecerem-se e, sempre que possivel, definirem-se quantitativamente as grandezas
que de forma mais adequada caracterizam a madeira, o grau de austeridade quimica

do tratamento e a pasta produzida.

1.5.1. A matéria-prima

Dada a brevidade que se pretende incutir a esta descricao, afigura-se oportuno
principia-la referindo alguns trabalhos onde o assunto em epigrafe foi objecto de
extensa e minuciosa explanacao, proporcionando apropriado auxilio ao leitor interes-
sado em dirimir eventuais duvidas ou, simplesmente, aprofundar o tema.

Assim, comega por mencionar-se o trabalho de Moura (1999), dedicado em ex-
clusivo & caracterizagao morfolégica da madeira de Fucalyptus globulus. Apo6s uma
compilagao criteriosa de informacao dispersa em diversas fontes versando a estrutura
geral da madeira, apresentou um estudo de cariz experimental sobre a variabilidade
de algumas das propriedades fisicas do Fucalyptus globulus, nomeadamente porosi-
dade, massa volimica e estrutura microscopica.

Carvalho (1999) coligiu, de forma detalhada e precisa, informagao sobre a estrutura
e sobretudo sobre a composicao quimica da madeira. Em enriquecedora complemen-
taridade, abordou, ainda, a questao da variabilidade daquelas caracteristicas.

No seu trabalho, Ferreira (2000) devotou um elucidativo capitulo de pesquisa bi-
bliografica a esta tematica. Nele incluiu uma descricao exaustiva da anatomia e
crescimento da arvore, da estrutura da fibra e composicao quimica da madeira. Fo-
cou, também, a variabilidade do material e enfatizou a correspondéncia entre as

caracteristicas sui generis das fibras e as propriedades papeleiras.

A madeira é um material heterogéneo muito variado, de grande complexidade
quimica e estrutural. A sua acentuada diversidade, longe de se restringir a diferencas
tipicamente registadas entre seres pertencentes a diferentes grupos taxionoémicos,

manifesta-se abertamente entre individuos da mesma espécie, da mesma subespécie
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e, até, numa mesma arvore ao longo das suas direccoes axial e radial. Esta franca
variagao prende-se com factores genéticos e ambientais, com a taxa de crescimento
da arvore e, até, com a sua idade, como Gullichsen e Fogelholm (2000) referem.

O Eucalyptus globulus (do grupo das folhosas®, a que corresponde a designacao
anglo-saxonica de hardwoods) é a espécie que da corpo & matéria-prima do processo
em estudo. Em face da variabilidade e da complexidade patentes no material em
questao — fruto da sua natureza biologica —, impoem-se algumas aproximacoes no
campo da sua caracterizacao quimico-estrutural, por forma a dota-la de utilidade
no processo de modelizacao aqui pretendido. Neste sentido, os valores numéricos
quantificadores dos atributos fisicos da madeira, apresentados de seguida, sao valores
médios — pressuposto simplificativo que deve ser sempre tomado em consideragao.

I Morfologia interna

A madeira resulta do normal desenvolvimento de certas espécies vegetais sendo,
assim, o produto da actividade de células que, naturalmente, cumprem percursos
biologicos conducentes & sua morte. Estas células reproduzem-se por partenogénese
(Gullichsen e Fogelholm em 2000) em ciclos dependentes das estagoes do ano (ou
melhor, das condi¢oes climatéricas). Em resultado do decaimento e da renovagao
celulares, formam-se varios tecidos vegetais concéntricos, dispostos na arvore de uma
forma funcionalmente organizada. De entre eles, é o xilema ou lenho o que ocupa
a quase totalidade do volume ttil (do ponto de vista papeleiro) da madeira, razao
pela qual a presente analise recai no referido tecido.

Na qualidade de folhosa, o Fucalyptus globulus possui um lenho cujas células se
encontram altamente diferenciadas, consoante a funcao que desempenham no or-
ganismo vegetal de que fazem parte. A titulo de curiosidade, refira-se que o nivel
de diferenciagao das folhosas vai muito além do apresentado pelas resinosas (a que
pertence o pinho), repercutindo-se tal facto na anatomia significativamente mais
complexa e variada das primeiras (Gullichsen e Fogelholm em 2000, Emerton em
1980). A Figura 1.3 reflecte a elevada especializacdo celular das folhosas, com vin-
cadas dissemelhancas no tamanho, forma e estrutura das suas células.

Como em todas as arvores, o suporte mecanico e o transporte de seiva sdo garan-

tidos por células mortas onde o espago outrora ocupado pelo protoplasma deu lugar

“De acordo com uma classificacdo sistematica j& em desuso o Eucalyptus globulus pertenceria ao
reino Plantae, divisao Tracheophyta, subfilo Pterophytina, classe Angiospermae, sub-
classe Dicotiledonae. As dicotiledéneas atribui-se correntemente a designacio de “folhosas”.
A classificacdo actualmente aceite dispersa os elementos das dicotiledéneas por vérios grupos

taxonémicos.
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(a) Kalopanaz pictus por microscopia (b) Representacio esquematica.
confocal de varrimento laser. Repro- Cortesia de Forests NSW (New
duzido, com permissao, de Kitin et al. South Wales, Australia).

(2003).

F1GURA 1.3.: Estrutura tridimensional do xilema de uma folhosa.

a uma cavidade central (Sjostrom em 1993). Este vazio é confinado por uma pa-
rede significativamente lenhificada em resultado da normal maturacao que conduziu
a morte celular. Porém, nas folhosas (e, conseguintemente, no Fucalyptus globulus)
as células condutoras de liquidos (elementos de vaso) tém paredes finas e perfura-
das e sao achatadas, especialmente largas e curtas, dispostas em série por forma a
formar longos canais (vasos) apropriados ao transporte e distribuigdo da seiva bruta
(Sjostrom em 1993). Ja as células responsaveis pela sustentacao da arvore sao, nas
folhosas, fibras longas e finas, de paredes espessas circunscritivas do vazio do lumen.
Finalmente, as fun¢oes de armazenamento de substancias nutritivas estao a cargo
das células de parénquima (apresentando-se nas folhosas como células pequenas, dis-
postas em cadeias longitudinais ou radiais, eventualmente agrupadas em feixe —
rai08).

O espago intercelular (lamela média) é preenchido com um material que “cola”
firmemente as fibras umas as outras, mantendo-as numa estrutura coesa e rigida
(Kolseth e de Ruvo em 1986, Sjostrom em 1993). As paredes das fibras sdo estrati-
ficadas e, no Eucalyptus globulus, bastante perfuradas — pontuacées. E através dos
vasos e das pontuacoes que os solutos causticos do licor atingem o interior das aparas
aquando do cozimento kraft. Note-se, contudo, que os elementos de vaso, abundantes
nesta espécie (Moura em 1999), se, por um lado, desempenham um papel essencial no
transporte do licor de cozimento para o seio das aparas, por outro, sao inapropriados
a producao de papel a menos que sejam previamente fraccionados.


http://bio.kuleuven.be/sys/iawa/PDF/IAWA J 21-25/24(3) 2003/24(3) 211-222.pdf
http://www.forest.nsw.gov.au/publication/forest_facts/aboutwood/default.asp
http://www.dpi.nsw.gov.au/forests
http://www.dpi.nsw.gov.au/forests
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TABELA 1.1.: Gamas de variacao da composicao quimica média da madeira de Eu-

calyptus globulus portugués, de acordo com Carvalho (1999).

Componente Composicao*

Celulose 0,47 — 0,58
Hemiceluloses 0,12 — 0,22
Lenhina 0,19 - 0,30
Extractaveis 0,01 - 0,03
Cinzas 0,003 — 0,009

*Como frac¢ao méssica em base seca.

I Composicdo quimica

A quase totalidade da madeira (ver Tabela 1.1) é composta por macromoléculas,
de diferentes complexidades estruturais: polissacarideos (celulose e hemiceluloses)
e lenhina. FExistem ainda, embora em quantidades marginais, substancias de baixo
peso molecular, de natureza organica (extractaveis) e inorganica (cinzas).

A ja mencionada biodiversidade inerente a matéria-prima verifica-se também, na-
turalmente, na sua composigao quimica, variando esta com a espécie (e, mesmo, com
a subespécie), a idade e a localizacao geografica da arvore (com as correspondentes
condi¢oes edafo-climatéricas). A composi¢ao quimica de madeira proveniente de uma
determinada arvore estd, ainda, dependente da localizacao axial e radial na planta,
na medida em que é fungdo da sua complexa anatomia (ver paginas 15-16). Na
Tabela 1.1, as gamas apresentadas tentam, de alguma forma, ilustrar a oscilagao de
composicao manifestada pelo Fucalyptus globulus em Portugal.

O maior quinhao, na composicao quimica da madeira, cabe a celulose, polimero
natural linear, nao ramificado, bastante longo. De facto, a cadeia celuldsica, de
formula geral (C¢H19Os5) v, pode atingir, na madeira, um grau de polimerizagiao, N,
da ordem de 10000 (Gullichsen e Fogelholm em 2000). Este valor, contudo, varia
apreciavelmente com a espécie, a natureza das células e a camada da parede celular
(Ferreira em 2000). A unidade bésica constitutiva da cadeia polimérica da celulose
¢ o dissacarideo celobiose (Sjostrom em 1993, Clark em 1985, Emerton em 1980).
A celobiose apresenta grupos hidroxilo primdrios e secunddrios, que participam em
pontes de hidrogénio intra e intermoleculares. Entre as macromoléculas estabele-
cem-se, também, forcas de van der Walls. Como resultado, forma-se a estrutura
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cristalina da celulose, onde as moléculas se encontram altamente ordenadas. Se bem
que possa existir também na forma amorfa (Gullichsen e Fogelholm em 2000, Kolseth
e de Ruvo em 1986, Emerton em 1980), a celulose é extraordinariamente estavel em
face de ataques acidos ou alcalinos — imunidade quimica que constitui a forca dos
processos quimicos de producao de pasta.

A fracgao de hemiceluloses na madeira é, também, consideravel (se bem que signi-
ficativamente inferior & da celulose). Quimicamente, a macromolécula é construida a
base de varias pentosanas e hexoses (Kolseth e de Ruvo em 1986, Emerton em 1980).
Exibe uma estrutura amorfa, consequéncia da sua cadeia ramificada e relativamente
curta — caracteristica que a torna vulneravel as condicoes dos processos quimicos
de obtencao de pasta.

Finalmente, a lenhina ¢ a mais complexa molécula da madeira, com um arranjo tri-
dimensional elaborado e uma estrutura amorfa. Subsistem, ainda, algumas davidas
sobre a estereoquimica desta molécula, causadas pela dificuldade em isolé-la incélume
(Carvalho em 1999, Ferreira em 2000, Emerton em 1980). Pode, porém, identificar-
-se como unidade béasica da sua constituicdo grupos hidroxifenilpropano (Kocurek
et al. em 1989, Gullichsen e Fogelholm em 2000, Kolseth e de Ruvo em 1986). As
composicao e estrutura moleculares da lenhina (reguladoras da sua reactividade qui-
mica) apresentam grande diversidade, condicente com o numero alargado dos seus
precursores quimicos. Embora seja a lamela média o tecido onde a concentracao de
lenhina é mais elevada, a maior quantidade deste composto na madeira encontra-se
na segunda camada da parede celular, em contacto intimo com as hemiceluloses.
A lenhina pode ser fragmentada por reac¢do quer acida quer alcalina (Gullichsen e
Fogelholm em 2000), facto em que ancoram os processos quimicos de produgdo de
pasta.

Do exposto, podem enumerar-se algumas caracteristicas da madeira particular-
mente relevantes para os processos quimicos de producao de pasta, como indicam
Kocurek et al. (1989):

e estrutura porosa, que determina o transporte do licor de cozimento (logo, dos

agentes quimicos activos) para o seu interior;

e células cuja forma fibrosa possibilita o seu rearranjo na malha aleatéria do

papel, uma vez individualizadas;

e heterogeneidade quimica, favorecendo a selectividade das reaccoes quimicas dos

seus componentes.



1.5 Nocgoes basicas e terminologia 19

FicuraA 1.4.: Aparas industriais de Eucalyptus globulus com detalhes microscépicos
das suas faces. As fotografias dos cortes histologicos foram gentilmente cedidas por

M. J. Moura. As aparas foram cortesia de P. Barata.

I As aparas

Como foi justificado atras (ver pagina 10), o tronco é cortado em aparas sensi-
velmente paralelepipédicas cujo comprimento corresponde a direcgao longitudinal na
arvore. A dimensao critica no processo de deslenhificacdo é a espessura, devido a
natureza do processo de impregnacao das aparas pelo licor de cozimento. O teor

desta afirmacao fundamentar-se-4 convenientemente no Capitulo 4.

A Figura 1.4 exibe uma amostra ordinaria de aparas industriais e evidencia al-
guns aspectos anatomicos do Fucalyptus globulus ja oportunamente descritos (vide
paginas 15-16). Pretende-se com esta imagem transmitir uma ideia de como os ci-
tados conhecimentos botanicos se relacionam com o material tal qual é manuseado
na fabrica. De facto, a Figura 1.4 estabelece correspondéncia entre cada uma das
trés faces distintas de uma apara e a visao microscopica proporcionada por cortes
histolégicos da espécie em causa.

Idealmente, as aparas seriam quimica e geometricamente homogéneas, possibili-
tando a constancia das caracteristicas da matéria-prima. No entanto, tal nao acon-
tece. A heterogeneidade manifesta-se implacavelmente nas aparas industriais, nao
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TABELA 1.2.: Caracteristicas médias de uma apara de Fucalyptus globulus.

Caracteristica Valor Unidades

quimicas (Nobrega e Castro em 1997, Carvalho em 1999)

Fraccao massica de lenhina 0,22 -

Fraccao massica de celulose 0,49 -

Fraccao massica de hemiceluloses 0,27 -

Fraccao massica de extractaveis e cinzas 0,02 -
fisicas

Porosidade 0,65 -

Massa volumica (Carvalho em 1999, Moura em 1999) 530  kegm™

geométricas® (Kocurek et al. em 1989)

Espessura 3-6 mm
Comprimento 20-25 mm
Largura 12-25 mm

* Gamas tipicas de aparas industriais.

s6 do ponto de vista quimico-anatémico (como discutido acima) mas, também, do
geométrico (conforme facilmente se apura da Figura 1.4, onde as aparas expostas sao
ja as seleccionadas apos crivagem). Além de diferentes dimensoes, as aparas podem
apresentar danos, mais ou menos intensos, em resultado dos processos de corte (con-
sultar Hartler (1986, 1996) para informacdo mais detalhada), armazenamento em
pilha (Hortal e Pastor em 1992, Fuller em 1985) e/ou manuseamento até a entrada
no digestor. Todos estes imponderaveis afectam decisivamente o cozimento e, por
conseguinte, a qualidade da pasta produzida.

As aparas que dao entrada no digestor industrial aqui usado como protoétipo es-
tao em tudo sujeitas a heterogeneidade que tem vindo a ser alvo de discussao. A
Tabela 1.2 condensa as caracteristicas médias de cada uma dessas aparas, sendo os
valores ai apresentados os usados no desenrolar do presente estudo, a menos que o
contrario seja explicitamente indicado.

Antes de se tecerem quaisquer comentarios sobre a Tabela 1.2, definir-se-ao as
grandezas fisicas nela referidas por forma a eliminar eventuais duvidas na analise

subsequente.
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A porosidade média da apara, denotada por e,, define-se como a razao entre o
volume interior de poros (independentemente da sua natureza anatémica) existentes
na estilha e o volume total dessa mesma porgao de madeira (compreendendo a matriz
solida e os poros), o que, matematicamente, se traduz por

Ea = @. (1.1)
Va
Esclareca-se, antes de mais, que todas as referéncias, ao longo deste trabalho, a
apara em base absolutamente seca, AS, respeitam a apara antes de se iniciar o processo
de cozimento.
A massa volumica da apara em base seca é a razao entre a sua massa absolutamente

seca e 0 seu volume, ou seja,

Pa,as = ———. (1.2)

Uma vez que a adgua intumesce as fibras (a madeira possui elevada higroscopici-
dade), o volume da apara modifica-se de acordo com a humidade que comporta. As
Equacoes (1.1) e (1.2) referem-se ao volume da apara saturada de dgua, ja que é este
o que se verifica nas condigoes processuais do cozimento (ou, pelo menos, o que dele
mais se aproxima pois o grau de intumescimento também depende do pH). A massa
volimica assim definida é habitual atribuir-se a denominacao de massa volimica
bdsica (Moura em 1999, Grundelius em 1990).

Atendendo a que a massa do ar que preenche os poros da apara é desprezavel
quando comparada com a massa da matriz solida, a massa da apara absolutamente
seca, M, A5, ¢ aproximadamente igual a massa do material s6lido antes do cozimento,

mS’U, podendo escrever-se, entdo, a Equacdo (1.2) como

Pa, as = |0. (1.3)

As massas volumicas de uma apara humida e de uma apara absolutamente seca
relacionam-se através da Equacdo (1.4).

1
a — T . Pa,as 1.4
Pa= 17 o (1.4)

onde 7, representa a humidade da apara. A humidade é definida, genericamente,

co1mo

o — 0 (1.5)

mHQO + mS
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TABELA 1.3.: Caracteristicas médias do leito de aparas industriais de FKucalyptus

globulus no ambiente fabril tomado como referéncia. Dados provenientes da fibrica.

Grandeza Posicao Valor Unidades
Porosidade pilha de aparas 0,62 -
Massa volimica AS medidor de aparas 200 kgm™3

Entao, a massa volimica da matriz solida, definida como a razao entre a massa do
material solido e o volume por ele ocupado (nao inclui, portanto, o volume de vazios

da madeira), isto é,

mS
s — T ]_.6
=5 (1.6)
pode expressar-se como
1 -7
o= 2" pa, (1.7)
1-— 53}0

onde ¢,| . e p, representam, respectivamente, a porosidade e a massa volimica da
0 ? 7

apara himida, antes de se iniciar o cozimento. Equivalentemente,

1

——————— Da as- 1.8
1_€a|0 Pa, as ( )

Ps =

As grandezas fisicas que constam da Tabela 1.2 dizem respeito a uma tnica apara
ou, 0 que é exactamente o mesmo, & madeira (entendida como a matriz sélida e os
vazios internos da sua estrutura). A madeira, porém, é estilhada, produzindo-se um
agrupamento relativamente esparso de aparas. Os intersticios entre essas particulas
sao, de ordinario, responsaveis por mais de metade do volume total do agrupamento.

A Tabela 1.3 caracteriza o leito de aparas de Fucalyptus globulus produzidas no
ambiente fabril onde se insere o digestor em estudo, em dois lugares distintos do
percurso da matéria-prima a montante do digestor.

A porosidade interparticular — saliente-se a diferenca entre esta e a porosidade
intraparticular quantificada na Tabela 1.2 — depende do grau de ordenacao das
inimeras aparas e, obviamente, determina a massa volumica do agrupamento como
um todo. Factores como a geometria das estilhas e a espécie de proveniéncia da
madeira condicionam, embora de forma nao exclusiva, o arranjo espacial das aparas
em leito. A disposicao das aparas em leito altera-se ao longo do percurso que conduz
ao digestor. A medida que o leito se modifica, altera-se a sua porosidade e, portanto,

a sua massa volimica.
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As grandezas fisicas porosidade e massa volumica do leito de aparas sao depen-
dentes. Quanto maior for a porosidade da pilha menor serda a massa volimica desta,
desde que mantidas as caracteristicas intraparticulares. A relacdo quantitativa entre
a porosidade e a massa volimica de um leito de aparas (ver Equagao (1.11)) obtém-se
por arranjo matematico das respectivas defini¢oes (Equagoes (1.9) e (1.10)), ja que
a massa de ar entre as aparas em leito é desprezavel comparada com a massa das

aparas propriamente ditas.

Vie = Va
e — — . 19
€l Vi ( )
Mie
= e, 1.10
Pl Vi ( )
Ple
fe =1— 22 1.11
- (1.11)

Embora na Tabela 1.3 figurem valores para estas duas grandezas deve enfatizar-se
o facto de nao serem dependentes uma vez que dizem respeito a lugares diferentes,
com o leito ligeiramente mais desordenado no medidor do que na pilha.

Outro conceito intimamente relacionado com o arranjo espacial mais ou menos
esparso das aparas é o factor de compacta¢ao do leito. Esta grandeza compara o
espaco ocupado por um leito de aparas sujeito a alguma compactacao com o espago
ocupado pelas mesmas aparas quando estao “soltas”. Para efeitos de leito de referén-
cia (isto &, leito de aparas “soltas”) considera-se a pilha de aparas jacente a montante
do digestor (armazenamento). O factor de compactacao é um conceito especialmente
util quando aplicado ao leito de aparas no interior do digestor — como se vera adi-
ante. Por agora, ilustra-se este conceito de uma forma totalmente genérica, para um
qualquer hipotético leito de estilhas.

Seja Vi, o volume de pilha (de porosidade £,;) ocupado por uma massa m, s de
aparas (expressa em base absolutamente seca). Seja, ainda, Vi, o volume de leito
ocupado pela mesma massa de aparas em condigoes diversas de compactacdo (a que
corresponde, agora, uma porosidade interparticular ei.), como se esquematiza na
Figura 1.5. Define-se o factor de compactagao do leito de aparas, relativamente a

pilha, como
ﬁ:%ﬂ (1.12)

Repare-se que, mantendo-se em ambos os casos a massa de aparas em base seca,

entdo (dado que as caracteristicas intraparticulares nao sofreram alteragao) também
¢ 0 mesmo o volume realmente ocupado pelas aparas, V,. Aplicando a Equacao (1.9)
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At 30 3 A
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FicurA 1.5.: Representacao esquematica dos leitos de referéncia e compactado.

a cada uma das situagoes acima (pilha e leito sujeito a determinado grau de com-
pactagao) e atendendo ao facto de o volume ocupado pelas aparas individualmente

ser — como ja se viu — o mesmo, obtém-se, apds conveniente arranjo matemético

o 1 — Elec

Je (1.13)

N 1-— Epi ’
de onde facilmente se explicita a porosidade de um leito compactado em func¢ao do
seu factor de compactacao e da porosidade do leito de referéncia (a pilha):

Elee = 1 — fo (1 — ep1). (1.14)

1.5.2. Os licores

Os licores kraft sao sugestivamente designados por cores evocativas do seu aspecto
visual.

O chamado licor branco, incolor e com uma ligeira turbidez proveniente da presenca
de particulas suspensas, consiste essencialmente numa solucao aquosa altamente al-
calina de pH 13,5-14 (Ribeiro em 1996, Kocurek et al. em 1989) de varios sais de
sodio. Entre estes, os mais representativos (quer quantitativa quer qualitativamente)
sao o hidroxido de sodio e o sulfureto de so6dio. De facto, estas duas espécies quimi-
cas distinguem-se pelo seu caracter activo no cozimento kraft. Juntamente com estes
dois compostos, coexistem, no licor branco, outros sais (nomeadamente carbonato de
sodio, sulfato de sodio, sulfito de sodio e tiossulfito de sodio, entre outros), carecendo
estes de uma funcao activa no processo de cozimento®. Tal inactividade granjeou-lhes

Em bom rigor, o carbonato de sédio ndo é de todo inerte no cozimento kraft. Contudo, a sua
actividade reduzida, quando comparada com a dos sais NaOH e NayS, exclui-o do grupo dos
componentes activos.
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TABELA 1.4.: Composicao aproximada do licor branco.

Componente Composicao

activos
NaOH 53%
NasS 21%
carga morta
Nay,COg4 14%
Nay,SO, 6%
NaySO5 3%
NaySy04 3%

a denominagao colectiva de carga morta. Importa reter que um aumento da carga
morta pode traduzir-se numa diminuigdo da remocao de lenhina (Kocurek et al. em
1989), inibindo o cozimento (Ribeiro em 1996). Do ponto de vista deste processo,
interessaria, pois, reduzir — ou, mesmo, eliminar — os componentes da carga morta.
A sua presenca no licor branco, contudo, é inevitavel. Na verdade, tais compostos
advém de ineficiéncias no ciclo de recuperacao bem assim de contaminacao dos pro-
dutos de reposic¢ao ai introduzidos (ver Figura 1.2), como exposto por Gullichsen e
Fogelholm (2000).

A composicao do licor branco nao é sempre a mesma. Além da ligeira variabilidade
naturalmente imposta pelo ciclo de regeneracao de compostos quimicos, onde tem
origem, a composicao média do licor pode diferir de fabrica para fabrica. No entanto,
a composicao média tipica de um licor branco nao se afasta significativamente dos
valores sugeridos por Ribeiro (1996) e reproduzidos na Tabela 1.4.

Interessa entender o comportamento das espécies activas em solucao aquosa e sob
as condigoes caracteristicas do cozimento. Sendo ambos electrolitos fortes, dissociam-
-se completamente originando ides sodio, Na*, hidroxido, OH™, e sulfureto, S*~. O
iao sulfureto, por sua vez, fica sujeito aos equilibrios de hidrolise

S?” + H,O = HS™ + OH™ (1.15)

HS™ + H,0 = H,S + OH ™. (1.16)

A extensao da ionizacao depende, evidentemente, do pH, como Kocurek et al.
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(1989), Gullichsen e Fogelholm (2000), Hortal e Pastor (1992), Carvalho (1999), Kol-
seth e de Ruvo (1986) esclarecem detalhadamente, assim como da temperatura e da
propria forca ionica do licor. Pode admitir-se, nas condi¢oes do cozimento, que o iao
sulfureto se encontra totalmente hidrolisado em ioes hidrogenossulfureto e hidroxido
(isto é, que o primeiro dos dois equilibrios acima esta completamente deslocado para
a direita). Em oposicdo — conquanto esta matéria nao seja consensual (Carvalho
em 1999) —, o segundo daqueles equilibrios encontra-se quase por completo des-
locado para a esquerda, tornando insignificante a reaccao de hidroélise sofrida pelo
iao hidrogenossulfureto nas referidas condigoes. Assim sendo, no cozimento kraft, a
quantidade de HsS presente é minima, ao contrario do que leva a supor o intenso
odor exalado por um licor fresco®.

Resumindo, um licor kraft contém varias espécies quimicas, mas soé algumas delas
sao activas no cozimento, nomeadamente os ides hidroxido (OH™) e hidrogenossulfu-
reto (HS™). Estes determinam o progresso do processo com a sua forte interferéncia

nas multiplas reaccoes envolvidas.

O licor de cozimento propriamente dito provém da juncao de licor activo “fresco”
com licor ja usado em coccoes anteriores. A medida que o cozimento ocorre, o
licor sofre uma modificacao gradual da sua composi¢ao quimica, enriquecendo em
componentes organicos e empobrecendo reagentes inorganicos — fruto das reaccoes
que levam & dissolucao parcial da madeira no decorrer do processo. Acentua-se,
assim, a coloracao castanho-escura da solucao que constituira, no final, o licor negro.

Existe uma série de grandezas capazes de caracterizar inequivocamente os licores
kraft em anéalise e cujas definigoes merecerao, agora, especial atencao. Urge, porém,
aclarar alguns aspectos. As referidas grandezas fazem uso da soma de concentracoes
de diferentes compostos de s6dio existentes no licor. Assim sendo, é necessario de-
senvolver um mecanismo que permita tal operacao matematica. Neste contexto, a
concentracao de cada um dos sais de sédio presentes no licor é exprimida conven-
cionalmente em massa equivalente de um composto sédico tomado como base por
volume de solu¢ao (no Sistema Internacional de unidades (SI) usa-se quilograma por
metro cibico ou, equivalentemente, grama por decimetro ctibico). O subterfigio
do uso de um composto de referéncia permite a soma de concentracoes de diferen-
tes espécies quimicas, de acordo com a contribuicao individual que se cré terem no

processo, tal como Kocurek et al. (1989) explicam.

6 A sensibilidade olfactica humana ao HyS &, na realidade, surpreendente. Os orgios olfactivos que
apetrecham o corpo humano conseguem detectar facilmente quantidades infimas do composto,
na ordem de “ppb” (partes por bilido).
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A unanimidade mundial alcancada pela dita convencao é maculada unicamente
pela discrepancia na escolha do composto de referéncia. Na América do Norte foi
eleito o oxido de so6dio, NayO, a despeito da sua inexisténcia no licor de cozimento.
Em oposicao, na Europa, principalmente nos paises escandinavos, adoptou-se o hi-
droxido de s6dio, NaOH, — conceito que se afigura mais realista. Se, por um lado,
esta dualidade nao impede a transferéncia de informacao quantificada pelos dois
sistemas, por outro, é propicia a equivocos.

A ideia subjacente ao recurso a um composto de sdédio de referéncia permite
também inferir o método numérico de conversao entre as duas bases em questao.
Entende-se por massa equivalente em termos do composto de referéncia a massa
deste que seria necessaria para manter o nimero de dtomos de sédio existentes na
amostra do composto original. Sejam My,on a massa molar do hidréxido de so6dio,
Mna,0 @ massa molar do 6xido de so6dio e Mya,,s a massa molar do sulfureto de so6dio
(Myxaon = 40,0 gmol ™!, Mya,0 = 62,0gmol ™! e My,,s = 78,1 gmol™!). Suponha-se
que existem x gramas de sulfureto de sd6dio numa unidade de volume de solucao. Ter-
-se-30, entdo, x-1/Mya,,s moles desta molécula e, consequentemente, z-2/Mxy.,,s moles
de s6dio. Estas correspondem a igual ntimero de moles de hidroxido de sédio e, por
sua vez, a = - 2 Myaon/Mna,s gramas equivalentes de hidroxido de sodio. Alternati-
vamente, as = - 2/Mya,s moles de sodio correspondem a apenas x - 1/My,,s moles de
NayO, que se traduzem em x - Mya,0/Mna,s gramas equivalentes de oxido de sodio.

A Equacao (1.17) foi obtida seguindo raciocinio analogo e generaliza a conversao
de um composto de sodio presente no licor (de formula molecular Nay X)) em qualquer
outro também de sodio (com a férmula molecular Na;,Y)". A concentragio de um
composto genérico W expressa em massa equivalente de Nay X por volume de solucao,
C‘W, pode exprimir-se em massa equivalente de Na,,Y por volume, C’W, de acordo
com

~ n Mya,y -

Cw = Cw. 1.17
VT Mya,x (1.17)

De tudo isto transparece que uma massa expressa em equivalentes de NaOH pode
converter-se em equivalentes de NayO bastando para tanto multiplicar a primeira
por Mya,0/(2 Mxaon), isto é, por 0,775.

Na giria desta industria, ¢ habitual o termo “como NaOH” (ou “como NayS”) para
indicar o composto de referéncia escolhido.

Na presente tese optou-se pelos padroes de célculo europeus, isto ¢, tomou-se para

"Note-se que X"~ e Y™~ simbolizam aqui ides de carga negativa (ndo necessariamente monone-
gativos), simples ou complexos, de tal forma que tanto Na; X como Na,,Y representam sais de
s6dio genéricos.
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composto de referéncia o NaOH. Nao foi uma escolha discricionaria: por um lado
— como ja referido — esta base surge mais natural e realista que a norte-americana
e, por outro, é a usada na fabrica onde se situa o digestor em estudo.

Pode, agora, avancar-se solidamente para as definicoes das mais importantes gran-
dezas caracterizantes de um licor kraft:

Alcalinidade activa: Ao conjunto dos dois agentes activos do cozimento atribui-se
a designacao de alcali activo. A concentracao em alcali activo, C'4, traduz-se
matematicamente por

Ca = Cnaon + Ona,s, (1.18)

com todas as concentracoes expressas em massa equivalente do composto de
referéncia (ver explicacao detalhada nas paginas 26-28) por volume de licor.

Atendendo a Equacgao (1.18) (e tendo em mente que as concentragoes envolvi-
das estao expressas em massa equivalente por volume de solugao), depreende-se
que a alcalinidade activa representa a concentracao hipotética maxima em iao
hidroxido que o licor teria se cada molécula de sulfureto de s6dio, NayS, so-
fresse hidrolise total originando dois ioes hidroxido. Por outras palavras: a
alcalinidade activa retrata a concentracao potencial do licor em iao hidréxido
se ambos os Equilibrios (1.15) e (1.16) estivessem completamente deslocados
para a direita. Uma vez que convincentes argumentos (Carvalho em 1999, Ko-
curek et al. em 1989) apontam para a elevada improbabilidade desse aconteci-
mento, dissipa-se o significado fisico da alcalinidade activa, porquanto se afasta
completamente da concentracao real do licor em iao hidroxido, expressando,
somente, uma concentracao potencial que poderia verificar-se em condigoes

completamente diversas das reais.

Alcalinidade efectiva: A concentracao do licor em alcali efectivo, Cg, definido na
Equacao (1.19), representa com maior verosimilhanca a concentracao real de

iao hidroxido existente no licor.
1
Cg = Cnaon + §CNa287 (1.19)
onde todas as concentragoes sao expressas em massa equivalente do composto

de referéncia (ver paginas 26-28) por volume de licor.

Faga-se aqui um paréntese para esclarecer que o factor 1/2 na Equacao (1.19)
é devido, unicamente, & conversao dessa concentracao em massa equivalente

por volume de licor (pois a molécula de sulfureto de sodio, NayS, contém dois
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atomos de so6dio). Ao contrario do que poderia julgar-se numa anéalise mais levi-
ana, ndo ¢é originado por apenas metade do ido sulfureto, S?~, estar hidrolisado
em iao hidrogenossulfureto, HS™, e em iao hidroxido, OH™, (Equilibrio (1.15))
— 0 que, alids, ja se asseverou falso nas condices de cozimento.

indice de sulfureto: Define-se, ainda, o indice de sulfureto ou sulfidez (expresso
percentualmente) como

ONa S
Is = 2 x 100%, 1.20
i ONaoH + CNays ’ ( )
ou seja,
CONa
Is = =225 5 100%. (1.21)
Ca

Teor de sélidos: O teor de sblidos é uma medida percentual massica da quantidade

de solidos (organicos e inorganicos) dissolvidos num licor, ou seja,

8 ="« 100%, (1.22)
Miic

onde mg representa a massa de solidos dissolvidos na amostra (determinada
experimentalmente por evaporacao do solvente em estufa) e my;, a massa total

da amostra. Generalizando para a situacao em continuo do digestor, tem-se

Fsd

lic

S —

x 100%, (1.23)

onde Fi4 representa o caudal méssico de so6lidos dissolvidos no licor e Fj;. o
caudal massico do licor.

Note-se que a alcalinidade activa nao determina, de per si, a alcalinidade efectiva.
De facto, um licor com uma determinada alcalinidade activa possui tanto maior
alcalinidade efectiva quanto menor for a sua sulfidez tal como indica a Equagao (1.24),
obtida por rearranjo das Equagoes (1.18), (1.19) e (1.21).

Op = O (1 - %1]0—50) (1.24)

A mesma ideia sobressai na Figura 1.6, que expoe de forma grafica as relacoes
matematicas apresentadas acima. E uma representacio inovadora desenvolvida com
0 objectivo de permitir ao leitor uma répida percepcao das relacoes entre as refe-
ridas grandezas. Para uma alcalinidade activa constante, a concentragdo em NayS
é directamente proporcional a sulfidez do licor. A concentracao em NaOH, por seu
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FicurA 1.6.: Representacio gréifica das relacoes entre as grandezas caracteristicas

de um licor kraft a alcalinidade activa constante.

lado, é o complementar da concentracao em NasS necessario para perfazer o total
que é a alcalinidade activa (aqui constante). Apesar desta constancia, a alcalinidade
efectiva diminui & medida que o indice de sulfureto aumenta — diminuicao esta igual
a metade do aumento da concentracao em NaoS.

A Figura 1.7 baseia-se, igualmente, nas interdependéncias patenteadas pelas gran-
dezas que tém vindo a ser objecto de andlise. Consiste num diagrama onde sao
apresentadas linhas de sulfidez, de alcalinidade efectiva e de alcalinidade activa cons-
tantes, todas intervaladas de 10 unidades e susceptiveis de facil interpolacao para
valores intermédios. Permite relacionar rapidamente as grandezas que tipificam um

licor kraft, varrendo as gamas seguintes:
e 0-160gdm™ em alcalinidade activa;

0-120 g¢dm 2 em alcalinidade efectiva;

0-100 % em sulfidez;

0-80 gdm 3 em concentracio de NaOH;

0-80 gdm™ em concentracao de Na,S,
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Ficura 1.7.: Carta para licores kraft.
O eixo vertical corresponde a Cnaon (em gdm™3), enquanto o horizontal respeita a

CNays (em gdm™3). A partir da origem, internamente aos contornos do diagrama,

cifram-se, em sentido retrégrado, a alcalinidade activa (em gdm™3) e, em sentido
directo, a efectiva (em gdm™3) para cada uma das linhas (onde sio constantes).
Ao longo do topo e da margem direita do grafico, externamente a este, qualifica-se

numericamente cada uma das linhas de “iso-sulfidez” (em %).

expressas usando para composto de referéncia o NaOH.
Impondo, a titulo meramente exemplificativo, a alcalinidade efectiva (ou activa),

resta um grau de liberdade; o movimento tera de ser ao longo da linha solida (pon-
teada) correspondente aquele valor constante de alcalinidade efectiva (activa). De
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FicuraA 1.8.: Relacao entre alcalinidade efectiva e indice de sulfureto para diferentes

concentracoes em hidréxido de sédio.

forma semelhante, pretendendo-se um indice de sulfureto constante, a solucao esta
restringida & linha tracejada representativa desse valor de sulfidez. Ao invés, se se
desejar constante a concentracao em NaOH ou em NayS, o movimento no diagrama
nao serd ao longo de nenhuma das linhas tracadas, mas antes horizontal ou vertical,
respectivamente.

Generalizando, ao fixar quaisquer duas das cinco variaveis expostas, define-se ine-
quivocamente o estado do licor em termos de concentragoes. As outras trés grandezas
sao dependentes das duas que se fixaram e podem ler-se directamente a partir destas
no diagrama da Figura 1.7.

Finalmente, a Figura 1.8 exibe a elevada nao-linearidade existente entre a alcali-
nidade e o indice de sulfureto, tomando como parametro a concentracao em NaOH.
A nao-linearidade da concentracao de alcali efectivo relativamente a sulfidez é di-
ferentemente acentuada consoante a concentracao em hidréxido de sédio do licor.
Efectivamente, a medida que aumenta a contribuicao do NaOH para a alcalinidade
efectiva (isto é, conforme diminui a concentracdo do NayS) o cardcter nao-linear
esbate-se. No limiar hipotético oposto, quando s6 haveria a registar a contribuicao
do NayS, a referida relagdo apresenta-se indefinida no ponto correspondente a um
indice de sulfureto de 100 %.
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1.5.3. Conceitos complementares

E imprescindivel, ainda, clarificar nogoes que — porque vinculadas a operagao do
digestor ou ao desempenho do processo — nao couberam tematicamente nas duas

seccoes imediatamente anteriores:

Carga alcalina: A carga alcalina global traduz a razao entre a massa de quimicos
(activos ou efectivos) existentes na totalidade da lixivia branca introduzida no
digestor num determinado periodo e a massa total de aparas alimentadas ao
sistema, no mesmo intervalo de tempo, expressa em base absolutamente seca.
A massa de quimicos contida no licor branco pode exprimir-se recorrendo a sua
alcalinidade activa (Cy 1) ou, alternativamente, a efectiva (Cg 1,). No presente
trabalho, a carga alcalina expressa-se sempre com base no alcali activo. Assim,
a sua defini¢ao é dada por

Ca,p Qv

a, AS

Cale = x 100%, (1.25)
onde C,. denota a carga alcalina, Cs 1, a concentragao em alcali activo da lixivia
branca, (), o caudal volumétrico total de lixivia branca injectada no digestor
e, finalmente, F, ,s o caudal méssico de aparas, em base absolutamente seca,
que entra no digestor.

Razado liquido-madeira: Outra variavel importante para o controlo da operacao de
cozimento é a razao liquido-madeira. Consiste, como o proprio nome indicia,
no quociente entre as quantidades de liquido e de madeira presentes, a primeira
das quais expressa sob uma forma volimica (habitualmente em dm?) e a tltima

em termos méssicos. Matematicamente este conceito exprime-se por

= 103 Qb, Cy4 + an + Qvap + Qh
" Faas '

R (1.26)
Para o célculo do liquido total contribuem as lixivias branca e negra fraca ad-
mitidas ao digestor, o vapor absorvido pelas aparas no processo de impregnagao
e a propria humidade que as aparas detinham antes deste processo.

Producdo: A producao representa a quantidade de pasta produzida por unidade
temporal. E uma grandeza tipicamente industrial perfeitamente equivalente
ao caudal massico de pasta a saida do digestor. A dnica diferenca reside nas
unidades que uma e outra utilizam. A producao expressa-se em “toneladas
secas ao ar por hora” (t,,h™'), em detrimento da unidade adoptada para o



34

Introducao

caudal méssico de fibra (kgmin~!). A base “seca ao ar’, AR, considera que a
humidade é de 0,1, isto é, numa tonelada de pasta seca ao ar existem apenas
0.9 toneladas de fibra. Assim,

F AS
=00 x 108 <% (1.27)
ou, equivalentemente,
2
:P: %Fp,AS' (128)

Factor de diluicdo: Este é um conceito ja inerente & lavagem a que a pasta é sujeita

uma vez consumado o cozimento, com o objectivo de eliminar os compostos
inorganicos e, principalmente, organicos que estao entranhados na pasta a saida

do digestor.

O factor de diluicao na base do digestor ¢ uma medida das quantidades de
liquido de lavagem ai efectivamente introduzido, atendendo a producao. Esta
grandeza contabiliza como quantidade efectiva de liquido de lavagem ao diges-
tor somente o excesso do liquido realmente introduzido, isto é, descontando ao
total o liquido que abandona o digestor juntamente com a pasta. Isto é,
Qikav - pr

— 5

onde Qf,, e ¢f, simbolizam os caudais volumétricos de lavagem e de liquido

Fai = (1.29)

arrastado pela pasta na descarga, respectivamente, expressos em m3h~!. Ex-
primindo os caudais de liquidos nas unidades usadas neste trabalho (m? min™'),
tem-se equivalentemente que

Fan = GOM. (1.30)

Consisténcia: A pasta, a saida do digestor, esta imbuida de liquido, cuja quantidade,

relativamente a4 quantidade de fibra, determina a consisténcia da suspensao.

Simbolicamente, e em termos percentuais, tem-se

F
¢ =—2"— x100%. 1.31
Fpoas + Fip (1.31)
Na Equagdo (1.31), o caudal méassico de pasta absolutamente seca, F}, 15 €
confrontado com o caudal massico total da descarga (isto &, solido e liquido

simultaneamente).
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Rendimento: O rendimento ¢ uma medida do desempenho do cozimento, ndo em
termos de qualidade da pasta mas, e somente, em termos de quantidade obtida
a partir de determinada porcao de madeira. Relaciona directamente a massa de
pasta produzida com a massa de matéria-prima processada num determinado
intervalo de tempo, de acordo com

Fp, as

1.32
P’a,As7 ( )

’[7:

onde F, .5 denota o caudal méssico de aparas, em base absolutamente seca,
alimentado ao digestor. Generalizando para qualquer ponto intermédio do

cozimento, tem-se
Fi

)
Fy as

n= (1.33)

com Fy a representar o caudal massico da fase solida ainda presente (portanto
em base absolutamente seca).

Iindice kappa: O indice kappa ¢ uma medida da lenhina residual contida na pasta.
Razoes de ordem pratica estao na base do uso lato do indice kappa, em pre-
juizo do método de determinacao directa da lenhina. De facto, a comodidade
do método experimental associado aquele indice e a morosidade inerente & de-
terminacao convencional da lenhina levaram ao uso generalizado do primeiro

para o estabelecimento da fraccao de lenhina na pasta.

Verifica-se, em geral, uma proporcionalidade directa entre o indice kappa e a
fraccao massica de lenhina na pasta, sujeita, contudo, a influéncia das caracte-
risticas especificas de cada madeira e, até, ao tipo de cozimento levado a cabo.
Carvalho (1999) determinou experimentalmente, para o Eucalyptus globulus
portugués, uma relacao linear entre a fraccao maéssica de lenhina total na pasta
(base de pasta absolutamente seca), yi, e o correspondente indice kappa, k:

yr x 100 = 0,187 1 + 0,75, (1.34)

cujo coeficiente de correlacao é de 0,9900. Os indices kappa experimentais que
estao na origem da Equagdo (1.34) situam-se entre 7 e 70, gama consideravel-
mente larga. Explicitando, na Equagao (1.34), o indice kappa, obtém-se

K = 534,76 y¢ + 4,0107, (1.35)

que constitui a expressao empirica usada no presente trabalho.
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1.5.4. As reaccoes

Nao se tenciona, neste trabalho, discutir os pormenores de assunto tao vasto e que
tem sido mote de inumeraveis estudos quer findos quer ainda em curso. Pretende-se,
somente, estabelecer as bases de alguns pressupostos, adiante usados na criacao dos
modelos dos digestores. Assim, opta-se por uma descricao assumidamente simplista,
mas util no espaco contextual desta tese. Nao obstante, o leitor pode aprofundar a
matéria num dos muitos trabalhos onde foi considerada em maior detalhe (por exem-
plo, Hortal e Pastor (1992), Kocurek et al. (1989), Gullichsen e Fogelholm (2000),
Carvalho (1999)).

Como foi referido na pagina 18, as maiores concentragoes de lenhina (70-80 %,
segundo Gullichsen e Fogelholm (2000)) verificam-se na lamela média. Porém, em
virtude desta ser significativamente fina comparativamente a segunda camada da pa-
rede celular, é esta tltima que abriga a maior parte desta macromolécula na madeira.

Para a reaccao de deslenhificacao ocorrer é necessario que o licor contendo os rea-
gentes inorganicos atinja a lenhina, nas suas diferentes localizacoes. Parece natural
que o licor, avancando pelos poros e cavidades inicialmente disponiveis na madeira,
alcance em primeiro lugar a lenhina existente na parede celular e s6 depois aquela
que maioritariamente constitui a lamela média. Tudo leva a crer que o licor, vindo do
limen, s6 chegue a lamela média apo6s travessia da parede celular porosa. Assim, a
lenhina residente na parede celular dissolve-se provavelmente antes da que faz parte
da lamela média. De facto, verifica-se que as aparas nao se desfazem ao longo do
cozimento industrial. Mantém a sua forma individualizada mesmo para niveis de
deslenhificacao elevados. Tal facto corrobora a explicacao avancada de ser a lenhina
da lamela média — que une as fibras — a ultima a dissolver-se.

As reaccoes da lenhina durante o cozimento alcalino sdo complexas, razao pela
qual nao sao ainda totalmente conhecidas. As duvidas em redor da esteroquimica
da propria molécula condicionam também o conhecimento sobre a sua reactividade.
Actualmente aceita-se ser a deslenhificacao um conjunto de reacgoes de degradacao
da macromolécula, quer por fraccionamento quer por formacao de grupos que lhe
conferem maior afinidade com o meio alcalino e, portanto, promovem a sua dissolu-
¢ao. Em simultaneo & degradacao da lenhina ocorre a libertacao de grupos acidicos
responsaveis pelo “consumo” de alcali uma vez que este reage com os referidos grupos
neutralizando-os (Kocurek et al. em 1989).

De forma simples pode dizer-se que deslenhificar consiste em desarreigar, aos pou-
cos, a macromolécula de lenhina da matriz solida da madeira, dissolvendo-a no licor

de cozimento com consumo de alcali.
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Ficura 1.9.: Representacdo esquemética da evolugao do grau de deslenhificagdo no

cozimento kraft.

Outro aspecto a destacar na deslenhificagao ao logo do processo kraft é a existéncia
de trés etapas suficientemente bem demarcadas, como se esquematiza na Figura 1.9.
Atendendo a este fendomeno, a deslenhificacao pode dividir-se em trés fases distintas:
inicial, principal e residual. A medida que a temperatura aumenta, a deslenhificacdo
avanca, primeiro a uma taxa relativamente modesta (fase inicial), tornando-se, subi-
tamente, muito rapida (fase principal). Gullichsen e Fogelholm (2000) referem que
apenas 20-25 % da lenhina total é dissolvida na fase inicial, enquanto se dissolvem
70-80 % na fase principal. A fase principal prossegue até restarem quantidades mini-
mas de lenhina (cerca de 10 %, segundo Gullichsen e Fogelholm (2000)), decrescendo
depois consideravelmente a taxa de deslenhificacao (fase residual).

O pH desempenha um papel assaz importante na deslenhificacao. Julga-se que
descendo o pH a valores inferiores a 12 ocorrera recondensagao da lenhina (Gomes
et al. em 2003). O alcali ndo deve, assim, ser demasiado baixo no final do cozimento,
por forma a evitar-se essa recondensacao. Ao alcali presente, findo o cozimento, di-se
geralmente o nome de alcali residual.

Faca-se, ainda, uma breve mencao ao papel desempenhado pelo iao hidrogenos-
sulfureto no cozimento. Embora a deslenhificacao possa ocorrer na sua auséncia
(isto &, usando-se uma solugdo de apenas hidroxido de so6dio), os inumeraveis estu-

dos que o assunto tem merecido conjuntamente com a jé longa experiéncia industrial
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no processo kraft apontam no sentido de lhe atribuir uma accao benéfica no co-
zimento. Gullichsen e Fogelholm (2000) defendem para o hidrogenossulfureto uma
accao duplamente positiva: aceleracao das reaccoes da fase principal e melhoramento
da penetracao da madeira pelo licor ao mesmo tempo que protege a celulose de de-
gradacao e evita a recondensacao da lenhina. Esta ideia é parcialmente rebatida por
Kocurek et al. (1989), que advogam nao ter o hidrogenossulfureto qualquer accgao
protectora dos hidratos de carbono, restringindo-se o seu efeito favoravel & aceleracao
da deslenhificacdo. E, contudo, unanime o reconhecimento do papel global positivo
deste iao na deslenhificacao.

A remocao dos tltimos vestigios de lenhina é, ainda que na presenca benéfica
do hidrogenossulfureto, extremamente dificil. Estudos referidos por Kocurek et al.
(1989) revelaram ser necessario dissolver a quase totalidade dos hidratos de carbono
antes de se atingir deslenhificacdo completa. Independentemente das causas que
poderao estar na origem de tal facto, torna-se forcosa, a nivel industrial, a paragem
do cozimento antes dessa fase final em que praticamente nao ha deslenhificacao e
se assiste a degradacdo desnecessaria dos hidratos de carbono. E, assim, habitual
existir uma pequena quantidade de lenhina que permanece apos o cozimento e que

se designa por lenhina residual.

Infelizmente, os hidratos de carbono nao saem ilesos do cozimento. Os reagentes
inorganicos atacam quimicamente nao s6 a lenhina como também, em menor grau, a
celulose e as hemiceluloses. A degradacao dos hidratos de carbono comporta varias
formas: a perda sequencial de unidades de acticar nos extremos das cadeias poli-
méricas; a quebra aleatoéria da cadeia; a remocao de alguns grupos especificos e a
alteracdo quimica (através de reacgoes de saponificagao) de outros (Kocurek et al.
em 1989). Obviamente, neste ataque “consome-se” alcali na neutraliza¢do dos gru-
pos acidicos formados. Usando novamente uma linguagem simplificada, poder-se-a
dizer que a degradacao dos hidratos de carbono consiste na passagem sucessiva de
fragmentos destas macromoléculas da matriz sélida para o seio da solucao alcalina,

onde se dissolvem, “consumindo-se” alcali para o efeito.

Ao contréario do que acontece com a lenhina, as maiores taxas de degradacao dos
hidratos de carbono nao se verificam na fase principal. Tudo indica que a maior
degradagao das hemiceluloses é simultanea a fase inicial da deslenhificacao. Por sua
vez, a celulose parece sofrer maior degradagao na fase residual.

Os chamados extractaveis desaparecem rapidamente da matriz solida das aparas,
quer por volatilizagao quer por saponificacao e subsequente dissolucao no licor. Em

principio, escassos minutos de cozimento sao suficientes para a sua eliminacao com-
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(a) Antes do cozimento. Inspi- (b) Num instante ja avangado
rada na Figura 1.3(b). de cozimento.

Ficura 1.10.: Degradacao da matriz sélida durante o cozimento.

pleta.

Como resultado da totalidade das reaccoes quimicas sofridas, a matriz sélida vai,
sucessivamente, deixando de existir, dando lugar a uma estrutura cada vez mais po-
rosa, como a Figura 1.10 claramente ilustra. Na Figura 1.10(a) representa-se esque-
maticamente um corte transversal no inicio do cozimento, enquanto a Figura 1.10(b)

d4 uma ideia do mesmo corte num momento posterior do processo de cozimento.

1.5.5. Os digestores

Os reactores onde se processa o cozimento — digestores — podem operar de forma
continua ou descontinua.

Os digestores descontinuos foram os primeiros a surgir. Foram, também, os tnicos
a ser usados na producao de pasta kraft até meados do século XX. O seu principio de
funcionamento assenta num conjunto de operacoes ciclico. Num cozimento desconti-
nuo convencional, o digestor é inicialmente carregado com as aparas e o licor. O seu
conteudo é depois sujeito a aquecimento (por injecgao directa de vapor ou através de
aquecimento exterior do licor recirculado) até se atingir uma temperatura adequada
ao cozimento. Apoés reaccao, o digestor é descarregado para um tanque de descarga
e o ciclo reinicia-se.

As tentativas de melhoramento do desempenho energético destes digestores res-
surgiram com sucesso nos anos 80, ap6s um interregno de 30 anos. A ideia base das
beneficiagoes propostas é o aproveitamento da energia contida no licor negro quente
de determinado cozimento, recolhido por deslocamento, em cozimentos subsequentes
(Gullichsen e Fogelholm em 2000). Apareceu, assim, o chamado cozimento RDH™
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(Rapid Displacement Heating™) e, ja no final daquela década, o conceito SuperBatch™.
Outro tipo de cozimento descontinuo, que assenta também as suas fundacoes no
deslocamento do licor e ainda actualmente em uso, é o Enerbatch™.

A despeito destes aperfeicoamentos, os digestores continuos superam, globalmente,
os descontinuos (vide pagina 9). O periodo de esterilidade em termos de avangos
dos digestores descontinuos acima referido foi precisamente a época de expansao
e afirmacao dos reactores continuos. Ao projecto inicial de um digestor simples a
operar em continuo, foram-se somando contribuicoes diversas que o transformaram
na unidade de onde, nos dias de hoje, provém a esmagadora maioria da pasta kraft
produzida mundialmente.

Uma das alteracoes mais marcantes foi a introducao de uma zona em contracor-
rente no interior do digestor, destinada & lavagem da pasta (ainda sob a forma de
aparas) a alta temperatura — Hi-Heat". H4 sensivelmente 20 anos, o MCC™ (Modified
Continuous Cooking") arriscava os primeiros passos, ensaiados numa fabrica fin-
landesa®. Os progressos tecnologicos nao pararam por aqui. H4, ainda, a re-
gistar grandes desenvolvimentos que levaram & implementacao de processos como
o EMCC™ (Extended Modified Continuous Cooking™), ITC™ (IsoThermal Cooking™),
BLI™ (Black Liquor Impregnation™), Lo-Solids™, a pré-impregnacdo Diamondback™ e o
sistema de alimentacio Lo-Level”. Em particular, o cozimento Lo-Solids™ tem sido
apresentado com especial destaque (Gullichsen e Fogelholm em 2000, Marcoccia et al.
em 1996, Volk e Young em 1997, Sammartino em 1996, Kamyr em 1995). Na pers-
pectiva de Gullichsen e Fogelholm (2000), todos os desenvolvimentos operados nos
digestores continuos perseguem dois grandes objectivos comuns: aumentar a sua
capacidade produtiva e melhorar a qualidade da pasta.

Uma das adaptacdes do cozimento convencional é o ITC™ anteriormente referido.
Este tipo de cozimento aposta em condigoes menos agressivas mas vigentes em in-
tervalos de tempo mais alargados. A temperatura é mantida suficientemente alta
ao longo de todo o reactor e, simultaneamente, adiciona-se licor branco proximo da
sua base, por forma a permitir que a reaccao quimica se estenda a quase totalidade
do digestor. Este ganho de tempo reaccional permite condicoes mais suaves de co-
zimento para atingir o mesmo grau de deslenhificacao. Por sua vez, estas condicoes
mais brandas supostamente permitem aumentar a qualidade da pasta e o rendimento
da operacao.

Os digestores continuos podem ser de pressao hidraulica ou de fase combinada
liquido-vapor e cada um destes pode ainda apresentar-se em vaso tnico ou duplo.

8Curiosamente, é uma marca registada de uma companhia norte-americana.
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TABELA 1.5.: Digestores continuos instalados entre 1955 e 1997 (Gullichsen e Fogel-
holm em 2000).

Tipo Niamero
Hidraulico de vaso simples 234
Hidraulico de vaso duplo 32
De fase vapor de vaso simples 34
De fase vapor de vaso duplo 34
Cozimento de serrim 17
TOTAL 351

Tém-se, assim, quatro tipos de digestores continuos, cuja representacao mundial esta
indicada na Tabela 1.5.

Nos dois primeiros todo o seu volume interno é preenchido por liquido e, obvia-
mente, aparas. Os de fase vapor, de constituicao mecéanica idéntica ao hidraulico,
apresentam ligeiras diferencas ao nivel do separador de topo, que permitem a exis-
téncia de uma fase gasosa no topo do reactor (Ribeiro em 1996).

Este Capitulo 1 comeca por descrever sucintamente a estrutura da dissertacao
e apresenta, de seguida, os factores mobilizadores para o presente trabalho enqua-
drados na realidade econémica actual. Com base numa breve perspectiva historica
descreve-se o processo kraft. Esclarecem-se os conceitos elementares intimamente
relacionados com o processo em estudo. Finalmente, apresentam-se as reaccoes de

cozimento e introduzem-se os digestores e a sua evolugao tecnolbgica.






2. Estado do conhecimento

A importancia econémica do sector aliada a diversidade e complexidade das suas
operacoes tém estimulado fortemente a investigacao na area da pasta e do papel.
As ultimas décadas foram férteis em publicagoes cientificas que, de alguma forma,
retratam os passos dados no sentido de aumentar o conhecimento sobre os diversos
processos envolvidos. Neste universo tao vasto, o cozimento da madeira tem merecido
a atencao de numerosos investigadores, mercé do seu papel essencial no todo do
processo produtivo.

Este Capitulo visa dar uma ideia dos progressos conseguidos no que respeita ao
tema particular da presente dissertacao: modelizacao de digestores. Aborda, ainda,
os avancos alcancados nos temas complementares do estabelecimento de leis cinéticas
(em especial para a espécie Eucalyptus globulus) e das limitacoes difusionais a que se
recorre na modelizacao de digestores.

Refira-se, contudo, que nao se pretende fornecer aqui uma lista exaustiva dos
trabalhos feitos, mas antes assinalar contribuicoes que permitam tracar o estado

actual do conhecimento na area.

2.1. Modelos cinéticos

Para uma revisao deste tema pode o leitor consultar a recente tese de doutoramento
de Gustavsson (2006) onde se cobre a evolugdo do assunto ao longo das tltimas
56 décadas.

J& no inicio da segunda metade do século XX se tentavam estabelecer equacoes
que quantificassem o cozimento da madeira. O tao conhecido e amplamente usado
“factor-H” foi introduzido por Vroom em 1957. Esse esforco pioneiro consistiu em
condensar numa tnica variavel a informacao correspondente & temperatura e ao
tempo de cozimento, para digestores descontinuos. A nova grandeza assim construida
facilita a escolha de valores para aquele par de varidveis operatorias, com vista a
atingir determinada extensao de cozimento. Apesar de ainda persistirem esquemas

de controlo baseados neste conceito, o factor-H nao tem em consideracao nem os
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efeitos da carga alcalina nem os da composicao da madeira.

Qualquer modelo cinético pretende prever a extensao das reaccoes a partir das
circunstancias em que a operacao decorre. Com vista a atingir este objectivo ha,
contudo, duas abordagens possiveis. Na primeira recorre-se aos conhecimentos teo-
ricos de cinética quimica enquanto na segunda se prescinde da justificacao teodrica a
favor da qualidade do ajuste dos resultados experimentais. Ambas apresentam o seu
conjunto de vantagens e desvantagens. Os modelos empiricos fornecem previsoes de
grande qualidade para as condigoes e limites em que foram derivados. Contudo, e
como nao possuem uma base teérica, carecem de generalidade. Nao podem usar-se
se alguma das condigoes em que foram derivados se alterar (nomeadamente as carac-
teristicas da madeira). Também a extrapolacao das equagoes origina, na maioria das
vezes, resultados desprovidos de sentido. Estes entraves constituem uma importante
limitacao a aplicagao dos modelos empiricos. Ao invés, os modelos tedricos sao mais
gerais e flexiveis. Mas, como sao mais complexos, a sua derivacao ¢ mais laboriosa.
Outra desvantagem dos modelos tedricos prende-se com a dificuldade em estimar os
seus parametros com um grau de confianca aceitavel. Finalmente, requerem maior

poder computacional aquando da sua aplicacao.

Os modelos empiricos relacionam explicitamente variaveis como rendimento, indice
kappa e viscosidade com variaveis em que é possivel actuar de um ponto de vista de
controlo do processo (por exemplo, carga alcalina, factor-H, razao liquido-madeira
e indice de sulfidez). Na década de 70, Hatton propos equagoes logaritmicas para
correlacionar o rendimento e o indice kappa com o factor-H e com a carga alcalina
efectiva para um grande nimero de espécies vegetais (Hatton em 1973, Hatton e
Keays em 1973, Hatton em 1978a,b). Porém, estas equacoes nao prevéem o efeito
de alteragoes na sulfidez ou na razao liquido-madeira e a qualidade da previsdao para
folhosas fica francamente aquém do desejavel. A dependéncia do indice kappa rela-
tivamente & razao liquido-madeira, assim como a razao alcali-madeira e ao factor-H,
foi contabilizada por Lin e Jane (1978) para uma grande variedade de folhosas que
crescem em Taiwan e na Costa do Marfim. Em 1981, Tasman propds uma equacao
logaritmica que contabiliza o efeito da sulfidez para além dos efeitos da carga alca-
lina e do factor-H no rendimento do processo. Magura (1993) propde também uma
relacdo logaritmica entre o indice kappa e o factor-H e a alcalinidade efectiva. Exis-
tem, ainda, os modelos empiricos baseados em superficies de resposta. Nos testes
experimentais variam-se sistematicamente as variaveis independentes de acordo com
um plano pré-estabelecido e medem-se as correspondentes variaveis dependentes (por
exemplo, o rendimento, a viscosidade, o indice kappa, etc.). Obtém-se entdao, por
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regressao, os coeficientes de um polinémio que ajuste bem os resultados experimen-
tais, complementando-se o trabalho através de testes de significancia estatistica para
apurar dos termos mais significativos. Esta metodologia foi aplicada, entre muitos
outros, por Hinrichs (1967). Resultados mais recentes sao os de Carvalho (1999) que
a aplicou ao Eucalyptus globulus.

Um dos primeiros modelos cinéticos com fundamento teérico para a deslenhificacao
foi desenvolvido por Kerr (1970) e actualizado posteriormente (Kerr e Uprichard em
1976). Edwards e Norberg (1973) propuseram um modelo baseado igualmente numa
cinética simples de primeira ordem. A este tipo de modelos atribui-se habitualmente

a designacao de semi-empiricos.

Porém, a lenhina nao se comporta como um composto quimico tinico, em virtude
da sua elevada complexidade estrutural. Wilder e Daleski (1965) notaram que, a
temperaturas elevadas, a taxa de deslenhificagao inicial é intensa para decrescer logo
a seguir. Olm e Tistad (1979) estudaram também a fase inicial da deslenhificagao,
propondo equacoes cinéticas de primeira ordem em relagao a lenhina. Estes investi-
gadores defenderam que a taxa de deslenhificacao no estagio inicial é independente
da concentracdo dos ides hidroxido e hidrogenossulfureto. Rekunen et al. (1980)
debrugaram-se sobre o efeito de diversas variaveis na deslenhificacdo e concederam
especial atencao aquelas que afectam o ponto de transicao entre as fases inicial e
principal. Kondo e Sarkanen (1984) sugeriram que se subdividisse ainda a fase ini-
cial da deslenhificacao em dois periodos cineticamente distinguiveis e defenderam um
procedimento analogo no que concerne a degradacao de hemiceluloses. A fase prin-
cipal da deslenhificagao para o pinho foi objecto de estudo de LéMon e Teder (1973)
e a fase residual mereceu, ja em 1966, a atencao de Kleinert. A fase residual exibe
taxas de deslenhificacao significativamente inferiores as da fase principal, apesar de

ambas serem de primeira ordem relativamente a lenhina nao dissolvida.

Smith e Williams (1974) apresentaram um dos primeiros modelos completos da ci-
nética do cozimento kraft, que viria a dar origem ao chamado modelo de Purdue. Dele
derivam inumeros trabalhos, mantendo-se uma referéncia no universo dos modelos
cinéticos actualmente aceites. O modelo foi desenvolvido para resinosas e pressupoe
que a madeira é constituida por cinco espécies organicas (lenhina de alta e de baixa
reactividade, celulose, galactoglucomanana e arabinoxilana). Considera, ainda, a
concentracao dos ides hidroxido e hidrogenossulfureto. Posteriormente, foi melho-
rado por Christensen et al. (1982) e Christensen e Williams (1983) com a introdugao
de compostos nao-reactivos, o que aumenta a flexibilidade das equacoes propostas.

Outro modelo que viria a conquistar um lugar de destaque foi o proposto por
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Gustafson et al. (1983) para resinosas, pese embora nao ter sido uma ideia original.
Ficou conhecido como modelo das trés fases e caracteriza-se por dividir as reaccoes
do cozimento em trés etapas distintas com base na alteracao de selectividade ao longo
do processo. Esta abordagem mais elaborada contrasta com o facto de considerar a
madeira como sendo constituida apenas por lenhina e hidratos de carbono. Como
materiais inorganicos activos considera os ides hidroxido e sulfureto e pressupoe
que a concentracao deste tltimo nao se altera ao longo do cozimento. Com base em
dados experimentais publicados por diversos autores para madeiras resinosas, sugeriu
equagoes para a evolugao das duas espécies organicas em cada uma das etapas e
indicou um critério para mudanca de etapa com base na fraccao massica de lenhina
remanescente na matriz solida. Vale a pena referir que este modelo: (i) calcula a
taxa de degradacao de hidratos de carbono com base na taxa de deslenhificacao;
(ii) considera, na etapa inicial, a taxa de deslenhificagdo como sendo independente
tanto da frac¢ao massica de lenhina no sélido como da concentragao do licor em alcali;
(iii) tem uma equagao para descrever o consumo de alcali desprovida de significado
fisico exibindo coeficientes negativos a afectar o termo que contabiliza os gastos
de alcali com a deslenhificacao, isto é, ao deslenhificar produzir-se-ia alcali. Este
modelo foi posteriormente melhorado por Pu (1991) repartindo a matéria organica
em lenhina, celulose e hemicelulose e rectificando as equagoes nomeadamente no que

concerne aos trés aspectos negativos ora mencionados.

O modelo cinético do tipo “trés fases” desenvolvido por Burazin (1986) e posteri-
ormente acrescentado por Burazin e McDonough (1988) para o cozimento kraft-an-
traquinona de resinosas foi o ponto de partida para o trabalho de Giudici e Park
(1996). Recorrendo a dados experimentais disponiveis na literatura para a espécie
FEucalyptus saligna, propuseram equacoes adequadas a esta folhosa para as etapas
inicial e principal. Em 1997, Santos et al. propuseram um modelo do mesmo tipo
para o Fucalyptus globulus, também apenas para as fases inicial e principal. Conside-
raram dois materais organicos: lenhina e hidratos de carbono. Obtiveram resultados
experimentais para duas razoes liquido-madeira: 50 Lkg™' (com vista a manter a
concentracao de produtos quimicos constante ao longo da operagao) e 5 Lkg™! (va-
lor bem mais proximo do que se verifica nos digestores industriais). Referem um
decréscimo significativo de ido hidrogenossulfureto com o avanco da deslenhificacao
quando a razao liquido-madeira é baixa. Esta constatacao levou-os a proporem uma
equagao para prever a variacao de iao hidrogenossulfureto em funcao da taxa de desle-
nhificacdo. A influéncia da razao liquido-madeira na cinética do cozimento ao sulfato

1Os proprios autores a remetem para outros trabalhos, entre os quais alguns ja aqui citados.



2.1 Modelos cinéticos 47

constituiu, precisamente, o objecto de estudo de um trabalho recente (Gustavsson
em 2007), onde se indicia que a razdo liquido-madeira elevada habitual em ensaios
laboratoriais pode desvirtuar o conhecimento cinético dai proveniente. Nobrega e
Castro (1997) efectuaram um estudo preliminar da cinética das reacgoes de cozi-
mento com Fucalyptus globulus portugués e, apesar de reconhecerem a necessidade
de um programa experimental mais elaborado para colmatar algumas dificuldades
encontradas, disponibilizam um conjunto de equacoes na forma de modelo de trés
fases. Gilarranz et al. (2002) aumentou o modelo previamente proposto por Santos
et al. (1997) apresentando equagdes para quantificar a deslenhificacdo e o consumo
de alcali na fase residual.

Seguindo o modelo de Purdue, Mirams e Nguyen (1996) desenvolveram um mo-
delo para o cozimento kraft do Eucalyptus globulus. Considera lenhina, celulose e
hemicelulose de alta e de baixa reactividades, o que perfaz seis compostos organicos
distintos. Sixta e Rutkowska (2007a,c) sugerem um modelo cinético para a desle-
nhificacao e degradacao dos hidratos de carbono de Fucalyptus globulus baseados na
mesma filosofia. Sugerem, além disso, constantes cinéticas para cisoes de cadeias, o
que pode vir a ser interessante do ponto de vista da previsao da viscosidade ao longo
do processo. Agarwal também se dedicou a este aspecto (Agarwal em 1993, Agarwal
e Gustafson em 1997).

O modelo das trés fases descreve a cinética do cozimento com um menor ntimero
de compostos organicos. Contudo, recorre ao subterfigio de considerar que determi-
nada espécie quimica altera de siibito a forma como reage quimicamente, ou seja, ha
alteracao repentina da equacao cinética. O modelo de Purdue, por seu lado, quan-
tifica a evolucao do cozimento pressupondo a existéncia de espécies organicas de
reactividade muito diferente. Admite que o material que se contabiliza experimen-
talmente como lenhina, por exemplo, é o conjunto de duas espécies organicas uma
das quais é muito reactiva e a outra pouco. Embora diferentes, ambas as abordagens
sao validas, embora a ultima tenha, talvez, interpretacao fisica mais facil. Todavia,
nao existem apenas estes dois tipos de modelos. Uma das abordagens alternativas
mais recentes, desenvolvida por Nguyen e Dang (2006), associa uma natureza fractal

ao cozimento kraft e particulariza uma expressao para a espécie Fucalyptus nitens.

Outra contribuicao para a modelizacao da cinética do cozimento é devida a Krish-
nagopalan e co-investigadores (Vanchinathan e Krishnagopalan em 1997, Varma et al.
em 1997, Saucedo e Krishnagopalan em 1999, Meghanathan et al. em 2000), recor-
rendo a analise em linha do licor de cozimentos laboratoriais, nomeadamente a téc-

nicas de infravermelho proximo, absorvancia de ultravioleta e cromatografia iénica.
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Usando uma técnica de cozimento a composicao constante, Ragnar G. Sjodahl
(2006) discriminou os efeitos que os componentes da madeira dissolvidos no licor
tém nas diferentes reacgoes do cozimento kraft de resinosas e de folhosas (Eucalyptus
urograndis). De acordo com os seus resultados experimentais, a taxa de deslenhi-
ficacao ¢é significativamente afectada pela presenca de soélidos dissolvidos no licor,
aumentando na fase principal e diminuindo na fase residual. Outro resultado de
nao somenos importancia é ter verificado um aumento do ponto de desfibracao do
FEucalyptus urograndis na presenca de solidos dissolvidos.

Nos tltimos anos, a cinética do cozimento kraft do Eucalyptus globulus tem sido
complementada com estudos sobre a formacao e degradacao dos acidos hexenuroéni-
cos (Daniel et al. em 2003, Simdo et al. em 2005a,b, Sixta e Rutkowska em 2007b).
Os acidos hexenurénicos contribuem para o indice kappa (Li e Gellerstedt em 1998)
funcionando, juntamente com outros compostos, como “falsa lenhina” na pasta. O
interesse no estudo destes compostos advém da sua funcao na estabilidade da bran-
cura do papel. Sevastyanova (2005) mostrou que influenciam mais a reversiao da
brancura da pasta branqueada que a lenhina e outros compostos.

Convém agora lembrar que o valor de um modelo cinético nao reside na sua ca-
pacidade de prever as variaveis de saida do cozimento. A sua funcao é antes, como
afirmam Kocurek et al. (1989), proporcionar conhecimento sobre os mecanismos re-
accionais do processo. Este conhecimento é apenas um dos ingredientes — se bem
que importante — de um modelo a um nivel superior. O que ainda falta para um
modelo capaz de prever o andamento do processo é o conhecimento dos fenémenos
de transferéncia de massa e de calor. Sao os fenémenos de transferéncia que estao
na origem da heterogeneidade que caracteriza o cozimento.

2.2. Fenémenos de transporte e heterogeneidade

A madeira coze de uma forma heterogénea, fruto da diferente exposicao da matriz
solida aos agentes activos consoante a sua localizagao na apara. Os fenomenos de
transporte subjugam os fenémenos reaccionais impondo condigoes de reacgao dis-
pares a4 madeira e tém necessariamente que ser contabilizados para uma correcta
descrigao do processo.

A anisotropia da madeira no que se refere a difusao foi posta em evidéncia por
varios autores, nomeadamente por Stone (1957) através de medidas experimentais
da area capilar de secgdo recta efectiva (ECCSA?). A ECCSA ¢ uma medida da

2Da terminologia anglo-saxénica, Efective Capillary Cross-Sectional Area.
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difusividade na madeira. Recorrendo a folhosa faia, mostrou experimentalmente que
a ECCSA segundo as direcgoes radial e tangencial aumenta significativamente com o
pH. Pelo contrario, a ECCSA segundo a direccao longitudinal ndo depende do pH. A
razao deste comportamento estd no facto das fibras incharem para pH elevados. Os
trabalhos de Stone permitiram concluir que, nas condicoes alcalinas do cozimento,
a difusividade de determinada espécie quimica na madeira é sensivelmente a mesma

nas trés direcgoes.

Com base nos seus experimentos com abeto, uma resinosa, McKibbins (1960)
indicou que os coeficientes de difusao do hidroxido de sédio segundo a direccao lon-
gitudinal sao 2-3 vezes os coeficientes segundo a direccao transversal. Verificou ainda
uma relacao de dependéncia dos coeficientes de difusao relativamente a temperatura.
Contudo, a sua analise restringiu-se a situacoes de lavagem da madeira. Com base
neste trabalho, Neretnieks (1972) propés a aproximagao de considerar a apara como
sendo uma esfera cuja razao entre a area superficial e o volume ¢ igual a da apara.

Esta ideia viria a ser aproveitada mais tarde por Agarwal (1993).

Gustafson et al. (1983) corrigiram a expressao da difusividade do alcali na madeira
proposta por McKibbins (1960) no que respeita ao pH e ao conteido de lenhina
servindo-se dos dados experimentais previamente publicados por Hartler (1962). A
difusao na madeira a pH elevado mereceu também a atengao de Talton Jr e Cornell
(1987). Usando uma técnica experimental semelhante a de McKibbins (1960), me-
diu os coeficientes de difusao do hidréxido em pinho a varias temperaturas e para
diferentes extensoes de cozimento. Propds uma equagao para prever o coeficiente
de difusao a partir da temperatura (de acordo com um dependéncia do tipo “equa-
¢ao de Arrhenius”) e do rendimento (dependéncia linear). Robertson e Lonnberg
(1991) também analisaram os efeitos da concentragio e da temperatura na difusao
do hidréxido de so6dio na direccao radial do abeto. Encontraram uma dependéncia
linear relativamente ao primeiro e uma dependéncia do tipo “equacao de Arrhenius”

relativamente ao segundo.

Recorrendo novamente a dados disponiveis na literatura (Kondo e Sarkanen em
1984), Gustafson (1988) propos uma equagao para o coeficiente de difusdo da lenhina
na madeira em funcao da temperatura do tipo “equacao de Arrhenius” para o estagio
inicial da deslenhificacao. Porém, esta expressao conduz a valores significativamente
maiores do que os propostos por outros autores (2 a 4 ordens de grandeza maiores)
para situacgoes de lavagem da madeira e que Gustafson explica como sendo o resul-
tado de a lenhina degradada em cada estagio ser diferente. Também Li et al. (1997)
determinaram o coeficiente de difusao da lenhina em condicoes alcalinas. Recorre-
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ram a uma montagem experimental que elimina alguns dos problemas experimentais
das determinagoes anteriores, nomeadamente a resisténcia a transferéncia de massa
externa e perturbacoes da fibra. Verificaram também que o coeficiente de difusao ob-
tido com base nos seus resultados experimentais para uma geometria cilindrica varre
uma gama bastante larga, aumentando com o pH. No entanto, nao disponibilizam
nenhuma funcao analitica para quantificar as dependéncias apresentadas somente na
forma gréfica. Este estudo de difusao na lavagem foi posteriormente estendido por
Jacobson e Nguyen (1998) de modo que colmatésse a falha de ter sido feito com

condigoes iniciais e fronteira nao realistas em aplicacoes industriais.

Varios autores tém acoplado fenémenos de transferéncia a informacgao cinética,
com vista a uma melhor descricao do cozimento. Por exemplo, os modelos propostos
por Gustafson et al. (1983), Agarwal (1993), Agarwal e Gustafson (1997) incorporam
simultaneamente uma descricao cinética sofisticada e o fenémeno da difusao. Jimé-
nez et al. (1989) contemplam o fenomeno da penetracao do licor que ocorre no inicio
do processo. Tyler e Edwards (1982) desenvolveram um modelo matematico que, em-
bora de forma bastante simplificada, incorpora deslenhificacao e difusao do reagente
inorganico ciustico. O modelo foi aplicado a dados experimentais antes publicados,
nomeadamente por Akhtaruzzaman e Virkola (1979¢), para prever a quantidade de
pasta final rejeitada por insuficiente cozimento.

Akhtaruzzaman e Virkola publicaram um conjunto extenso de artigos devotado
ao estudo da influéncia das dimensoes das aparas no cozimento kraft (1979a, 1979b,
1979¢, 1979d, 1980a, 1980b). Apresentam modelos empiricos simples para prever o
efeito da espessura da apara em variaveis como indice kappa, rendimento total e de
pasta depurada, rejeitos da crivagem e consumo de alcali. Tyler e Edwards (1982)
demonstraram que a tendéncia para produzir rejeitos é proporcional ao quadrado
da espessura das aparas. Estes trabalhos experimentais atestam a elevada impor-
tancia desta dimensao geométrica das aparas na producgao de rejeitos ou, dito de
outra forma, na maior ou menor heterogeneidade com que decorre a operacao. Li
et al. (2000) também se debrugaram sobre a nao-uniformidade da degradacao dos
hidratos de carbono no cozimento kraft de pinho, tendo medido experimentalmente a
viscosidade ao longo da espessura da apara e proposto um factor-G modificado para
as correspondentes previsoes.

Gullichsen et al. (1992) levaram a cabo um estudo experimental com o género Pi-
nus sobre a nao-uniformidade associada ao processo de cozimento kraft. Constataram
experimentalmente que, nas condicoes em que foram conduzidas as experiéncias, o

cozimento do Pinus se pode considerar uniforme para espessuras de apara até 2 mm.
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Procederam a diversos cozimentos, cada um com aparas de certa espessura (diferente
de cozimento para cozimento), e verificaram que um aumento da espessura das apa-
ras aumenta a quantidade de rejeitos produzidos e diminui a viscosidade da pasta.
Outro aspecto interessante do seu programa experimental foi o que designaram como
cozimentos estratificados. Conceberam uma forma de cozer simultaneamente aparas
de diferentes espessuras mas garantindo a separacao da pasta proveniente de cada
um desses subgrupos. O simples mas engenhoso sistema consistia em colocar as
aparas num cesto, posteriormente mergulhado no licor de cozimento, em camadas
separadas por uma rede metalica. Cada compartimento do cesto contém aparas de
uma espessura unica o que permite recolhé-las separadamente no final. Concluiram
que o cozimento simultaneo de aparas de diferentes espessuras aumenta a heteroge-
neidade da pasta relativamente a situacao em que as varias espessuras sao cozidas
separadamente. Finalmente, verificaram que as aparas industriais cozem, nas mes-
mas condi¢oes (laboratoriais ou industriais), com rendimentos menores e produzindo

pasta de menor viscosidade do que as aparas produzidas em laboratorio.

Agarwal (1993), Agarwal et al. (1994), Agarwal e Gustafson (1997) tentaram re-
produzir os resultados experimentais de Gullichsen et al. (1992) através de um mo-
delo mecanistico fortemente baseado no modelo antes proposto por Gustafson et al.
(1983). H4, todavia, duas diferencas a assinalar: a primeira é o estratagema de apro-
ximar a apara a uma esfera (ideia recolhida de Neretnieks (1972) nos seus estudos
de lavagem); a segunda é o facto de ter em conta a presenca simultinea de aparas
de diferentes dimensoes para tentar reproduzir os resultados dos cozimentos estrati-
ficados de Gullichsen et al. (1992). Pese embora a artificialidade do pressuposto das
aparas serem aproximadamente esféricas, o modelo melhora bastante as previsoes de

Gustafson et al. (1983) em especial para espessuras mais elevadas.

Engstrom e Hjort (1996) indicaram alguns parametros operacionais importantes
responséveis pela indesejavel heterogeneidade do cozimento kraft. E importante ga-
rantir a uniformidade do cozimento nao apenas no interior das aparas como também
dentro do digestor. Num digestor continuo, assume especial relevo a temperatura,
o perfil de alcali e o tempo de cozimento. Os caudais das circulacoes devem ser
suficientemente altos para permitirem uma distribuicao uniforme de alcali e tempe-
ratura segundo a direccao radial do digestor. Outro procedimento aconselhavel é
crivar as aparas para eliminar as excessivamente espessas. Também o comprimento
das aparas deve ser escolhido criteriosamente: aparas demasiado curtas tornarao a
coluna de aparas mais compacta e serd muito mais dificil fazer passar o licor pelo

leito de aparas, favorecendo a heterogeneidade. A qualidade das aparas é determi-
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nante e uma boa impregnacao pode reduzir os efeitos nefastos de aparas de menor
qualidade. Também Courchene (1998) defende que um melhor controlo da operagao
de corte e crivagem das aparas pode aumentar o rendimento por reducao dos rejeitos
produzidos.

Boyer e Rudie (1999) mediram o teor de lenhina entre fibras individuais no pro-
cesso kraft. Analisaram igualmente a diversidade da deslenhificacao para diferentes
processos, nomeadamente o convencional e o Lo-Solids™. Usando aparas miniatura,
Qiao e Gustafson (2006) mediram a distribuigao de indice kappa da pasta. Nas con-
digoes experimentais usadas, a origem da heterogeneidade detectada estaré, segundo
os autores, exclusivamente na propria heterogeneidade da madeira a escala da fibra.

2.3. Modelizacao de digestores industriais

A industria da pasta e do papel requer avultados investimentos em capital fixo. E,
por isso, de toda a conveniéncia desenvolver estratégias operacionais sustentadas por
mecanismos de controlo avancados, sensores inferenciais e metodologias de diagnos-
tico de falhas (Bhartiya et al. em 2003). Estas ferramentas, por sua vez, assentam
na existéncia de um modelo do processo.

O digestor é a peca de equipamento fundamental numa fabrica de cozimento e é
também especialmente exigente do ponto de vista de investimento de capital. Nao
admira, pois, que a modelizacao de digestores seja uma tarefa a que alguns investi-
gadores se tenham devotado.

A modelizagao de digestores industriais teve o seu inicio com o esforco pioneiro de
Johnsson (1970). Este trabalho viria a ser seguido por Smith e Williams (1974), que
incluiram o modelo cinético de Purdue a que ja se aludiu acima (Subcapitulo 2.1). O
digestor foi aproximado por uma série de reactores continuos perfeitamente agitados
recebendo/fornecendo liquido do/ao exterior e contendo trés fases (a madeira solida,
o liquido retido nos poros das aparas e o liquido envolvente das aparas). Este modelo
viria a ser melhorado por diversos investigadores (Christensen et al. em 1982, Maras
et al. em 1986, Stark et al. em 1987) nomeadamente na optimizagdo de parametros
cinéticos e na contabilizacao do fenémeno difusional.

Funkquist (1993, 1994b) derivou um modelo dinamico do digestor continuo como
um conjunto de Equagoes as Derivadas Parciais (EDP), depois transformadas num
conjunto de Equagbes as Derivadas Ordinérias (EDO) pelo método de colocagdo or-
togonal. Contudo, o desempenho do modelo na previsao pretendida de temperatura
e de indice kappa parece insuficiente para os objectivos de controlo do autor.
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Hérkonen (1987) usou pela primeira vez balangos de forca para descrever os fluxos
ao longo do digestor. Admitiu que nao existem variagoes radiais de velocidade das
aparas. O perfil de velocidade do liquido, por seu lado, é vista como sendo simétrica
relativamente ao eixo central. Baseado na “equacao de Ergun” sugeriu uma expressao
para o célculo da pressao ao longo do digestor em funcao da porosidade do leito. Por
via experimental, propds uma equacao, adaptada ao cozimento de resinosas, para a
compactacao do leito em funcao do indice kappa e da pressao a que esta sujeita a
apara. Contudo, negligencia os fenémenos cinéticos com o pressuposto simplista de

considerar as aparas como possuindo apenas “partes soltiveis” e “partes insoliveis”.

Ainda na linha de investigacao do modelo de Purdue, Kayihan et al. (1996) apre-
sentaram um modelo simplificado para benchmarking de um digestor de vaso duplo.
Este modelo recorre ao modelo cinético melhorado de Christensen et al. (1982) e as-
sume duas fases em equilibrio térmico: aparas (nao-porosas) e liquido envolvente. O
conjunto de equacgoes as derivadas parciais (EDP) é transformado num conjunto de
equagoes diferenciais ordinarias (EDO) por discretizagao espacial. Wisnewski et al.
(1997a) refinaram o modelo de Purdue eliminando alguns pressupostos requeridos.
Trabalharam também a adaptacao do modelo de Purdue para aplicagoes de controlo
(Wisnewski e Doyle IIT em 1996, Wisnewski et al. em 1997b, Wisnewski e Doyle I1T
em 1998, 2001), assim como Amirthalingam e Lee (1997, 1999), Al-Awami et al.
(1999), Padhiyar et al. (2006).

O modelo de Hérkonen (1987) foi retomado por Michelsen e Foss (1994), Michelsen
(1995), Michelsen e Foss (1996). O artigo de 1994 é uma publica¢ao preliminar do
trabalho apresentado posteriormente na dissertacao (Michelsen em 1995). Propoem
uma integragao dos trabalhos prévios de Harkonen (1987) e Smith e Williams (1974).
Descrevem o movimento no digestor como um fluxo de liquido através de um leito
poroso, coexistindo nas aparas duas fases. O liquido livre é admitido incompressivel
— ao invés do leito de aparas — e varia ao longo da coordenada axial do digestor.
A aplicacao foi feita com madeira resinosa. No primeiro trabalho (Michelsen e Foss
em 1994) nao foram feitos balangos energéticos nem tao-pouco foram consideradas
as recirculacoes através dos permutadores de calor. Na discretizagao usaram uma
malha bastante larga (o espacamento médio entre os pontos corresponde a sensivel-
mente 6 m de digestor). Na dissertagdo ja foram incluidos balangos energéticos e as
recirculagoes. Contudo, mantiveram-se simplificacoes grosseiras no modelo cinético,
o que torna o modelo valido apenas para indices kappa compreendidos entre 50 e 150.
Este trabalho, porém, contribuiu significativamente para a modelizacao de digestores
através de uma descricao fenomenolédgica detalhada e complexa da hidrodinamica do
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sistema.

Aguiar e Filho (1998) apresentaram um modelo de um digestor Kamyr que se
serve do modelo cinético proposto por Mirams e Nguyen (1996). Neste trabalho as
espécies organicas sao consideradas apenas na fase solida. Considera, ainda, o alcali
e 0 a0 hidrogenossulfureto a sofrer difusao no interior das aparas, o que perfaz nove
variaveis de estado.

Recentemente, surgiram trabalhos no seguimento do modelo de Michelsen (1995),
que enfatizam a hidrodinamica do digestor. Bhartiya et al. (2003) combinaram o
modelo de Purdue estendido com o modelo hidrodindmico de Michelsen (1995). O
modelo resultante foi aplicado & operagao estacionaria do digestor, assim como a
cenarios de transicao de madeira processada e de situacoes anormais de suspensao
da coluna de aparas (Bhartiya e Doyle III em 2004). Pougatch et al. (2006) apre-
sentaram a mais recente publicagdo sobre a hidraulica do digestor. A descricao é
tridimensional e tem em conta as forcas tangenciais no leito de aparas. O grau de
detalhe vai ao ponto de contabilizar as forcas de friccao existentes entre aparas vi-
zinhas. Porém, recorrem, nesta etapa, a cinética simplificada usada por Michelsen
(1995) planeando vir a muda-la futuramente. Kayihan et al. (2005) modificou a
abordagem para a fase sélida, subdividindo o leito de aparas em diversos leitos cujo
tamanho depende da precisao numérica desejada. Desenvolveu, ainda, um procedi-
mento numeérico capaz de lidar com um nimero avultado de equacoes. As aparas
podem ter uma determinada distribuicao de tamanhos, tendo adoptado a estraté-
gia de considerar as aparas como sendo esféricas — estratégia de Neretnieks (1972)
também abracada por Agarwal (1993). Pese embora estes trabalhos virem no segui-
mento do trabalho de Michelsen (1995), afigura-se conterem um problema conceptual
no balango energético que nao surje na dissertagao de Michelsen (1995).

Miyanishi e Shimada (2001) ocuparam-se da modeliza¢do em estado estacionario
de um digestor continuo com cozimento Lo-Solids™, o que requer um modelo cinético

mais sofisticado.

A par destes modelos deterministicos existem modelos do tipo “caixa negra” ou
hibridos, geralmente confinados & descricao de um niimero substancialmente menor
de varidveis de saida. A titulo de exemplo, pode indicar-se o trabalho de Dayal et al.
(1994) que aplicaram redes neuronais feedforward e regressao pelo método dos mini-
mos quadrados® com vista & previsao do indice kappa num digestor continuo. Funk-
quist (1994b,a, 1995) complementou a descrigdo fenomenoldgica do processo com
informacgao empirica proveniente de medigoes no processo ao efectuar a identificacao

3PLS, acrénimo do termo anglo-saxénico Parcial Least Squares.



2.3 Modelizacao de digestores industriais 55

do tipo “caixa cinzenta” do processo. No trabalho, acima referido, de Aguiar e Fi-
lho (1998), também se desenvolveu um modelo alternativo segundo redes neuronais.
Musavi et al. (1999) desenvolveram um sistema neuro-difuso para prever o indice
kappa da pasta produzida num digestor industrial. Filho et al. (2000) serviram-se
de redes neuronais para prever o indice kappa da pasta produzida num digestor con-
tinuo. Com o objectivo de controlar o nivel de aparas no digestor, varios modelos
do tipo “caixa negra” foram desenvolvidos com informagao proveniente de digestores
industriais. Em particular, podem assinalar-se os modelos para previsao do nivel de
aparas de Belanger et al. (1986), Allison et al. (1990, 1991).

O Capitulo 2 providencia informagcao sobre o chamado estado da arte na modeliza-
¢ao do cozimento kraft em digestores industriais. Esta revisao bibliografica estende-se
aos temas acessorios de modelos cinéticos e de fenémenos de transporte.






3. Modelo heterogéneo
interparticular do digestor

continuo

Este Capitulo ocupa-se da modelizacao de um digestor industrial continuo para
cozimento da madeira pelo processo kraft. Apos uma descricao do sistema, apresen-
tam-se os pressupostos admitidos na sua modelizacao. Identificam-se os fenémenos
envolvidos, nomeadamente reaccionais e de transferéncia de massa, seleccionam-se
as variaveis representativas do sistema e procede-se & sua modelizacao em estado
transiente. Criam-se processos de calculo dos parametros do modelo desenvolvido.
As equacoes base do modelo transiente sao simplificadas para estado estacionario e
rearranjadas matematicamente, originando um sistema de equagoes algébricas e dife-
renciais ordinéarias. Estabelecem-se condigoes iniciais e fronteira em consonancia com
as caracteristicas do sistema em estudo. Expoe-se a estratégia numérica usada para a
resolucao do modelo proposto e ajustam-se os parametros cinéticos e difusionais. De
seguida, valida-se este modelo recorrendo a situacoes industriais concretas. Usando
o simulador criado, efectua-se, entdao, um estudo da resposta e da sensibilidade do
sistema a diferentes condicoes operatorias. Em particular, faz-se uso da ferramenta
desenvolvida para apurar do comportamento do digestor numa gama alargada de
carga alcalina.

3.1. Descricao do sistema

A base do presente estudo materializa-se no digestor n® 2 da Fabrica de Pasta de
Setibal do GRUPO PORTUCEL-SOPORCEL (Figura 3.1).

Trata-se de um digestor continuo hidraulico de vaso tnico, o que acresce impor-
tancia ao presente estudo na medida em que este tipo de reactor representa cerca de
67% dos digestores existentes a nivel mundial (ver pagina 41). Nao obstante, todos

os digestores apresentam uma estrutura basica comum permitindo que o presente
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FIGURA 3.1.: Perspectiva parcial do digestor n° 2 do grupo Portucel-Soporcel, Setiibal.
Cortesia de P. Barata.

trabalho possa adaptar-se a outro tipo de digestores continuos, de fase vapor e de
duplo vaso.

I Envolvente fabril

Na pégina 12 forneceu-se uma indicacao geral da localizagdo do digestor numa
fabrica de producao de pasta kraft. Essa descricao nao contempla quaisquer detalhes
no que respeita a envolvente mais proxima do digestor. Uma descri¢ao mais especifica
é necessaria para entender, e nalguns casos quantificar, as interacgoes do sistema com
o exterior. Em especial, a linha de alimentacao de aparas ao digestor e o sistema de

alimentagoes miultiplas da lixivia de cozimento sao particularmente importantes.

A Figura 3.2 localiza as pecas de equipamento de apoio a operacao do digestor, na
linha de alimentacao de madeira, com interesse do ponto de vista da modelizacao.
As aparas, provenientes do silo, passam através do medidor de aparas onde — como
o proprio nome indica — se mede a quantidade de aparas alimentadas ao digestor em
determinado lapso de tempo. De seguida, o alimentador de baixa pressao transfere as

aparas da zona de pressao atmosférica para a zona de baixa pressao no impregnador
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medidor de aparas

alimentador de baixa pressao

impregnador de vapor

alimentador de alta pressao

\. digestor

FiGura 3.2.: Representacao da linha de alimentacao de aparas ao digestor.

de vapor!, onde ficam expostas a vapor (ver pagina 10). As aparas impregnadas com
vapor passam, entao, para o alimentador de alta pressao que as desloca da zona de
baixa pressao para a zona de alta pressao do digestor.

O medidor de aparas consiste num alimentador rotativo em estrela de sete bolsas
(Ribeiro em 1996). Em cada revolucao, o medidor debita um volume de aparas a
granel pré-determinado (ver Tabela 3.1, na pagina 76). A velocidade de rotagio do
rotor e o seu volume caracteristico determinam o consumo volumétrico de aparas,
que afecta fortemente a taxa de producao da instalacao de cozimento.

Na Figura 3.3 (criada com base em informacao fabril e elementos constantes em
Ribeiro (1996), Kamyr (1995), Gullichsen e Fogelholm (2000)) transparece o &mago
desta peca de equipamento, tornando perceptivel o seu modo de operacao.

Nas condicoes de compactacgao verificadas no medidor, o leito de aparas da espécie
Fucalyptus globulus tem uma massa volumica absolutamente seca (isto é, sem a

contribuigio da dgua devida a humidade) média de aproximadamente 200 kg m~3.

! Também designado por impregnador horizontal.
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FiGuraA 3.3.: Funcionamento do medidor de aparas.

Os alimentadores de baixa e de alta pressao bem como o impregnador de vapor
nao serao alvo de uma analise tao pormenorizada, que se revelaria supérflua na
modelizacao apresentada adiante neste Capitulo. Pode, contudo, encontrar-se infor-

magao acessoria a respeito da generalidade destes equipamentos em Kamyr (1995),
Gullichsen e Fogelholm (2000), Kocurek et al. (1989).

O alimentador de baixa pressao possui um rotor em estrela de cinco bolsas. Uma
das extremidades, nao pressurizada, encontra-se ligada ao medidor de aparas. A
outra estd associada ao impregnador de vapor, onde se verifica uma pressao da or-
dem de 100-130kPa, de acordo com Ribeiro (1996), ou de 150 kPa, na opiniao de
Gullichsen e Fogelholm (2000). A sua funcao priméaria é transferir as aparas entre
as zonas de pressao atmosférica e de baixa pressao, selando esta tltima por forma a
impedir fugas de vapor.

Por sua vez, o impregnador consiste num vaso cilindrico em posicao horizontal. E
munido internamente de um “parafuso sem fim” que transporta as aparas até a saida
da unidade num periodo relativamente curto (cerca de 120s, segundo indica Ribeiro
(1996)). Injecta-se vapor sob pressdo na parte inferior do vaso e expelem-se os gases
libertados na impregnagao (ar, materiais nao-condensaveis inicialmente alojados nas

aparas e excesso de vapor) através da saida disposta na parte superior desta pega de
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equipamento, na zona de descarga das aparas. O impregnador aumenta e uniformiza,
assim, a humidade das aparas, elevando-lhes simultaneamente a temperatura a cerca
de 120°C (Ribeiro em 1996). Em paralelo, ainda mantém o equilibrio correcto de
pressao no sistema de alimentacao, embora esta seja uma atribuicao secundaria.

As aparas abandonam o impregnador, descem ao longo da conduta de aparas e
desembocam no alimentador de alta pressio. E na conduta de aparas que as aparas
contactam pela primeira vez com a lixivia. O alimentador de alta pressao contém
um rotor de forma afunilada com quatro bolsas helicoidais que o atravessam trans-
versalmente, dispostas de forma a que o angulo entre elas seja de 45°. Devido a
rotagao do alimentador, cada uma das bolsas esta alternadamente sujeita a baixa
pressdo (enchimento) e alta pressdo (esvaziamento). Quando uma bolsa fica posici-
onada para evacuagao (isto é, quando fica ligada a linha de alta pressao), as aparas
contidas no seu interior sao irrigadas por lixivia sob pressao que as dirige para o topo
do digestor.

Uma tltima adverténcia para o facto da linha de alimentacao ao digestor ser algo
mais complexa do que o aqui apresentado. Acredita-se, contudo, ter-se captado
as suas principais caracteristicas. Para informacgdo mais detalhada pode o leitor
consultar com proveito, por exemplo, Gullichsen e Fogelholm (2000), Kocurek et al.
(1989), Kamyr (1995).

No que se refere a alimentacao do reactor com os reagentes inorganicos contidos
na lixivia branca, sobressai o facto da entrada nao ser tinica. Efectivamente, o fluxo
de lixivia branca proveniente da parte de recuperacao desdobra-se em cinco correntes
que dao entrada em pontos distintos do digestor, especificados adiante (pagina 75).

I O digestor

O digestor é um reactor complexo, tanto do ponto de vista mecanico como operaci-
onal. De facto, as suas caracteristicas peculiares incluem um sistema de alimentacao
multiplo — ja mencionado —, simultaneidade de fluxos em co e contracorrente, mul-
tiplicidade de extraccoes de liquido e pontos de aquecimento externos intermédios.

A Figura 3.4 representa geometricamente o digestor em estudo.

O digestor é um “vaso” fechado de parede dupla com simetria radial, posicionado
verticalmente.

No cume do digestor, o separador de topo, que consiste num “parafuso sem fim”
confinado lateralmente por um crivo cilindrico de ranhuras verticais, recebe a mistura
de aparas e licor proveniente do alimentador de alta pressiao. A medida que as aparas
descem devido a rotagao do parafuso, parte do licor que as acompanha é aspirado
pela bomba que injecta licor no alimentador de alta pressao, fazendo com que o licor
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Figura 3.4.:

1m

Representacao geométrica, a escala, do digestor.
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cumpra um percurso fechado entre o topo do digestor e o alimentador — circulagao
de topo. Por seu lado, as aparas dao entrada no digestor e precipitam-se até atingirem
a superficie do leito. Faca-se aqui um paréntese para referir que nao é aplicavel a este
sistema o conceito de nivel de liquido pois, tratando-se de um digestor hidraulico,
estd sempre hidraulicamente cheio. O mesmo nao se verifica, contudo, com o leito
de aparas, apresentando-se a superficie deste, em condicoes normais de operacao,
perfeitamente afastada do parafuso. Na base do “parafuso sem fim” existe uma barra
de torcao, equipada com espigoes transversais, cuja funcao é detectar, por rotacao,
o nivel da superficie do leito de aparas.

Abaixo do separador de topo, o diametro do digestor aumenta linearmente até
atingir um valor muito proximo do seu maximo. Esta alteragao gradual permite um

ajuste mais efectivo das aparas ao vaso na zona inicial.

O reactor estd equipado com varios sistemas de crivos, a forrar o interior da sua
parede dupla, e com uma tubuladura central superior e uma inferior (ver Figura 3.4
e consultar Gullichsen e Fogelholm (2000) para detalhes mecanicos, manutencao e
problemas operacionais mais comuns dos crivos).

Refira-se, desde ja, que a anteceder uma zona de crivos ocorre um ligeiro alarga-
mento do vaso para os acomodar sem qualquer obstrucao ao andamento descendente
das aparas, como se depreende da Figura 3.4.

Os crivos permitem extrair do interior do digestor a lixivia de cozimento envolvente
das aparas. Por sua vez, a tubuladura central — que consiste num conjunto de tubos
concéntricos independentes e de diferentes comprimentos — possibilita a entrada de
liquido no sistema, a diferentes cotas. Cada conjunto de crivos e correspondente tubo
da tubuladura operam de forma consertada: a lixivia abandona o digestor através do
crivo, por efeito da succao exercida por uma bomba; no exterior do digestor, aquece-
-se a corrente liquida extraida num permutador de calor e adiciona-se-lhe licor branco
para a concentrar em reagentes inorganicos; finalmente, reintroduz-se esta corrente
enriquecida e quente no digestor através do respectivo tubo da tubuladura central.
A este circuito fechado do licor da-se o nome de circulagao.

O sistema em estudo apresenta cinco conjuntos distintos de crivos, localizados a
diferentes cotas (ver Figura 3.4). Por seu lado, a tubuladura central superior é cons-
tituida por trés tubos e a inferior por um, o que perfaz quatro tubos para injeccao de
licor ao longo do digestor. Deste arranjo mecénico advém quatro circulages (para
além da circulacdo de topo apontada acima), a saber: circulagio de cozimento supe-
rior, circulagao de cozimento inferior, circulagao de cozimento isotérmico e circula-

cao de lavagem. Estas circulagoes denotam-se por Cs, Cg, ITC e Cg, respectivamente.
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A circulacao de topo é referida como C4. A numeracao atribuida as circulacoes coin-
cide com a adoptada na fabrica e assenta em razdes historico-evolutivas do digestor

em causa.

Tanto os crivos da circulacao de cozimento superior como da circulacao de cozi-
mento inferior sdo constituidos por duas filas de placas crivantes justapostas (ver
Figura 3.4), providas de um colector interno para cada cota, que extraem em oposi-
cao. Assim, numa primeira fase, estao operacionais as placas crivantes superiores de
cada um dos crivos C5 e Cg. De seguida, a extraccao de liquido passa a ser feita pelas
filas inferiores dos referidos crivos. A alternancia de actividade das filas de placas
crivantes é controlada por meio de valvulas, rondando o periodo habitual os 180s
(90s cada fila).

Os crivos da circulagao isotérmica (ITC) exibem um formato peculiar: ao contra-
rio de todos os outros crivos do digestor, nao constituem um revestimento cilindrico
completo da parede interna do vaso entre duas determinadas cotas. Sao, antes,
o conjunto de dezasseis circulos, devidamente arqueados para se adaptarem a su-
perficie cilindrica do digestor, dispostos em duas filas distintas (como se mostra na
Figura 3.4). A cada um destes “pratos” esta associado um canal, visivel no exterior do
digestor, que conduz o liquido extraido a um aro de tubagem comum, para posterior
aquecimento num permutador de tubos, enriquecimento com lixivia branca e rein-
trodugao no digestor através do correspondente tubo central (o de menor diametro
da tubuladura superior).

As placas crivantes circulares nao extraem em simultaneo. A activacao de cada
uma delas esta sujeita a uma sequéncia pré-estabelecida e é controlada por um sis-
tema adequado de valvulas. As sequéncias sao definidas de modo que os circulos
crivantes activos alternem sucessivamente entre as duas filas e entre pontos diame-
tralmente opostos no digestor. Ao mesmo tempo, a sequéncia incrementa a coor-

denada angular correspondente & posi¢ao do(s) circulo(s) activo(s), o que permite

varrer todas as placas circulares do “anel” crivante.

Um tltimo pormenor relativo a operacao do ITC: a extraccao do liquido, que
obedece a sequéncia escolhida pelo operador, por sua vez, alterna com uma contra-
lavagem — processo em que as valvulas de controlo do crivo sao manipuladas para
o liquido entrar no digestor. Contudo, o tempo usual de contralavagem é reduzido

comparativamente com o tempo do ciclo de extraccao.
Finalmente, o crivo Cg ¢ um crivo simples anelar, relativamente curto. A circulacao

de lavagem ¢ a tinica onde a entrada de liquido ocorre através da tubuladura inferior
(tubo tnico central do raspador de fundo), que dispde, na extremidade, de um cone
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Ficura 3.5.: Sistema de injeccao das circulagoes de cozimento.

Dados recolhidos in situ aquando da visita a fibrica.

metalico oco e sem base para correcto redireccionamento do liquido quente injectado.

O liquido injectado na circulacao de cozimento isotérmico é conduzido pelo tubo
mais interno da tubuladura superior. O tubo termina & altura do centro dos circulos
crivantes da fila inferior. Contudo, a essa cota, apresenta-se totalmente fechado. O
orificio que permite a injec¢ao situa-se um pouco mais acima, & altura do centro dos
circulos crivantes da fila superior.

Ao invés do que acontece nas circulacoes de lavagem e de cozimento isotérmico, a
injecgao de liquido nas circulagoes de cozimento (Cs e Cg) nao é feita a uma cota tinica.
A injeccao faz-se através de uma série de orificios “em janela”, dispostos de forma
especial, acrescida de uma abertura anelar no extremo do tubo (ver Figura 3.5). As
“janelas” sao o resultado de cortes com a forma de U invertido (M) na parede do
tubo, tendo as patilhas resultantes sido empurradas para o interior até o seu topo
distar aproximadamente 4 cm do tubo. As “janelas” agrupam-se em quatro conjuntos
de sete orificios cada (o que perfaz um total de 28 orificios para cada circulacdo).
Cada conjunto esta disposto ao longo e em volta do tubo da respectiva circulacao

(ver Figura 3.5).

O crivo restante é o crivo da extraccao. Este crivo possui trés filas de placas crivan-
tes, das quais as duas de maior cota constituem a extraccao superior e a subadjacente
a ertracgao infertor. B através do crivo da extraccao que ocorre a saida efectiva de
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liquido do sistema.

A localizacao axial deste crivo induz a coexisténcia de dois regimes distintos (cocor-
rente e contracorrente) no digestor. As aparas, sendo introduzidas no topo (TOPO)
e recolhidas na base (BASE) do digestor, tém, naturalmente, um movimento perma-
nentemente descendente. O liquido, contudo, obedece a uma forma mais complexa
de escoamento. As injecgoes de liquido no sistema verificam-se no topo, na base e nas
circulacoes intermédias, enquanto a extraccao efectiva ocorre sensivelmente a meio
da altura do digestor. Assim sendo, o liquido envolvente das aparas flui em sentido
descendente na metade superior do digestor e ascendente na metade inferior, isto é,
flui em cocorrente com as aparas desde o topo até a extraccao e em contracorrente

desde a base até ao crivo extractor.

A corrente introduzida na base do digestor (referida no paragrafo anterior) é uma
corrente de licor de lavagem, responsavel pelo arrefecimento da pasta a uma tem-
peratura que permite evitar os danos na pasta caracteristicos de uma sopragem a
quente. A corrente, oriunda da lavagem, penetra no digestor através de dois jogos
de bocais. Os bocais do jogo superior estao montados horizontalmente, um pouco
abaixo do crivo de lavagem, espacados de forma uniforme ao longo da circunferéncia
que constitui a parede do digestor aquela cota, enquanto que os do jogo inferior estao
dispostos verticalmente abaixo do raspador de fundo (ver Figura 3.4).

As aparas transformadas em pasta abandonam o digestor através de um dispositivo
de saida rotativo, de velocidade de rotacao regulavel entre 3,0-7,5 rpm?, como indica
Ribeiro (1996). Este dispositivo tem acoplado um raspador de fundo, com dois bragos
incrustados num cone central. O raspador promove a uniformidade da descarga em
toda a area de seccao recta do digestor, contrariando a tendéncia natural de descarga
preferencial das aparas localizadas mais perto do centro do vaso. A acgao conjunta
dos bracos e do cone do raspador assegura a descida regular da coluna de aparas.

A descarga sob pressao desagrega as aparas cozidas numa massa amorfa, cuja
consisténcia depende da quantidade relativa de liquido que acompanha as fibras no
fluxo de saida.

3.2. Modelizacao

Ao debater-se com a questao do que é, afinal, um modelo matemético, Aris (1999)
acaba por apresentar — como ele proprio diz — uma “afirmacao dogmatica™

20 que, no SI, corresponde a uma frequéncia entre 0,314-0,785 Hz.
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“A mathematical model is a representation, in mathematical terms, of
certain aspects of a nonmathematical system. The arts and crafts of
mathematical modeling are exhibited in the construction of models that
not only are consistent in themselves and mirror the behavior of their

prototype, but also serve some exterior purpose.”

nharia Quimica. Transcrevem-se de seguida dois excertos desse trabalho:

“I suspect that most authors put special thought into the first sentence of
a book because it sets the tone for what is to follow. In this light Denbigh’s
monograph (Denbigh em 1951) starts with the following sentence:

In science it is always necessary to abstract from the complexity
of the real world, and in its place to substitute a more or less
idealized situation that is more amenable to analysis.

This statement applies directly to chemical engineering, because each ad-
vancing step in its concepts frequently starts with an idealization which
involves the creation of a new and simplified model of the world around

us. The acceptance of such a model changes our world view.”

“May I end by suggesting the following modeling strateqy: always start
by trying the simplest model and then only add complexity to the extent
needed. (...), or as Finstein said,

“Keep things as simple as possible, but not simpler”.

Também Levenspiel (2002) analisa elegantemente o tema da modelizagdo em Enge-

Estas palavras encerram a filosofia inerente a tarefa de modelizacao e ¢ com elas

em mente que se procede, de seguida, a anélise especifica do sistema em estudo.

A complexidade de indole processual, mecéinica e reaccional inerente ao digestor

torna a sua operacao um verdadeiro desafio. O conhecimento profundo do reactor

revela-se imprescindivel para lidar proveitosamente com ele. A experiéncia do dia-

-a~dia, adquirida ao longo de anos, de quem trabalha com estes sistemas constitui

uma parcela deveras importante desse conhecimento. Contudo, carece de uma com-

ponente teodrica, estritamente necessaria para o tornar aplicavel numa gama mais
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ampla de condicoes operatorias, rentabilizando-o. Tal lacuna pode ser preenchida
por um modelo mateméatico que capture as peculiaridades do sistema. Por outro lado,
e sob uma perspectiva de engenharia, esse modelo deve traduzir um compromisso
equilibrado entre a sua qualidade e o esforco requerido para o seu desenvolvimento
e resolucdo. E determinante avaliar a utilidade do modelo face ao custo que lhe esta
associado.

Nesta perspectiva, e antes de avancar com o desenvolvimento das equagoes que
constituem o modelo, expoem-se as opgoes de caracter geral feitas em termos de mo-
delizacao e as razoes em que tais escolhas assentam. Aspectos simplificativos mais
especificos sao analisados pormenorizadamente nas seccoes seguintes — nomeada-

mente na Seccao 3.2.1 —, por maior conveniéncia de organizacao.

O modelo aqui proposto para o digestor continuo é, de seguida, simplificado e resol-
vido em estado estacionario. Existem algumas situacoes industriais — por exemplo,
durante o arranque do digestor ou durante mudancas de espécie processada em di-
gestores que operam sequencialmente com vérias madeiras — passiveis de descricao
somente através de um modelo dinamico. Porém, os digestores continuos operam,
na maior parte do tempo, em estado estacionario ou, pelo menos, tao proximo dele
quanto possivel. Um modelo em estado estacionario revela-se, entao, uma ferramenta
de elevada utilidade no quotidiano fabril. Além disso, o estado actual do conheci-
mento nesta area faz com que as fundacoes de um modelo dindmico tenham ainda
de ser estabelecidas, através da prévia modelizacao em estado estacionédrio. Com
efeito, é escusado propor modelos dindmicos para reactores altamente interactivos
que processam reaccoes heterogéneas tao complexas como as envolvidas neste caso
sem previamente ter modelos cinéticos fidveis e modelos do sistema em estado es-
tacionario aptos a reproduzir o comportamento das varidveis acessiveis e medidas
num ambiente industrial. A seu tempo, a modelizacao dinamica desempenharé, sem
davida, um papel importante no cozimento continuo da madeira. Mas nao antes da

modelizacao em estado estaciondrio amadurecer e se terem colhido os seus frutos.

Outro aspecto a ter em conta é a impossibilidade de validar, no estado actual da
tecnologia papeleira nos paises desenvolvidos, um modelo dindmico para um digestor
continuo. A parte das limitacoes tecnologicas, as fabricas ndo estariam dispostas a
submeter os seus digestores a certas experiéncias com o tnico propoésito de validacao
de um modelo dindmico, por razdes de natureza econémica e/ou ecologica. Tenha-
-se, contudo, em mente que a validagao é absolutamente necessaria no processo de

modelizagao (Kappen et al. em 2005).
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Finalmente, o “custo” de um modelo dindmico é maior que o de um modelo em
estado estacionario. Um modelo dinamico para um digestor continuo implica um
conjunto de EDP. Em contraponto, a versao estacionéria ¢ descrita por um conjunto
de EDO. A resolucao numérica do primeiro consume, portanto, mais recursos.

Em conclusao, considerando a prestagdo de um modelo estacionario (nomeada-
mente em estudos de optimizagao) e o alto custo associado a um modelo dinamico
devido a area restrita da sua aplicacao, afigura-se ser, actualmente e de um ponto de
vista de engenharia, o modelo estacionario o que representa um melhor compromisso

entre utilidade e investimento.

3.2.1. Pressupostos, simplificacoes e convencoes

A tarefa de criacao de um modelo para descrever um sistema fisico requer o prévio
estabelecimento de pressupostos que ditam a forma e o grau de detalhe desse modelo.
Naturalmente, tais pressupostos condicionam a sua zona de aplicabilidade.

O modelo aqui desenvolvido assenta nos pressupostos gerais seguintes:

1. amadeira de que sao feitas as estilhas é perfeitamente homogénea, havendo, por
isso, constancia das caracteristicas fisico-quimicas (nomeadamente composigao,
porosidade e massa volimica) nao s6 de apara para apara mas também na

totalidade do espaco interior a cada uma delas;

2. todas as aparas chegam ao digestor em igualdade de circunstancias, nomeada-
mente no que se refere a quantidade de dgua que cada uma contém (tanto por
humidade como por prévia impregnagao);

3. existe reaccao quimica entre as macromoléculas organicas da madeira e os re-

agentes inorganicos contidos no licor;

4. o calor de reacgao correspondente a degradacao das espécies organicas do estado
solido pode representar-se por um valor médio, igual para todos os componen-
tes;

5. todo o material degradado na reac¢do quimica passa para o liquido retido (isto

é, o coeficiente de transferéncia de massa entre a matriz solida e o liquido retido
¢ infinito);

6. a reaccao quimica é responsavel pelo aumento de porosidade das aparas ao
longo do processo;
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10.

11.

12.

13.

14.

15.

16.

17.

18.

19.

20.

o volume global de uma apara mantém-se ao longo do cozimento (Harkonen
em 1987);

a coluna de aparas no digestor desloca-se como um pistao puro;
nao existem gradientes ao longo das coordenadas radial e angular do digestor;

as aparas e o liquido que as envolve deslocam-se, eventualmente, a velocidades
diferentes;

a parede do sistema ¢é isoladora;

devido & amalgama de mintdsculos e numerosos poros na apara, nao existem
diferencas significativas entre a temperatura da matriz sélida das aparas e a do
liquido retido no interior daqueles;

as temperaturas do interior das aparas e do liquido envolvente podem ser sig-
nificativamente diferentes ao longo do digestor;

as concentracoes em materiais inorganicos e/ou organicos verificadas no liquido
retido nas aparas e no liquido livre que as envolve podem ser efectivamente
dissemelhantes;

a superficie do leito de aparas no digestor ¢ plana;

nao existem quaisquer vestigios de ar nos poros das aparas no interior do di-
gestor;

o produto entre a massa voltimica e a capacidade térmica massica a pressao
constante das correntes liquidas envolvidas é independente das composicoes e
temperatura da corrente;

durante a dissolucao dos materiais organicos e inorganicos existentes num licor

de cozimento, a variacao de volume é insignificante;

para efeitos de céalculo do teor de sblidos, a massa volimica de um licor depende

significativamente da sua composicao;

o coeficiente de transferéncia de massa para os materiais inertes (carga morta
e extractaveis) é infinito, isto é, a transferéncia de massa destas espécies é

instantanea entre duas fases liquidas em contacto;
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21. a carga morta e os extractaveis do licor negro direccionado para o topo sao
desprezaveis.

Devido a complexidade mecanico-operacional descrita (ver Subcapitulo 3.1), im-

puseram-se algumas simplificagbes que se enumeram:

1. considera-se o digestor aproximadamente cilindrico (isto é, de didmetro cons-
tante). O didmetro considerado ¢ um didmetro médio (ver Tabela 3.1);

2. entende-se a base do digestor como sendo plana, embora na realidade seja uma

superficie curva;

3. considera-se que o interior do digestor esté sujeito a um determinado perfil de
pressao, que nao sofre variacoes temporais. Admite-se que esse perfil de pressao
é adequado ao normal desenrolar do cozimento das aparas e que os modelos
cinéticos disponiveis na literatura sao validos em tais condigoes de pressao.

4. admite conhecer-se o perfil do factor de compactacao (proveniente indirecta-
mente do fabricante do digestor). O perfil do factor de compactagio permanece,
portanto, sempre o mesmo. Em rigor, o factor de compactacao depende nao
apenas do perfil de pressdo ao longo do digestor (ja antes admitido invariavel),
mas também da rigidez (grau de deslenhificagdo) das aparas;

5. considera-se que o nivel de aparas no digestor ¢ constante ao longo da operacao;

6. o liquido livre apresenta um padrao de escoamento bem mais complexo que o
das aparas, devido aos diversos pontos de injeccao e extracgao verificados ao
longo do digestor. Nas zonas isentas de crivos e/ou de pontos de injecgao de
licor, o liquido livre estd animado com uma velocidade sensivelmente vertical
— descendente ou ascendente nas zonas acima e abaixo da extrac¢ao principal,
respectivamente.indexLicor!livre Nas partes sujeitas a circulacao do liquido li-
vre (Cs, Cg, ITC e Cg) assim como na extracgao principal (EXT), a componente
radial do vector velocidade nao ¢, obviamente, nula. No presente trabalho, con-
tudo, nao se considera explicitamente o movimento radial (e, eventualmente,
angular, no caso da circulacao do 1TC), pelo que as equagoes do modelo serao
unidimensionais. Tal nao significa que se ignora completamente esse movimento

radial (ver mais detalhes & frente, na Secgdo 3.2.4);

7. nos crivos, a extracgao de liquido é uniforme ao longo de toda a sua altura, isto
é, o caudal de liquido extraido através de um elemento infinitesimal de crivo

(“anel” de crivo) é independente da localizagao axial do anel no crivo;
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F1aura 3.6.: Aproximacio ao arranjo mecanico e operacao dos crivos de cozimento.

8.

10.

considera-se que as trés filas de crivos da extraccao principal sao continuas com

inicio no topo da primeira e fim na base da tltima;

tomam-se os crivos Cs e Cg como sendo constituidos, cada um, por uma tnica
fila de placas crivantes, continuamente activa, localizada axialmente na média
ponderada das localizacoes das duas filas de placas crivantes realmente exis-
tentes em cada crivo. Cada uma destas circulagoes possui duas filas de placas
crivantes, em funcionamento alternado (ver Figura 3.6 e descricao textual na
pagina 64). Esta alternancia provoca uma variagdo temporal do sistema, in-
compativel com a pretendida modelizacao em estado estacionario.

Atendendo a que o tempo que cada fila de placas crivantes esta activa é se-
melhante ao da outra, é razoavel aproximar este esquema por um com uma
unica fila de placas crivantes, situada na posicao média relativamente as duas
existentes. As dimensoes desta fila “ficticia” sao definidas como a média das
dimensoes das duas filas reais de placas de cada crivo. Para a circulacao Cs,
e uma vez que ambas as filas de placas crivantes tém iguais dimensoes, a fila
ficticia terd a altura de qualquer uma das filas reais. Para a circulacao Cg, as
filas de placas crivantes apresentam alturas diferentes, sendo a altura da fila de
placas ficticia calculada de acordo com o ja descrito;

supoem-se os pontos de injeccao de todas as circulagoes como sendo simples,
isto é, para as circulacoes C; e Cg aproximou-se o esquema complexo de injecc¢ao,
descrito na pagina 65, por uma entrada tnica situada axialmente a 1,5m do
fim de cada tubo (ver Figura 3.6). Nao se considera a divisao do fluxo em
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FiGura 3.7.: Representacao esquemaética de uma circulagao de cozimento genérica k

(C5 ou C@).

11.

12.

varios sub-fluxos injectados, nessas duas circulacoes, a diferentes cotas e com
diferentes orientagoes angulares;

nas circulagoes de cozimento Cs e Cg, admite-se, em face dos grandes caudais
de injeccao relativamente ao caudal de liquido livre proveniente de cotas supe-
riores, que o caudal de licor injectado “empurra” esse liquido livre em direccao

aos crivos correspondentes, nao se misturando com ele.

Com base nas caracteristicas mecanico-processuais das circulagoes Cs e Cg (ver
Subcapitulo 3.1), admite-se que a separacao destes dois liquidos livres se faz
segundo uma linha recta entre o ponto de injecgao e a cota do crivo que, de
acordo com o item anterior, permite escoar todo o liquido livre vindo de cima
(isto é, ndo injectado nessa circulacdo). Tridimensionalmente, corresponde a
um “cone” contendo no seu interior o liquido injectado e no seu exterior (“anel”
entre as paredes fisica do digestor e virtual do cone) o liquido livre ndo injectado
na circulagao respectiva, como se representa na Figura 3.7;

na zona abaixo da injeccao da circulacao Cg, o liquido livre estd sujeito a um
movimento relativamente ca6tico provocado pelo choque entre duas correntes
com movimento inicial de sentido quase oposto. Com base nas dimensoes geo-
métricas e na ordem de grandeza dos caudais envolvidos na operagao, admite-se

que esta “desordem” nao atinge a zona dos crivos, permanecendo confinada a
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13.

14.

15.
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FiGurA 3.8.: Representacio esquematica da circulaciao Cs.

regiao delimitada pelas cotas de injeccao e do topo do crivo. A Figura 3.8
esquematiza a circulacao Cg;

o movimento do liquido injectado através da circulagao ITC é similar ao des-
crito no item anterior para a injeccao da circulacao Cg. Embora a injeccao na
circulacao 1TC se faca através da tubuladura central superior e na circulacao Cg
se use a tubuladura inferior, esta tultima dispoe de um cone metélico no seu
extremo, o que redirecciona a corrente no ponto de injeccao. Assim, quer no
ITC quer na Cg, a corrente é injectada com um angulo inferior a 90°, positivo,
relativamente a coordenada axial do digestor;

admite-se que o liquido de lavagem injectado na base em dois jogos de bocais
distintos entra todo a& mesma cota, isto é, entra todo a cota correspondente a
base plana circular do digestor (de acordo com as consideragoes constantes do

item 2 da presente enumeragao);

nao se contempla a possibilidade de existéncia de problemas operacionais como
a suspensao da coluna de aparas devido ao movimento ascendente e radial do
liquido. O liquido aspirado através dos crivos tende a arrastar consigo as aparas
contra as paredes dos crivos. Os caudais de liquido das circulacoes sao de
tal modo grandes que podem chegar a impedir esporadicamente o movimento
descendente da coluna de aparas.
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FiGura 3.9.: Representacao esquematica simplificada do funcionamento do digestor.

De acordo com estas aproximacgoes, a Figura 3.9 representa de forma simplificada
o digestor.

As dimensoes associadas a esta versao simplificada do sistema constam da Ta-
bela 3.1.
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TABELA 3.1.: Pardmetros geométricos do sistema simplificado.

Parametro Valor Unidades
hy 8,145 m
ho 0,521 m
hs 1,278 m
hy 2,447 m
hs 0,630 m
he 1,496 m
h7 5,435 m
hg 3,044 m
hg 9,991 m
h1o 2,400 m
h11 1,315 m
hio 1,098 m
his 2,600 m
dq 5,700 m
dy 0,300 m
Vi 0,33 m? (27) "t~ m? rot !

Com base nas caracteristicas geométricas descritas, o sistema de coordenadas ci-
lindricas é o que melhor serve o proposito da modelizacao deste reactor. Os pres-
supostos feitos, contudo, tornam supérfluas as coordenadas radial e angular. Basta,
assim, definir a coordenada axial. Considera-se o eixo desta coordenada como sendo
a linha vertical de simetria no centro do digestor, localizando-se a origem no topo e
convencionando-se como positivo o sentido descendente, isto é, do topo para a base
do digestor.

Definem-se, de seguida, alguns conjuntos mateméticos usados com o intuito de

aligeirar a aparéncia das equacoes:
e O conjunto das espécies organicas: O = {L,, C, H};
e O conjunto das espécies inorganicas: | = {E, S};
e O conjunto das circulagoes ao longo do digestor C = {Cs, Cg, ITC, Cs};

e O conjunto dos licores no interior do digestor L = {l, r}.
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3.2.2. Estrutura e variaveis do modelo

Quais as grandezas fisicas que interessa modelizar para obter uma descri¢ao pro-
veitosa do sistema? Para um digestor continuo, quais sao as variaveis que permitem
conhecer, “sentir” o estado do processo? Estas questoes encerram o mote desta Sec-
Gao.

O estado de cozimento da madeira traduz-se pelos graus de deslenhificacao e pre-
servacao das fibras. Para caracterizar o cozimento, é, entao, preciso uma indicacao
das quantidades de lenhina e de fibras remanescentes na apara, ao longo do processo.
Ora estes compostos sofrem reacgoes quimicas dependentes da temperatura e da con-
centracao em agentes quimicos activos na solucao caustica, o que torna evidente a
necessidade de descrever também estas grandezas. Por outro lado, importa ainda
conhecer o nivel de lavagem das aparas, isto é, a concentracao da solucao nao apenas
em compostos inorganicos mas também em compostos organicos dissolvidos.

A madeira é, por natureza, um material poroso que, durante o cozimento, esta im-
pregnada de liquido — licor retido (r). Esta solucgao, por sua vez, esta em equilibrio
com a lixivia envolvente das aparas — licor livre (1). Tendo em vista um modelo he-
terogéneo, capaz de distinguir convenientemente entre estas duas solugoes, é preciso
recorrer a um conjunto duplo de varidveis: cada varidvel usada na caracterizacao de
um dos licores implica a necessidade de uma varidvel correspondente — mas distinta
— na do outro.

Como foi referido na Secgao 1.5.2, os reagentes inorganicos activos no cozimento
sdo o alcali efectivo (E) e o iao hidrogenossulfureto (S). Ja nao é igualmente facil dis-
criminar os materiais organicos envolvidos enquanto representantes inequivocos do
estado do processo. Diferentes abordagens sao legitimas em face da elevada complexi-
dade quimico-estrutural da matéria-prima (Secgao 1.5.1). De entre a multiplicidade
de hipoteses possiveis, opta-se aqui pela descricao que contempla trés conjuntos de
materiais organicos — lenhina (L), celulose (C) e hemiceluloses (H) —, em conso-
nancia com o trabalho desenvolvido por Nobrega e Castro (1997) e adoptado neste
modelo do digestor como modelo cinético preliminar (ver Secgao 3.2.5, & frente).

Acrescente-se que nao se pretende estudar o comportamento hidrodinamico do sis-
tema. Nao se ambiciona com este modelo prever situacoes fabris anémalas como, por
exemplo, a suspensao da coluna de aparas. Um modelo que recorresse a balangos de
quantidade de movimento poderia (pelo menos, teoricamente) prever estas anomalias
de funcionamento do digestor. O modelo que se pretende criar é um modelo capaz
de fornecar informacao sobre a evolugao do cozimento desde que as aparas entram

no digestor até que o abandonam ja pasta, em condicoes hidrodinamicas do sistema
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suficientemente estaveis (que correspondem & situagao industrial habitual).

Resumindo, o modelo heterogéneo que se pretende desenvolver tem por variaveis
de estado: as quantidades de lenhina, celulose e hemiceluloses na fase sélida; a con-
centragdo em agentes quimicos activos (alcali efectivo e ido hidrogenossulfureto) e
em produtos das reac¢oes (compostos organicos dissolvidos lenhina, celulose e he-
miceluloses), quer da solu¢ao envolvente das aparas quer da retida no seu interior;
e, finalmente, a temperatura, tanto do licor livre envolvente como do interior das
proprias aparas.

E habitual expressarem-se as quantidades de compostos organicos na fase solida
como fraccoes méssicas relativamente & massa inicial de sélido — portanto, consi-
derando como base a massa de madeira inicial absolutamente seca. Por razoes de
ordem préatica, segue-se aqui o0 mesmo procedimento.

As variaveis de estado que caracterizam a composi¢ao da fase solida das aparas ao

longo do processo definem-se genericamente como

g = 5 (i€ 0), (3.1)

mS‘o

onde y; representa a frac¢ao massica do componente organico ¢ em base de madeira
inicial absolutamente seca, m; s a massa do componente 7 ainda presente na fase
‘ , & massa total de solido existente nas mesmas aparas antes do seu
processamento, isto é, no inicio da operacao.

solida e my

Uma vez que se trata de um digestor continuo a operar em estado estacionario, a

Equacao (3.1) pode reescrever-se como

F.
Y = —2 (Vi € 0), (3.2)
Eif,
ou seja,
L yico (3.3)
YR T |

As concentragoes dos licores (retido e livre) em reagentes inorganicos exprimems-
-se — como oportunamente explicado na Seccao 1.5.2 — em massa equivalente de
composto de referéncia escolhido (NaOH) por volume de solucao. Trata-se de uma
concentracao massica equivalente, definida matematicamente como

mm-

Oi,j - V. (VZ S I, VJ S L), (34)
J

onde C; ; designa a concentragao massica equivalente em componente ¢ no licor j,

m;,; & massa equivalente do componente ¢ dissolvido em j e V; o volume do licor j.
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TABELA 3.2.: Varidveis de estado do modelo do digestor continuo.

Simbolo Denominacao Unidades
YL fraccdo massica’ de L no solido -
Yo fraccio massica’ de C no solido —
yu fraccdo massica’ de H no solido -
Cra concentracao massica de L no licor livre kgm™3
CL,r concentragao massica de L no licor retido kgm™3
Cc concentracao massica de C no licor livre kgm™3
Ce,r concentracao méssica de C no licor retido kgm—3
Chu,1 concentracao maéssica de H no licor livre kgm™3
Ch,r concentracao méassica de H no licor retido kgm™3
El concentragao molar equivalente* de E no licor livre mol dm 3 *
For concentra¢ao molar equivalente* de E no licor retido  moldm™3 *
1 concentracao molar equivalente* de S no licor livre moldm™3 *
s, concentragao molar equivalente* de S no licor retido  moldm™3 *
T temperatura do licor livre K
T, temperatura das aparas K

 Relativamente & massa inicial de madeira em base AS.
* Como NaOH.

A mesma ideia pode expressar-se através das concentracoes molares equivalentes
dos referidos compostos, definidas como

* i, j

ij 103 V]

(Viel, ¥jel), (3.5)

onde n; ; representa o nimero de moles equivalentes do componente i em j (vejam-se
as unidades de C} ; na Tabela 3.2).
Das Equacoes (3.4) e (3.5) é possivel escrever

Ci,; = Maon Czj (Viel Vjel), (3.6)

expressao que relaciona os dois tipos de concentracao.
Por conveniéncia na escrita do modelo, adoptam-se as concentragoes molares (C*)
como variaveis de estado. Contudo, e por se saberem as concentracoes massicas (C)

de uso mais frequente, apresentam-se os resultados nesta tltima forma.
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As variaveis de estado correspondentes as concentracoes dos licores retido e livre
em materiais organicos, por sua vez, definem-se de acordo com
i, j

Vi

Oi,j = (Vl € 0, Vj e L), (37)
onde m; ; representa agora a massa do componente organico ¢ contida no volume de
solugao Vj.

Para a operacao continua,

Ci;=-2L  (VieO, Vjel), (3.8)
Qj

Acrescem ainda as variaveis representantes da temperatura do licor livre, T3, e das

aparas (entendidas como o conjunto da fase solida ainda presente e o licor retido no

seu interior), 7.

A Tabela 3.2 condensa a informacao apresentada nesta Seccao destacando as
quinze variaveis de estado escolhidas para traduzirem o estado do sistema.

3.2.3. Fenémenos envolvidos e formulacao base do problema

Um balanco de extensidade a um elemento infinitesimal de volume de um sistema
quimico, onde ndo ocorram reacgoes nucleares, tem a forma (Aris em 1999, Bird
et al. em 1960, Denn em 1987)

of
— =-VJ 3.9
5 +9, (3.9)

onde f representa a densidade voltimica de extensidade, J o vector fluxo de extensi-
dade, g a quantidade de extensidade produzida por unidades de tempo e de volume,
t o tempo e V o operador matematico divergéncia®.

De acordo com as grandezas definidas como necessarias a correcta descricao do
sistema em estudo (consultar Sec¢ao 3.2.2), a extensidade a que a Equagao (3.9) se

refere de forma geral particulariza-se em massa’ e em energia.

3A divergéncia do vector J define-se, em coordenadas cartesianas (z, y e z), como

8] 0T 0

VJ=—++—+ .
or Oy Oz

4No caso das espécies inorganicas, a extensidade nfo é exactamente a massa da espécie. E antes a
quantidade de substancia (expressa em mol), o que é equivalente visto existir entre ambas uma
relacdo linear, sendo a massa molar a constante de proporcionalidade.
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Ficura 3.10.: Representacao esquemadtica de um elemento infinitesimal de volume

do digestor dVy. O contorno interrompido representa o volume de aparas contido em
dvy.

Consoante se trate de massa ou de energia, o universo de aplicagao da referida
Equacao (3.9) muda ligeiramente. Comece por analisar-se a Figura 3.10 que esque-
matiza um elemento de volume genérico do digestor. De acordo com os pressupostos
estipulados, o elemento de volume é uma “fatia” cilindrica, de altura infinitesimal dz,
cuja area da base iguala a area de seccao recta do digestor. ]35 representa o caudal
massico da fase soélida, Qr e C_jl os caudais volumétricos de liquido respectivamente
retido e livre, Qex 0 caudal extraido cumulativo (pelo que dQey representa o caudal
extraido entre as cotas z e z + dz do digestor) e Qi 0 caudal injectado cumula-
tivo (analogamente, dQey corresponde ao caudal injectado no elemento de volume
confinado entre z e z + dz).

Com base nos pressupostos estabelecidos (ver Sec¢ao 3.2.1) pode considerar-se que

e 0 liquido envolvente das aparas num elemento infinitesimal de volume do sis-

tema é perfeitamente homogéneo em termos de concentracoes e de temperatura;

e 0 liquido retido nos poros das aparas contidas num elemento infinitesimal de

volume do sistema é perfeitamente homogéneo em termos de concentracoes;

e a matriz s6lida das aparas existentes num elemento infinitesimal de volume do
sistema ¢é perfeitamente homogénea em termos de concentracoes dos compostos

organicos que a constituem;

e as aparas existentes num elemento infinitesimal de volume do sistema sao per-

feitamente homogéneas em termos de temperatura.



82 Modelo heterogéneo interparticular do digestor continuo

Como facilmente se depreende, dFy é negativo (quando muito, nulo) e d@, é po-
sitivo (no minimo, nulo) para todo o dominio. Por razdes Obvias, d@mj e d@ext
resultam em contributos respectivamente positivo (ou nulo) e negativo (ou nulo)
para @1, relativamente & coordenada de referéncia z. Os balancos escrever-se-ao
tendo em atencao este facto mas convencionando dQi,j e dQexx como sendo gran-
dezas positivas (ou nulas) — nao faria sentido analisar os vectores d@inj e d@ext
unicamente em relacao a coordenada axial z. Note-se que, enquanto Fy e (), sao
sempre positivos, () é positivo na parte em cocorrente do digestor mas negativo na
zona em contracorrente. Finalmente, d@Q; pode ser negativo ou positivo (ou, mesmo,
nulo). Oportunamente (Sec¢ao 3.2.6), detalhar-se-ao os processos de calculo destas
grandezas.

Refira-se, ainda, que a velocidade da matriz sélida e do liquido retido ao longo do
digestor é a mesma, uma vez que ambas as fases estao inevitavelmente unidas no todo
fisico que é a apara. A velocidade das aparas é positiva e monotonamente decrescente
ao longo da coordenada axial z (consultar Seccdo 3.2.6) e o vector velocidade do
liquido livre tem comportamento semelhante a le — ja discutido.

I Massa

Existem trés “fases” distintas em termos de distribuicao massica das diversas es-
pécies quimicas envolvidas: (i) a matriz solida (constituida exclusivamente pelos
compostos organicos L, C e H); (ii) o liquido retido (solugdo onde os compostos or-
ganicos L, C e H e os compostos inorganicos E e S estao dissolvidos); (iii) o liquido
livre (solugdo que contém os mesmos solutos do liquido retido mas, eventualmente,
em diferentes concentragoes).

Assim, far-se-ao balancos méssicos parciais a cada uma das espécies quimicas exis-
tentes nas fases solida, liquida retida e liquida livre de um elemento de volume do
digestor dVjy.

Note-se, desde ja, que, uma vez que as trés fases envolvidas sao moveis, todos
os balangos apresentardo um termo convectivo associado ao fluxo (descendente ou
ascendente) da fase em questdo.

Matriz sélida: As alteracoes maéssicas sofridas pelos constituintes desta fase sdao o
fruto exclusivo da reaccao quimica. O solido é destruido pela gradual disso-
lucdo dos compostos organicos que o constituem. Ao ocorrerem as reaccoes
de dissolucgao, as partes de compostos organicos que reagiram passam automa-
ticamente a fazer parte do licor retido. Equivalentemente, pode dizer-se que
se considera infinito o coeficiente de transferéncia de massa entre a fase sélida
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(onde a reacgao tem lugar) e o licor retido. Nao h& quaisquer outros feno6menos
de transferéncia de massa entre esta fase e as restantes.

Para esta fase e Vi € O ter-se-a, entao, que

0 0

E[(l — €4d) Pa,as Yi] = —a—z[ua (1 —2q) pa.as Yi] + (1 —€a) paas 1y (3.10)

onde g4 representa a porosidade do leito de aparas no interior do digestor,
u, a velocidade de escoamento das aparas ao longo da coordenada axial z do
digestor, r; a taxa de reacgao da espécie quimica i e p, s @ massa volimica da
apara absolutamente seca (consultar a pagina 21).

Liquido retido: A composicao desta fase sofre alteracao devido as interacgoes do

liquido retido quer com a matriz soélida quer com o liquido livre.

A massa do componente organico ¢ transferido da matriz solida para o liquido
retido num determinado intervalo de tempo é igual a massa desse mesmo com-
ponente que sofreu reaccao quimica, uma vez que esta consiste precisamente

na dissolucao fraccionada do soélido.

Por sua vez, as trocas efectuadas entre os liquidos retido e livre tém duas

naturezas distintas:

e a diferenca de concentragoes de cada uma das espécies (organicas e/ou
inorganicas) entre as duas fases liquidas provoca uma transferéncia de

massa por difusao;

e a progressiva destruicdo da matriz sélida (e consequente substituigao es-
pacial de solido por liquido) origina uma corrente de licor livre para o

interior da apara, ou seja, transporte por convecgao.

O balango méassico para um componente (organico ou inorganico®) genérico i

do licor retido é

0 0
E[(l — 5d) Ea O@r] = —%[ua (1 — Ed) €a Oi,r] + ‘Tl| (1 — 6d) o;+
dA, dQ.
RO — O 2 ayel 11
+Kz d‘/;j (Cz,l Cz,r) +d‘/d Cz,l ) (3 )

difus@o: 1 - roul «r convecgao: 1 — r
_

Vv
transferéncia de massa entre os licores livre e retido

®No caso de i ser inorganico, C; , e C; | devem, na Equagao (3.11), entender-se respectivamente
* *
como C7 e CF ).
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onde g, representa a porosidade no interior da apara, K; o coeficiente global
de transferéncia de massa entre os licores livre e retido, originada por dife-
renca de concentracoes, d A, a area superficial das aparas contidas no elemento

infinitesimal de volume dVj e

aas 1 €0
ap = P . (3.12)

—c, 1€l

Liquido livre: Uma vez que a reaccado quimica ocorre apenas no interior das aparas

o seu efeito na composicao do licor livre ao longo do digestor é indirecto. Esta
depende directamente apenas dos fenémenos de transferéncia de massa que o
licor livre mantém quer com o licor retido quer, pontualmente, com o exterior
do digestor, nas injecgoes e extracgoes de liquido do sistema. Tem-se, entao,

para a espécie (organica ou inorganica®) genérica i que

0 0 dA,
5(5d Ciy) = —%(Ul ea Cin) — K; d_Vd (Cin—Ciy)+
er dQext innj
— SO S G SN Gy, (313
dVd C:l d‘/;i C>l+ d‘/d 07 ] ( )

TV
interacc¢ao com o exterior do digestor

representando dQex € dQin; os modulos dos caudais volumétricos extraido e
injectado, respectivamente, no elemento infinitesimal de volume do digestor,
dVy.

I Energia

J& em termos térmicos, o liquido retido e a fase sélida confundem-se — como, alias,

foi acima referido. Por isso, entendem-se as aparas, sob o ponto de vista energético,

como uma “pseudo-fase”, com propriedades médias (ponderadas pelas quantidades

volumétricas relativas de liquido e de solido).

Os dois balangos energéticos tém, entdao, como universo de incidéncia o liquido

livre e a apara (entendida como o todo que engloba a matriz sélida e o licor contido

nOS Seus Poros).

Um balanco a quantidade extensiva energia transforma-se, apds introducao de

algumas simplificacoes ajustadas a situacao e conveniente manipulagao matematica,

6No caso de i ser inorganico, Ci.v Ci1 e Cj inj devem, na Equacdo (3.13), entender-se respectiva-

mente como C ., Cf | e Cf

1,17 7,inj*
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numa EDP para a quantidade intensiva temperatura. Entre essas simplificacoes

contam-se as seguintes:

e desprezam-se as variagoes de energia potencial e cinética (pois ha variagoes

consideraveis de temperatura);

e 130 se consideram as variacoes do produto da pressao pelo volume (pois nao é
uma fase gasosa);

e desprezam-se as variagoes de entalpia com a pressdo (uma vez que nao se trata

de uma fase gasosa);

e admite-se a entalpia de uma determinada fase, relativamente a um determinada
valor de referéncia, proporcional a temperatura e a capacidade térmica méassica

a pressao constante dessa fase, c,.

Para mais detalhes sobre o processo de derivagao de um balango energético, deve o lei-
tor consultar Bird et al. (1960), Denn (1987), Stephanopoulos (1984). Em Michelsen
(1995) encontra-se a derivacao do balango energético a um digestor de fase-liquido va-
por, contextualizada com pressupostos distintos dos aqui assumidos (nomeadamente,
a nao consideracao do caudal de liquido livre sugado para o interior das aparas e a
consideragao da condugdo axial).

No presente trabalho, despreza-se o transporte axial de energia por condugao, tanto
na pseudo-fase das aparas como na fase do liquido livre. Ao longo desta coordenada,

a conveccao é o mecanismo responsavel pelo efectivo transporte energético.

Apara: A acumulacao de energia por unidade de tempo e de volume do digestor
sofrida pelas aparas — note-se que inclui a alteracao de entalpia devida a
alteracao da composicao e, portanto, a reaccao quimica — é funcao de:

e movimento descendente das aparas (termo convectivo);

e diferencas de temperatura das fases apara e licor livre (termo difusional
através do filme);

e aspiracao de liquido livre pelas aparas, devida a progressiva destruicao da

matriz solida por reac¢ao quimica (termo convectivo).
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Do que foi dito, e apos os devidos rearranjos, obtém-se

oT, oT,
Pa Cp.a (1 —€q) e —Uy (1 —€4) pa Cp.a ng
+ (1= €a) pans (~AHg) > |ri| +
VicO
dA, d@,
T —T, S n—T), (3.14
+U d‘/d( 1 <)+plcp71 d‘/d( 1 ) (3 )

transferéncia de energia entre a apara e o licor livre

onde U traduz o coeficiente global de transferéncia de calor entre o liquido livre
e as aparas.

Liquido livre: O liquido livre (em movimento descendente ou ascendente) mantém
interaccoes energéticas com o exterior do digestor associadas unicamente as
correntes liquidas injectadas e extraidas — uma vez que se considera a parede
isoladora. Simultaneamente, interage energeticamente com as aparas quer por
conveccao — como discutido para os balancos massicos — quer devido a dife-
renca de temperatura verificada entre aparas e liquido livre.

O balanco energético, apos tratamento adequado para transformar as derivadas

da variavel extensiva energia em derivadas da variavel intensiva temperatura,

origina
0T 0T dA,
P1 Cp,1 €4 E = —U] €4 P1 Cp,1 % - U v, (Ti — Ta)+
inn'
+ dVdJ Pinj Cp,inj (Tinj — 11). (3.15)

3.2.4. Formulacdo de zonas especificas

Algumas zonas requerem uma analise mais circunstanciada: o topo do digestor,
os pontos de juncao e aquecimento externo de correntes, a extraccao de liquido
de caracteristicas variaveis ao longo de crivos, o artificio dos cones separadores de
“liquidos livres” (Cs5 e Cg) € o retorno de parte do liquido injectado na base do digestor.

I Topo do digestor
O caudal massico de solido alimentado ao topo do digestor, calcula-se a custa do
parametro operatorio velocidade angular fornecida pelo medidor de aparas, wy,, (ver
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Figuras 3.2 e 3.3). Assim,
FS‘O = Pm, as Vm Wm;, (316)

onde p, ,s ¢ a massa voltimica absolutamente seca do leito de aparas nas condicoes
de compactagido do medidor (ver Tabela 1.3) e V;, é o volume das bolsas do medidor
correspondente a uma rotagao completa deste (ver Figura 3.3 e Tabela 3.1).

A taxa de impregnagao em agua que uma apara alcanca apds ter atravessado
o impregnador é a razdo entre o volume de dgua (proveniente da humidade que
continha previamente e do vapor que absorveu no impregnador) e o volume total dos

seus poros. Para o processo em continuo tem-se, entao, que

_ Qvap + Qh

’ Qa €al,

(3.17)

com o caudal volumétrico de aparas, (,, calculado de acordo com a Equacao (3.57).

De acordo com o pressuposto geral namero 16 (pagina 70), admite-se que, se a
agua das aparas nao for suficiente para preencher a totalidade dos poros (isto é, se
B < 1), o liquido circundante entrard até se preencher a totalidade dos poros com
liquido. Assim, o caudal de liquido retido ao topo é sempre dado pela parte porosa
do caudal de aparas, isto é,

Q:|, = Qa &l (3.18)

O liquido livre, no topo, resulta da juncao das lixivias branca e negra forte introdu-

zidas na Cy (rever Figura 3.9. O correspondente balan¢o méssico parcial a espécie i

(organica ou inorganica’) é

@b, o, Ci b+ Qut Cint = (Qp, ey + Qne) Cin

. (3.19)

de onde

@b, 0,Cib + Qut Ci e
Cinl, = —= o : (3.20)

A Equacgao (3.20) permite calcular as concentragoes da espécie genérica i no li-

quido livre no topo do digestor, a partir da soma ponderada das composigoes das
correntes que lhe dao origem. Contudo, uma das espécies inorganicas requer um
tratamento especial. Trata-se do alcali efectivo. Como amplamente divulgado em
estudos cinéticos do processo (Olm e Tistad em 1979, Vanchinathan e Krishnagopa-

lan em 1997), verifica-se um “desaparecimento” instantaneo de alcali efectivo mal a

"No caso de i ser inorganico, C; 1, C; nf € C; 1|, devem, nas Equagdes (3.19) e (3.20), entender-se

1‘0

3 * * *
respectivamente como Ci’b, C’i’nf e C’i’1|0.



88 Modelo heterogéneo interparticular do digestor continuo

reaccao comeca. A fraccao de alcali efectivo “desaparecido”, v, é consideravel, pelo
que se torna imprescindivel ter este fenémeno em conta — embora nao goze, ainda,
de uma explicagao teorica cabal. Assim, a Equagao (3.20), quando aplicada ao alcali
efectivo, deve ser substituida por

Qb, C4C]§,b + Qnt CE, nf
Qb, Cq '

Se a impregnacao com agua é completa, as concentragoes do liquido retido ao

(3.21)

CE,I‘O = (]‘ - 7)

topo em qualquer espécie organica ou inorganica ¢ nula. Considera-se, assim, que
nao houve ainda qualquer dissolucao de material s6lido e que o primeiro contacto das
aparas com licor branco acontece no topo do digestor. Se a impregnagao é incompleta,
essas concentragoes calculam-se por balangos massicos parciais & mistura do liquido

circundante com a 4gua do interior das aparas:

[Qa 83‘0 B <QV3p + Qh)] Ci,l‘o = Ci,r|0 Qr‘o- (322)

Portanto,
Cixl, =1 —=05) Ci, (3.23)

Este procedimento também pode ser entendido como uma forma de contabilizacao
aproximada do facto do primeiro contacto entre aparas e licor ocorrer, na verdade,
escassos minutos antes das aparas atingirem o topo do digestor (no alimentador de
alta pressao).

Pode, finalmente, determinar-se o caudal de liquido que rodeia as aparas no topo
por um balanco méssico global a juncao das duas lixivias e eventual movimento desta

mistura para o interior das aparas. Apds conveniente rearranjo, obtém-se

QI‘O = an + Qb,04 - % (Qvap + Qh) (324)

I Pontos de juncio das circulacdes

Analisem-se, antes de mais, os pontos de juncao entre o caudal extraido nos crivos
de cada uma das circulagoes, AQext 1, € 0 caudal de lixivia branca correspondente,
(b, k, (ver Figura 3.9). Um balanco méssico global ao ponto de jun¢do da circulagao k
permite escrever que, Vk € C,

AQunj k = AQext, k + Qb (3.25)

com AQij, 1 a representar o caudal injectado na posicao zinj &, isto €, o caudal injec-
tado no digestor na circulagao k. Por seu turno, AQex, 1 ¢ 0 caudal extraido através
da totalidade dos crivos da circulagao k. Os caudais AQinj 1 € Qp, 1 sao medidos.
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Naturalmente, a juncao de lixivia branca — rica em espécies inorganicas — a cor-
rente extraida do digestor altera a composicao desta. Para se conhecer a composi¢ao
da corrente de entrada no digestor, recorre-se a balancos massicos parciais a cada

espécie nos pontos de juncao em estudo. Apods rearranjo, tem-se que, Vk € C e
Vie QU B,

S AQexs, Qb &
i AQinj,k AQinj,k
As concentracoes da nova corrente sao a soma algébrica das concentragoes das duas

C; Ciext k + Cip- (3.26)

correntes constituintes, pesadas com a relagao dos caudais respectivos.
De um balanco energético a envolvente que engloba o ponto de jungao da circula-
¢ao k e o respectivo permutador de calor (ver Figura 3.9) facilmente se obtém

drx = pP1 Cp,1 (AQianc ﬁnj,k - AC?ext,k: Text,k - Qb,k Tb)) (327)

onde ¢, designa o calor que o permutador da circulacao k fornece para elevar a
temperatura da corrente até ao valor ij,k (conhecida). Considera-se o valor médio
de p ¢, de todas as correntes liquidas (ver Seccao 3.2.1), pi ¢, 1.

A composicao e a temperatura médias da corrente de lixivia branca, respectiva-
mente C;, e Th,, (Equagoes (3.26) e (3.27)) sao condi¢Oes operatérias, mas nao o
sao a concentracao e a temperatura médias da corrente extraida, éi, ext,k © Text,k.
Estas dependem dos perfis das varidveis de estado ao longo da zona do crivo da
circulacao k.

I Crivos

Imagine-se um crivo genérico k, pertencente a uma das circulacoes ou a extrac¢ao
principal (k € CU{EXT})?. O caudal total extraido no crivo k, AQex , ¢ a soma
dos caudais parciais extraidos por elemento de volume ao longo desse crivo, isto é,

Zcr, k+hcr, k d
B = [ Dot g (3.28)

Zcr, k

Como se admite constante o médulo da velocidade de escoamento radial do fluido
através dos crivos, para qualquer ponto pertencente a esse crivo (pressuposto es-
tabelecido na Seccao 3.2.1), o caudal extraido por unidade de altura do digestor,

8No caso de i ser inorganico, C inj,k Ci ext,k © Cip devem, na Equagio (3.26), entender-se

- oL * *
respectivamente como Cf ;. 1, CF o e CF .
9Apesar das peculiaridades dos crivos do ITC, descritas no Subcapitulo 3.1, poderia, eventual-
mente, pensar-se neste crivo como sendo continuo, & semelhanca de qualquer dos outros. Po-
rém, a escolha de um passo de integragdo conveniente, na Sec¢do 3.3.2, tornard prescindivel tal

consideracao.
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dQext/dz, & sempre o mesmo ao longo do crivo. Assim sendo, da Equagao (3.28)
facilmente se obtém que, Yk € CU {EXT},

dQext _ AC?ext,k
dz hcr,k .

(3.29)

Zer, k<z<Zcr, k+hcr, k

Pode encontrar-se a generalizacao desta expressao a frente, na Seccao 3.2.6, pa-
gina 101, onde se analisa a funcao Q. € a sua derivada para a totalidade do digestor.
A composicao média do caudal extraido total através do crivo k é, para o compo-

nente genérico i (organico ou inorganico'?),

_ 1 Zcr,k""hcr,k
Comi= e [ Cude (3.30)

Zer, k

de acordo com a definicao de valor médio de uma funcao entre dois pontos do seu
dominio.

Analogamente, a temperatura média da mesma corrente é

_ 1 Zcr,k+hcr,k
T = 7 / T dz. (3.31)

Cr, k Zer, k

I Zona das circulacdes de cozimento

De seguida, expoe-se a abordagem adoptada nas circulagoes de cozimento, no
que respeita ao interior do digestor. Atente-se na Figura 3.7, onde se evidenciam
esquematicamente os aspectos mecanicos e o padrao de escoamento do liquido livre.

O moédulo do caudal reciclado nas circulagoes de cozimento é muito maior do que
o caudal de liquido livre desce (cerca de dez vezes maior). Tal facto leva a supor a
existéncia de fortes forcas radiais provocadas pela aspiracao das bombas. Perante
a orientacao das referidas correntes a cota da injeccao e a sua ordem de grandeza
relativa, afigura-se provavel que o liquido injectado nao se misture com o liquido livre
proveniente de cotas superiores, mas, antes, o desloque completamente. Apesar do
modelo em desenvolvimento ser unidimensional, tenta-se, de alguma forma, ter em
conta estes factos. Para isso, recorre-se a um cone virtual que delimita o espaco por
onde se escoa cada um destes “dois liquidos livres”. A lixivia livre oriunda de cotas
superiores do digestor flui no exterior do cone, reservando-se o interior deste para a

lixivia proveniente da injecgao — como se mostra na Figura 3.7.

1ONo caso de i ser inorganico, Ci, ext, & € C; 1 devem, na Equacdo (3.30), entender-se respectivamente
Yk *
como Ci’ext’k e Ci,l'
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O topo do cone coincide com o ponto de injeccao da circulagao em causa. J4 a sua
base nao é rigida para cada circulacao, mas antes depende das condi¢oes operatorias
e do estado do digestor. O liquido livre contido no digestor a cota da injeccao k ha-de
abandonar o digestor através da altura he. j do crivo (a menos do caudal aspirado
para o interior das aparas desde entao até A cota onde o cone k toca o crivo —
desconhecido a priori e que se despreza na determinagdo de he ). Entdo,

Zcr,k+}Lcc,k AQ
xt, k
Ql, = / mnLULYCPS (3.32)
Zinj, k ek hcr, k
sendo Ql\zmj . 0 caudal de liquido livre existente & altura do ponto de injeccao da
circulagao k. Resolvendo e explicitando o valor de A j, vem
Q..

hee p = —2 8 B4 (3.33)

“ AC)ext,k o

Devido aos grandes caudais de recirculacao — quando comparados com o caudal de
licor livre que descende no digestor — a altura h.. i ¢, em condigoes normais de ope-
ragao, significativamente menor que a correspondente altura do crivo, he,, ;. Contudo,
na situacao hipotética de se obter uma altura hc. x superior a heop i, considera-se que
os liquidos livre e injectado se movem respectivamente fora e dentro do cone até ao
fundo do crivo, onde sofrem mistura instantanea — uma vez que deixam de existir
as forcas radiais justificativas do deslocamento do liquido.

Definido geometricamente o cone, é, agora, possivel calcular a sua area de seccao
recta. O diametro do cone em fungao de z, para Zzinj,x < 2 < Zinj, & + Peon, & ¢

dq — dy

dcon =d; +
o ‘ hcon, k

(Z — ij’k), (334)
onde o valor médio do diametro do tubo central, d;, ja foi indicada na Tabela 3.1.
Assim, a area de seccao recta do cone da circulacao k é, no dominio ja indicado,

Acon,k = g dzon,k' (335)

I Zona da extraccio principal
No crivo da extraccao consideram-se duas zonas distintas:

e uma, superior, onde o liquido livre se escoa lateralmente a medida que desce

em cocorrente com as aparas. Esta zona perdura até o liquido se esgotar;
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e uma, inferior, onde o liquido tem movimento ascendente, em contracorrente

com as aparas, & medida que também se escoa radialmente, até a exaustao.

A técnica usada para calcular a cota do plano que delimita estas duas zonas é
similar a desenvolvida para calcular a cota da base do cone virtual descrita acima,
apesar das diferencas que existem entre os dois problemas. Assim, a altura entre o

topo do crivo da extracgao e esse plano virtual de contacto dos dois liquidos, AL, ., é

Q1

h/ _ Zcr, EXT

= h
EXT cr, EXT*
AC?ext, EXT ’

(3.36)

I Base do digestor

Um balango méssico global em estado estacionario a totalidade do liquido no
digestor permite relacionar, entre outros, os caudais de lavagem na base do digestor,
de liquido na pasta e de licor negro na extracgao principal. Desse balanco pode
calcular-se o caudal de liquido na pasta como

le = Qh + Qvap + an + Qb, C4 + Z Qb,k + Qlav - AQeXt,EXT‘ (337)

keC
Parte deste é o liquido retido no interior das aparas na base do digestor. O
restante é a fraccao de liquido de lavagem que nao ascendeu na coluna, isto é, que
a pasta arrastou consigo na descarga. Seja X a fraccdo do caudal de lavagem que
efectivamente ascenderd pelo digestor. Um balanco massico ao ponto de jungao do
liquido de retorno e do liquido retido nas aparas na base do digestor permite escrever

que
Qp = @z + (1 = X) Quav- (3.38)
Logo, é possivel calcular a fraccao X através de
xo1- =@l (3.39)
Qlav
Finalmente,
Qi = X Qrav- (3.40)

O facto de haver retorno de parte do liquido de lavagem, nao altera as caracteris-
ticas (temperatura e composi¢ao) do liquido ascendente, na base do digestor. Pode,

entiao escrever-se, para a espécie i (organica ou inorganica'l),

Ci,l’z = Ci,lav (341)

"' No caso de i ser inorganico, C; 1|, e C; 1.y devem, na Equacao (3.41), entender-se respectivamente
9 Uz s 9 ’

* *
como C’i’1 e C’i’lav.
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e, para a temperatura,
Til ; = Tay- (3.42)

Devido ao retorno de liquido na base do digestor, a temperatura de descarga da
pasta ¢é directamente afectada pela temperatura do liquido de lavagem. Calcula-se a
temperatura final de saida da pasta, 7T}, através de um balango energético ao ponto
de juncao da corrente de retorno com as aparas nas condi¢oes da base do digestor.
Apos rearranjo, tem-se que

T — P1 Cp,1 (1 - X) Qlav 7ﬂlav + Pa Cp,a Qa Ta‘Z

(3.43)
' Qp Pp Cp,p
com
Q o
Po Cop = 50 P1Cpl F 5 Ps G, (3.44)
p Qp
isto é,
le Fsyz
Pp Cpp = ~ PLCp1 T —= Cps. 3.45
p ~p,p Qp P Qp P ( )
O caudal volumétrico de pasta é
Fy
Qp = Qip + z (3.46)

S

De acordo com a defini¢ao apresentada na Equagao (1.31), pode escrever-se que a
consisténcia da pasta, na linha de saida, é

Fyl,

=< 3.47
Fs|2+pl le ( )

sendo Fy e @1, dados, respectivamente, pelas Equagdes (3.58) e (3.37).

3.2.5. Cinética das reaccoes

O modelo cinético usado como referéncia neste Capitulo consiste no trabalho de
Nobrega e Castro (1997). Estes autores verificaram experimentalmente que a taxa
de degradacao dos hidratos de carbono no cozimento kraft do Fucalyptus globulus
nao é tinica. Para descrever com mais acerto os fenémenos quimicos de tal degrada-
cao propuseram equacoes distintas para as velocidades de reaccao da celulose e das
hemiceluloses.

O modelo cinético de Nobrega e Castro (1997) é conceptualmente similar ao previ-
amente proposto por Pu (1991) para madeiras resinosas — consultar Subcapitulo 2.1
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—, embora este autor englobe a totalidade dos hidratos de carbono num tnico grupo.
Contudo, a diferenca entre estes dois trabalhos nao se restringe a forma parcial ou
global de considerar os acticares. Os autores do modelo mais recente acrescentam
que:

e nao tomam em consideracao os termos correspondentes as substancias nao-

-reactivas, em virtude de nao existir suficiente informagao para os identificar;

e com o objectivo de reduzir o nimero de parametros a estimar, consideram
as taxas de degradacao da celulose e das hemiceluloses de primeira ordem
relativamente a concentracao de alcali efectivo e & concentragao de celulose ou

de hemiceluloses, respectivamente;

e ¢ aquantidade de lenhina ainda presente que define todos os pontos de transicao
(ver Subcapitulo 2.1), inclusive os pontos de transi¢ao dos hidratos de carbono;

e propoem uma equacao especifica para a fase residual da degradagao das hemi-
celuloses, com base na verificacao experimental que a quantidade destes com-
postos organicos tende a estabilizar naquela fase.

Efectuaram um programa experimental extenso de mais de 100 cozimentos para
diversos tempos de reacgao, o que lhes permitiu seguir a “histéria” do processo. Re-
correram a uma gama bastante alargada de condicoes operatorias, de modo que
obtivessem dados experimentais capazes de caracterizar a cinética das reacgoes qui-
micas. Nomeadamente, usaram: cargas alcalinas de 14%, 18% e 22% expressas em
termos de alcalinidade efectiva e usando como composto de referéncia o NayS; in-
dices de sulfureto de 17%, 25% e 40%; temperaturas de 150°C, 160°C e 170°C.
Usaram a informacao experimental assim conseguida num processo de optimizacao,
para ajuste do modelo. Tal processo consistiu, mais especificamente, na minimizacao
da soma ponderada do quadrado das diferencas entre as observacoes experimentais
e os correspondentes valores previstos pelo modelo.

Este tratamento de dados conduziu ao modelo cinético que se transcreve de seguida
(Equacoes (3.48)—(3.52)).

As expressoes matematicas que traduzem as velocidades de deslenhificacao e de
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ataque a celulose e hemiceluloses sao, respectivamente,

- exp (6,12 — %ﬂ”) YL fase inicial
_ [exp (35’19 _ 161(:0,0) .y
L= 14 400 0 0,03 ~1%0,87 (3.48)
~+ exp (29,23 > Cp e g™ ] YL fase principal

| —exp (19 64 — 2590, 0) B YH fase residual
(— exp (4,16 — 37:2?’0) Ch ye fase inicial

rc = { —exp (27 28 — mﬂ) B Yo fase principal , (3.49)
| —exp (27 28 — 1425, 9) B Yc fase residual
(— exp (11,62 — 64;3"6) b YH fase inicial

rg = {4 —exp (18,25 — 93}3’9) Ct, Yy fase principal (3.50)
| —exp (5,32 — %) b YH fase residual

com [r;] = [y;] x min~!, Vi € O (isto &, [r;] = min™!) e as variaveis de estado

expressas nas unidades indicadas na Tabela 3.2.
A mudanca de fase é definida pela fraccao massica de lenhina remanescente, de

acordo com:
e fase inicial: y;, > 0,185;
e fase principal: 0,185 > yr, > 0,020;
e fase residual: 0,020 > yr..

A velocidade de reaccao do alcali efectivo representa-se matematicamente por

TR = R (1,017, + 8,20 (r¢ + 1)/, (3.51)

onde [rg] = [Cf] x min~! (ou seja, moldm™ min~'). Como se trata de um modelo
cinético homogéneo, Ry, diz respeito a totalidade de liquido (livre e retido) presente

no sistema, isto ¢, admite que as alteracoes na concentracao de alcali provocadas
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pela reaccao quimica se repercutem instantaneamente no todo dos liquidos retido e
livre.

Constatando serem quase imperceptiveis as variagoes sofridas pela concentracao
de hidrogenossulfureto em determinadas circunstancias, Nobrega e Castro (1997)
consideram que este id0 nao se “consome” nas reac¢oes quimicas (apesar da sua
concentragao influenciar a velocidade da fase principal da deslenhificagdo). Assim, a
velocidade de reacgao do referido ido é virtualmente nula, ou seja,

rg = 0. (3.52)

E importante referir, contudo, que este modelo — fruto de um projecto entdo
ainda em fase embrionéaria — tem algumas limitagoes e/ou deficiéncias que de todo
nao podem ignorar-se aquando da sua aplicacao.

Na verdade, tal modelo foi determinado com base em dados laboratoriais obti-
dos em condigoes experimentais muito distintas das industriais. As experiéncias
foram conduzidas com aparas secas (cheias de ar), isentas de casca e todas com uma
espessura constante de 2mm. Ainda segundo os seus autores, o modelo nao repre-
senta convenientemente a fase inicial do cozimento, mesmo do realizado laboratorial-
mente. Torna-se, assim, necessario usar de um certo cuidado e alguma flexibilidade
ao incorpora-lo num modelo do digestor industrial.

Finalmente, este trabalho (Nobrega e Castro em 1997) — a semelhanca de todos
os outros desenvolvidos até entao — recorre as concentragoes do licor livre. Quer
isto dizer que, no modelo cinético, se expressam as varias velocidades de reaccao
quimica em funcao das concentracoes do licor envolvente das aparas, em detrimento
das concentracoes verdadeiramente verificadas no liquido de que estao embebidas.
Recentemente, alguns autores tém tentado a tarefa mais ousada de medir ou inferir
as concentracgoes do licor retido, o que, em principio, permitiria uma descricao mais
exacta da realidade cinética do processo. Estao actualmente em curso trabalhos
desta natureza, nomeadamente para a espécie Fucalyptus globulus, que poderao vir
a produzir o pretendido modelo cinético heterogéneo.

O uso do modelo cinético de Nobrega e Castro (1997) (homogéneo, sob o ponto
de vista dos licores livre e retido) num modelo heterogéneo do digestor, onde os
referidos licores sao perfeitamente distinguiveis, acarreta, necessariamente, algum
erro. Por um lado, ¢ logico admitir que as velocidades de reaccao dependam das
concentragoes do licor retido — que nem sempre se aproximam das do licor livre
—, uma vez que é o licor retido que contacta directamente com a matriz sélida
da apara sob cozimento. Por outro, comete-se erro ao calcular as velocidades de
reaccao, usando as concentracoes do licor retido, através de equagoes propostas por
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um modelo cinético desenvolvido com base nas concentragoes medidas no licor livre.
Além disso, uma vez que a quase totalidade da reaccao ocorre no interior da apara,
o consumo de alcali por reac¢ao quimica manifesta-se numa redugao imediata da sua
concentracao apenas no liquido retido. Posteriormente, este facto sentir-se-4 também
no liquido livre, mas s6 em resultado dos fen6menos de transferéncia de massa entre
as duas fases. Num modelo heterogéneo a velocidade de reaccao do alcali tem de
ser corrigida para uma relagao liquido madeira, R}, que contemple unicamente a
quantidade de liquido no interior da apara — variavel ao longo do cozimento. Assim,
Rim da Equagao 3.51 deve ser substiuida por R dada por

Q:
=103 3.53
Im Fs|0’ ( )
de onde se obtém
€
Fo=10" —. 3.54
] . (3.54)

Nao foi, contudo, por facilitismo que se adoptou o modelo cinético proposto por
Nobrega e Castro (1997). A decisdo de usar um modelo cinético homogéneo —
tomada, generalizadamente, pelos autores de modelos heterogéneos de digestores —
deve interpretar-se a luz do conhecimento disponivel: actualmente, nao existe ainda
um modelo heterogéneo credivel para o cozimento kraft do Fucalyptus globulus. E
uma decisao consciente das suas limitacoes. Esta percepc¢ao estd na origem de um
posterior reajuste do modelo cinético inicialmente sugerido por Nobrega e Castro
(1997), por forma a compatibiliza-lo com as caracteristicas do modelo do digestor
aqui proposto (ver, a frente, Subcapitulo 3.4).

Uma ultima nota para referir que o modelo cinético de Nobrega e Castro (1997)
— a semelhanca, alids, da maioria dos modelos cinéticos propostos até ao momento
— ignora quaisquer reacgoes de reprecipitacao que o material organico ja dissolvido,
nomeadamente a lenhina, possa eventualmente sofrer. Por este facto, nao sera possi-
vel, ao modelo global, um grande rigor no estudo de digestores cuja operagao tenha
em conta esse facto (por exemplo, Lo-Solids™).

3.2.6. Parametros do modelo

Analisem-se as Equacoes (3.10)-(3.15) que constituem o modelo proposto. Além
das variaveis de estado (apresentadas sucintamente na Tabela 3.2), nessas equacoes
figura todo um conjunto de paradmetros que é necessario conhecer para estabeleci-
mento completo do modelo. Enumeram-se, abaixo, esses parametros (exceptuando os

cinéticos, por ja terem sido identificados na Secg¢ao anterior), explicando-se o modo de
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obtencao de cada um deles: deduzem-se processos de calculo para quantificacao das
dependéncias que alguns apresentam relativamente as variaveis de estado, expoem-se
as bases em que foram arbitrados outros e indica-se a proveniéncia bibliografica dos
dados retirados da literatura da especialidade.

Velocidade da apara: A velocidade de escoamento das aparas ao longo da coorde-
nada axial do digestor ¢ directamente proporcional ao caudal volumétrico de
aparas e inversamente proporcional a area de seccao recta do digestor efectiva-
mente disponivel a passagem das particulas, ou seja,

Qa
Ad (1 — Ed) ( )
A area de seccao recta do digestor é dada por
Ag = % 2. (3.56)

O caudal volumétrico de aparas — constante, em estado estacionario, ao longo
do digestor — calcula-se com base no caudal massico de so6lido no topo do
sistema, F} o

Qu=— Tt (3.57)

ps (1 — 5a’0)

sendo ps a massa volimica da matriz solida (ver Equacao (1.8)), 5.&}0 a porosi-
dade da apara a entrada do digestor (ver Tabela 1.2) e FS|0 o caudal massico
de aparas no topo do digestor (ver Equacao (3.16)). Uma variavel relacionada
com este caudal é o caudal méssico de solido — variavel ao longo do diges-
tor, ao invés do que acontece com o caudal volumétrico de aparas. O caudal
massico de sélido obtém-se directamente da porosidade local das aparas, isto
e,

Fs = (1 - 5&) Qa Ps- (358)
Note-se que a Equagao (3.57) é um caso particular (condigdes no topo) da
Equagao (3.58).

Velocidade do liquido livre: Analogamente, a velocidade que anima o liquido livre
é definida como a razao entre o caudal volumétrico de liquido livre e a area de
seccao recta do digestor efectivamente disponivel a passagem da corrente de
liquido livre:

Q
= 3.59
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com

Aqg — Acon ks Zinj,k < 2 < Zeon, ks (exterior ao cone de k)
A= 9 Acon. k Zinj.k < 2 < Zeon,k (interior ao cone de k) , (3.60)

Aq nos restantes casos

com k a representar as circulacoes C; e Cgq. Vejam-se o item anterior e a

Seccao 3.2.4 para o calculo de Aq e Agon, respectivamente.

Quanto ao caudal volumétrico de liquido livre pode dizer-se, de forma genérica,
que varia ao longo do digestor em virtude de:

’

e haver uma corrente de liquido livre que é absorvida para o interior das
aparas em resultado da progressiva destrui¢ao quimica da matriz sélida —
que se traduz numa porosidade intraparticular monotonamente crescente.
A variagao do vector caudal de liquido livre ao longo de z originada por
este motivo é o simétrico da variacao que o vector caudal volumétrico de

liquido retido experimenta;
e se fazer injeccao de liquido a partir do exterior, a determinadas cotas;
e se efectuar extraccao de liquido livre em determinados intervalos da coor-

denada axial z, nas zonas de crivos.

Um balango microscopico méssico global ao liquido livre permite concluir que,
em estado estacionario, o caudal volumétrico do referido licor varia ao longo

do digestor de acordo com

dQl er dQext innj

= — — . 3.61
dz dz dz + dz ( )
~ N N ——
> <0 <0 >0
<

Relembre-se que @) é positivo quando o licor livre tem movimento descendente

e negativo quando tem movimento ascendente.

De acordo com os pressupostos estabelecidos, considera-se o caudal injectado

cumulativo, Qiyj, como uma sequéncia de degraus (adigdo pontual) ao longo

da coordenada axial z, como se esquematiza na Figura 3.11. Entao, o caudal

injectado por unidade de altura do digestor (isto é, a derivada da fun¢ao cumu-

lativa Qin; relativamente a z) é nula ao longo do digestor excepto nos pontos
dQ

onde as circulagbes sdo introduzidas. Ou seja, —;* ¢ um conjunto sequencial
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Figura 3.11.:

- Qinj
innj

dz

Cs  Cg EXT ITC Cg

Representacao qualitativa das fun¢oes Qinj e sua derivada ao longo

da coordenada axial z.

de impulsos, dados por

inn'
WJ = Z AQinj,k 5(2 — Zinj,k)a (362)
VkeC
onde 0(z) é a funcao delta de Dirac generalizada, definida como
b 1 a<0<b
/ i(z)dz = - , (3.63)
a 0 caso contrario

€ Zinj, k, N0 argumento da fungio delta de Dirac (Equacao (3.62)), representa a
coordenada longitudinal do ponto de injec¢ao da circulagao k (ver Figura 3.9
e Tabela 3.1). Ainda na Equacdo (3.62), o caudal injectado na circulagao
genérica k, AQi; k, calcula-se de acordo com a Equacao (3.25). Finalmente,
refira-se que nos intervalos da coordenada axial onde, para o mesmo valor de z,

se analisam duas situagoes distintas (dentro e fora do cone das circulagées Cj

innj
dz

intervalos de z, a Equacao (3.62) diz obviamente respeito ao interior do cone.

e Cg), se considera permanentemente nulo no exterior do cone. Nestes
Tendo em atencao as zonas especiais da Cs e da Cg, pode escrever-se com mais
propriedade que

exterior do cone

innj _
dz

(3.64)

caso contrario

0
Z AQinj,k 5(2 - Zinj,k)

VkeC

A extraccao de liquido do digestor ocorre de forma intermitente ao longo da
sua coordenada longitudinal, verificando-se apenas nas zonas munidas de cri-

vos. Como oportunamente referido (Secc¢ao 3.2.1), admite-se que o modulo da
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A
- Qext

dQext P

dz

Cs  Cg EXT ITC Cg

Ficura 3.12.: Representacido qualitativa das funcoes Qext € sua derivada ao longo
da coordenada axial z.

velocidade de escape do liquido é o mesmo para qualquer ponto de um deter-
minado crivo, independentemente da sua localizacao angular e axial. Assim, o
caudal extraido cumulativo ao longo de 2z tem a forma exibida na Figura 3.12:
rampa nas zonas de crivos e constante onde nao existem crivos. Ou seja, o cau-
dal volumétrico parcial que se escoa lateralmente por altura infinitesimal dz
(isto é, a derivada de Qe relativamente a z), situado num determinado crivo,
é independente de z para todo o z pertencente a esse crivo. A funcao %
é, entao, definida por pulsos, cuja amplitude é constante e diferente de zero
para os intervalos de z pertencentes aos crivos. A amplitude de cada um deles
pode facilmente calcular-se com base na totalidade do caudal extraido através
dos crivos da circulacao respectiva: o caudal extraido total numa determinada
circulacao é a soma dos caudais parciais extraidos em cada elemento de volume
do crivo respectivo, isto é, a area abaixo do pulso da circulagao considerada
(ver Equagoes (3.28) e (3.29)).

Tem-se, assim, que

dQext
dz

= Z AC)e}(‘c7lc y(z - Zcr,ka hcr,k’)a (365)
VkeCU{EXT}

onde Z(z, h) é a funcao pulso rectangular unitario, definida como a h-ésima

parte da soma algébrica da funcido de Heaviside, H(z), com o seu simétrico

transladado de h unidades:

Pz, h) = = [H(z) — H(z — 1)), (3.66)

SHES

ou seja,

P(o )= Y 0=k (3.67)

0 caso contrario
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Naturalmente, a Equagao (3.65) nao é valida para as zonas em que os elementos

de volume nao contactam com o crivo. No interior dos cones virtuais definidos

para as circulacoes C5 e Cg — consulte-se a Seccao 3.2.4 —, % é nula, pelo
que
40 0 interior do cone
ext
dz Z AQext, k P (2 — Zer ks her,k;) caso contrario - (3.68)
VkeCU{exT}

Por fim, o caudal de liquido retido consiste no produto entre o caudal volumé-
trico de aparas e a respectiva porosidade intraparticular, ou seja,

Qr = Qa €a- (369)

Entao, como o primeiro é constante em estado estacionario por o volume indi-

vidual de cada apara nao se alterar ao longo do cozimento,

d@.» . dea
= Q. (3.70)

As Equagdes (3.69) e (3.70) sao aplicaveis as zonas onde A} coincide com
Agq. Nas zonas onde se definem os cones virtuais de liquido livre, o caudal
volumétrico de aparas a considerar é a fraccao de ), que passa através da
area de seccao recta do elemento de volume. O fluxo é constante, mas a area
de seccao recta do elemento de volume varia. Admitindo que o caudal de
aparas esta perfeitamente distribuido pela area de seccao recta do digestor, a
Equagao (3.69) ¢ corrigida por

—= IS . 1
T A a ~ay (3 )

sendo @), o caudal de liquido retido que passa através do elemento de volume e
Q. o caudal de aparas que se escoa através da totalidade do circulo que constitui
a seccao recta do digestor. Considere-se, agora, que a altura dz é pequena o
suficiente para aproximar os elementos de volume no interior e exterior dos
cones por elementos de paredes verticais — sendo a area de dois elementos
contiguos diferente. Entao, a Equagao (3.70) pode generalizar-se por

4Q. _ 4, de,
dz  Ag “* dz’

(3.72)
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Porosidade da apara: A porosidade da apara foi definida no Capitulo 1 (pagina 21)
pela Equagdo (1.1).
Como o volume de poros é dado pela diferenca entre o volume total da apara
e o volume ocupado pela matriz solida, a Equagao (1.1) é equivalente a

a S
ol 3.73
g : ( )

Atendendo, agora, & definicdo de massa volumica da matriz solida (Equa-

¢ao (1.6)), pode escrever-se que
mS

ps Va

Fazendo uso do conceito de rendimento (Equagao (1.33), pagina 35), é, ainda,

Ea=1— (3.74)

possivel escrever
_nmsly

W= 3.75

€ PRA (3.75)

Recorrendo novamente a definicao de massa voltimica da matriz sélida, obtém-
-se ’
Vs

a=1—n—9 3.76

5 n (3.76)

Finalmente, tendo em consideracao a definicao de porosidade da apara, pode

escrever-se que

Ea = 1—77(1—8a|0), (3.77)

onde ¢, | representa a porosidade intraparticular da apara quando da entrada

o
no topo do digestor (isto é, para z = 0).

Repare-se que o rendimento — e, portanto, também a porosidade da apara
— ¢ funcao das variaveis de estado associadas a fase solida. De facto, das
defini¢oes das referidas variaveis de estado (Equacdo (3.3)) e de rendimento
(Equagao (1.33)) vem a formula final de calculo daquela variavel:

n= g Yi, (3.78)
VieO
ou seja, o rendimento é a soma das fracgoes massicas em base de madeira

absolutamente seca de cada um dos componentes organicos que constituem a

matriz sélida.

Das Equagoes (3.77) e (3.78) pode concluir-se que

dga dyz
- =-( — cal,) Z < (3.79)
vieO
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Porosidade do leito: A porosidade do leito no digestor consiste em

Va—Va _ W
4= —

=— 3.80
i i (3.80)

(que se obtém aplicando a defini¢ao geral de porosidade de um leito, dada pela
Equagao (1.9), ao leito existente no interior do digestor).

O parametro em estudo pode calcular-se, ao longo do digestor, particularizando
a Equacdo (1.14) para o caso do leito que sofreu compactacao ser o leito de
aparas no interior do digestor. Entao

ea=1—f. (1—ey). (3.81)

O valor numérico da porosidade da pilha consta da Tabela 1.3. A compactacao
do leito de aparas aumenta ao longo do digestor. Aproxima-se o comporta-
mento do factor de compactacao ao longo da coordenada axial do digestor por

0,032z 4+ 1,01 2 < 35,9
f. = : (3.82)
2,16 2> 359

Esta funcdo resultou de um ajuste grosseiro de dados provenientes do fabri-
cante do digestor. Para mais detalhes sobre este assunto deve consultar-se o
Apéndice A.

Massa volimica da apara absolutamente seca: Recorde-se que a massa volimica
da apara absolutamente seca foi definida pela Equagao (1.3). Como entao opor-
tunamente discutido (Sec¢ao 1.5.1), desprezam-se as variagoes de natureza bi-
ologica inevitavelmente associadas a esta variavel. Adopta-se, neste trabalho,
o valor médio constante ja indicado na Tabela 1.2.

Coeficiente global de transferéncia de calor: O fluxo energético através do filme
depende da espessura deste (quanto mais fino for, maior sera o correspondente
coeficiente de transferéncia de calor). Nao é viavel determinar experimental-
mente aquela espessura, mas sabe-se que depende das velocidades relativas
entre as duas fases envolvidas. Quanto maior for a velocidade de uma delas re-
lativamente & outra, mais fino sera o filme e, portanto, maior sera o coeficiente
global de transferéncia de calor. Na zona em contracorrente, as velocidades re-
lativas das duas fases sao significativamente superiores as verificadas na parte

em que descem em cocorrente. Assim consideram-se dois valores distintos,
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havendo a seguinte relacao entre eles:

/
Usoce 2 < Zer, mxr T hEXT

U= . (3.83)

Uonr  caso contrario

Repare-se que esta grandeza nao diz, no contexto deste modelo, respeito uni-
camente ao filme. Deve antes ser entendida como uma grandeza inversamente
proporcional & resisténcia a transferéncia de calor aditiva no filme e no interior
da apara. Como nao se consideram gradientes de temperatura intraparticula-
res, a temperatura da apara, T,, representa uma temperatura média no interior
daquela — ndo necessariamente a sua temperatura superficial. Assim, o coefi-

ciente de transferéncia usado é o inverso dessa “resisténcia média global”.

O conjunto destes coeficientes serao alvo de um ajuste, a detalhar no Subcapi-
tulo 3.4.

Coeficientes globais de transferéncia de massa: Pelas razoes expostas no item
anterior, considera-se o coeficiente de transferéncia de massa para a espécie @
como

Ki, coc < S zcr, EXT + h/

K, = BT (3.84)
K onr  caso contrério

De igual forma, também estes coeficientes sao grandezas médias globais, cujos
valores sdo o resultado de um ajuste (Subcapitulo 3.4).

Produto da massa voliamica pela capacidade térmica massica de um licor:
Nao se tem em conta o efeito directo da temperatura em p; ¢, | assim como nao
se considera a dependéncia de p; ¢, relativamente & composi¢ao do liquido.
Entao pi ¢, aplica-se a qualquer corrente liquida envolvida no sistema em

estudo (licores livre, retido, branco, de lavagem, etc.).

Christensen et al. (1982) sugere que se considere a capacidade térmica maéssica
do licor sensivelmente igual & da agua (4,19kJkg™' K~!). Entao, fazendo tam-
bém a massa volimica das correntes liquidas sensivelmente igual & da agua a

temperatura ambiente, vem que p; ¢, | vale aproximadamente 4200 kJ m =2 K.

Produto da massa volimica pela capacidade térmica massica da apara: En-
tende-se por “apara” o total de material so6lido e liquido retido no seu interior.
Como a porosidade da apara aumenta ao longo do digestor, as quantidades
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relativas de soélido e liquido variam e, portanto, também varia o produto en-
tre a massa voltimica e a capacidade térmica méssica a pressao constante da
apara. Este produto pode, entao, ser entendido como tendo duas contribuigoes
distintas, correspondentes as duas fases que constituem a apara, ponderadas
pelas quantidades relativas de cada uma dessas fases. Assim, pode escrever-se,
para uma cota genérica do digestor, que

Pa Cpa = (1 = €a) ps cps + €a p1 Gy, (3.85)

onde p ¢p1 foi dado no item imediatamente anterior.

Também nao se tem em conta o efeito directo da temperatura em ps ¢, s.
Christensen et al. (1982) propoe 1,47kJkg™ ' K~! para ¢, s. Entdo, ps ¢, é
aproximadamente 2200 kJm =32 K~

Calor de reaccio: Este ¢ um parametro cujo valor adoptado provém de um ajuste
(descrito no Subcapitulo 3.4).

3.2.7. Modelo final

As Equagdes (3.10)—(3.15), que constituem o modelo dindmico do sistema, podem
simplificar-se atendendo a que:

1. em estado estacionario, as derivadas parciais relativamente a variavel indepen-

dente t sao nulas;
2. a massa volumica da madeira absolutamente seca é constante.

3. o produto (1 — &4) u, é constante ao longo de z, apesar de tanto u, como &q
variarem (como se depreende da defini¢ao de u, — Equacao (3.55));

4. pela definicao de porosidade do leito, pode escrever-se que

dAa dAa o Ala dna

f— f— 1— P—
Wy T A% Y dn, L T

(1—eq)

(1—cq), (3.86)

representando Aj, e Vi, a area superficial e o volume, respectivamente, de uma
tinica apara e dn, o nimero de aparas existentes no volume infinitesimal dVj.
Como a geometria de cada apara se mantém inalterada ao longo do cozimento
(consultar Secgao 3.2.1), a razao entre a area e o volume de cada uma delas ¢é

também constante durante o processo.
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5. de acordo com as consideragoes referidas aquando da escrita da Equagao (3.72)
e que se traduzem em aproximar a superficie conica por uma série de “socalcos”

(0 que é valido para alturas infinitesimais dz),

d@: 1 d@,
N — . 3.87
dVg A5 dz ( )
Ou seja, atendendo ainda as Equacao (3.72) e (3.55),
40, de,
—u, (1— , :
v, Uy (1 —eq) P (3.88)

6. recorrendo novamente as consideracoes referidas no item 5, é possivel escrever

d (@) 1 d@
dz (AE) TAL dz (3.89)

7. nos pontos de injecgao, a area A5 ¢ Aq (ver Equagao (3.60)).

Com base nos itens 1-3, a Equacao (3.10) simplifica-se matematicamente, origi-

nando a Equacgao (3.90). Vi € O
dy; o

(3.90)

dz  u,

Pelos itens 1, 3 e 4 e Equacao (3.72), a Equagao (3.11) da origem a

d
Ug (1 — é’:‘d) @(&x Ci,r) = ’7”2’ (1 — éTd) o; + KZ* (1 — 5d) (Cz‘,l — C@r)—f‘
de,
+ (1 - 5d) a1z Uy Ci,l, (391)

onde K é o coeficiente global de transferéncia de massa, K;, afectado de uma cons-
tante:

Ala
K =K; .
' Via

Manipulando matematicamente a Equacdo (3.91) obtém-se, finalmente, a Equa-
¢ao (3.93). Vie QU |2

(3.92)

Uy dz

dC,L r ’Tz’ a; 1 Kz* dEa
K — —I— _ +
dz €a U €a

) (Cin—Ci ). (3.93)

12No caso de i ser inorganico, C; , e C; | devem, nas Equagdes (3.91) e (3.93), entender-se respec-
tivamente como C} . e CF .
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Pelos itens 1, 4, 5, 6 e 7, a Equacgao (3.13) pode transformar-se em

dGZ‘J :_Kl* (1—€d) (C'I—C< )+ 1 innj

dz €4 W Ad Ed U dz

Atendendo aos itens 1, 4 e 5, a Equagdo (3.14) origina, ap6s conveniente rearranjo

matematico,

dTa _ Pa, as AHR Z|

U* de,
— p——_ T—-1T,). 3.95
- A8 —(Zrnon ) @-n). o)

€0 Pa Cp,a

Finalmente, pelositens 1, 4, 5 e 7, a Equagao (3.15) é matematicamente equivalente

QZ_U* (1—€d) (ﬂ—T)—i— 1 innj
dz Eq Uy P1 Cp,1 N Ad Ed U dz

(ﬂnj - ﬂ); (396)

onde U representa o produto do coeficiente global de transferéncia de calor, U, por

uma constante:

Ala

Ur=0U :
Via

(3.97)

3.2.8. Outras grandezas

Existem, ainda, certas varidveis processuais relevantes que nao estao explicita-

mente incluidas nas equacoes do modelo.

Indice kappa: O significado do indice kappa, &, foi exposto atras (pagina 35). Admi-
te-se a Equagdo (1.35) valida para as condicoes de cozimento verificadas ao
longo de todo o digestor. Note-se, porém, que tal corresponde a pura abs-
tracgao para a parte inicial do digestor, onde as aparas apresentam um grau
de cozimento ainda tao baixo que nao seriam passiveis de serem submetidas
ao correspondente teste experimental. A fraccao de lenhina em base de pasta
absolutamente seca, y7, que figura na Equagao (1.35) obtém-se a partir da va-
ridvel de estado fraccao de lenhina em base de apara processada absolutamente
seca, yr,, de acordo com

g =L (3.98)

n
Teor de sélidos: A Equacao (1.22) (pagina 29) traduz matematicamente a defini¢ao
de teor de solidos de uma amostra de licor e a Equagao (1.23) generaliza-a na
perspectiva da operacdo continua do digestor. E agora necessario desenvolver
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uma estratégia para o computo das grandezas envolvidas nessa definicao a par-
tir das caracteristicas do licor, conhecidas ao longo do digestor através do mo-
delo matematico. A Equagao (1.22) (ou, equivalentemente, a Equacao (1.23))
pode, ainda, escrever-se como

msag 1009, (3.99)
Vamt,j Pj

onde Vi, ; representa o volume de amostra do licor j e p; a massa voltmica

SJ’:

desse licor.

Um licor de cozimento contém toda uma panoéplia de materiais dissolvidos:
espécies organicas provenientes da madeira; espécies inorganicas ainda nao re-
agidas; extractaveis (e cinzas) igualmente provenientes da madeira; além da

carga morta (como detalhado na Secgao 1.5.2, pagina 25).

Para determinar numericamente a massa de solidos dissolvidos no licor ¢ im-
prescindivel contabilizar todas estas contribuicoes e fazé-lo num contexto de
auséncia total de solvente (dgua) como impoem os tramites da determinagao
experimental (isto é, a evaporagio do solvente em estufa). Neste ponto merece
especial atencao a forma como o material inorganico se comporta em solu-
¢ao durante o procedimento experimental. Ao evaporar a dgua da solucao, o
equilibrio quimico (1.15) — no inicio do teste experimental deslocado comple-
tamente para a direita — move-se em sentido inverso, isto é, no sentido da
formagao de iao sulfureto (S?7). Por fim, quando toda a 4gua ja evaporou, o
equilibrio estd completamente deslocado para a esquerda. Resumindo, durante
o procedimento experimental para determinacao do teor de so6lidos o equilibrio
quimico (1.15) desloca-se em sentido inverso até o ido limitante (HS™ ou OH™,
dependendo de qual estd em menor concentragdo molar inicial na amostra)

deixar de estar presente. No fim da evaporacao:

e 0 iao limitante esgotou-se, pelo que nao ha sais deste iao no residuo seco;

e a quantidade restante do outro ido (isto é, a diferenca entre a sua quan-
tidade inicial e a quantidade inicial do ido limitante) d& origem ao sal de
sodio correspondente, uma vez que os licores possuem grandes quantida-

des de catiao sodio dissolvido;
e 0 ido sulfureto, S?~, formado (cuja quantidade & igual & quantidade inicial

de ido limitante) precipita na forma de NayS;

Formam-se sulfureto de so6dio (NayS) e um dos dois compostos seguintes: hi-
droxido de sodio (NaOH) ou hidrogenossulfureto de sodio (NaHS), consoante
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for maior a concentragao do licor amostrado em ido hidroxido (OH™) ou em
iao hidrogenossulfureto (HS™), respectivamente.

A concentracao de um licor nas diversas espécies determina per si a massa de
solidos dissolvidos aquando de um eventual teste experimental a uma amostra
desse licor. As variaveis de estado do modelo do digestor incluem a concentra-
¢ao de ambos os licores (livre e retido) em materiais organicos, nos ives OH~
e HS™ (a partir dos quais se pode calcular a massa de NayS e ou NaOH ou
NaHS), mas nao contemplam os restantes conjuntos, a saber: carga morta e
extractaveis. Entre introduzir mais quatro varidveis de estado que definiriam
estes dois conjuntos nos licores livre e retido (o que se traduziria num calculo
mais rigoroso) e contabilizar a contribui¢do da carga morta e dos extractaveis
de forma mais aproximada mas sem aumentar o nimero de variaveis de estado,
optou-se por esta ultima — escolha que se afigura acertada até porque estas
quatro hipotéticas variaveis de estado dependeriam das actuais mas, de todo,

nao as afectariam.

Nessa contabilizacao aproximada, considera-se que a transferéncia de massa
destes materiais entre os liquidos livre e retido é instantanea e que, na parte
em contracorrente do digestor, a concentracao de cada um destes materiais
segue uma recta obliqua de declive negativo. No topo, pressupoe-se que os ex-
tractaveis da madeira se dissolvem instantaneamente na totalidade dos liquidos
livre e retido. A concentracao massica de qualquer dos liquidos em extractéveis
é, entao,
(1 = nlp) Fily
Q1|0 + Qr|0 7

desde o topo até a injeccao da circulacao Cs, onde ocorre uma diluicao devido

Cox = (3.100)

4 adicao de liquido que nao contém extractaveis. A diluicao repete-se na cir-
culacao Cg. A Equacao (3.101) traduz a actualizagao da concentragdo méssica
de extractaveis em qualquer das duas circulacoes, genericamente indicadas por

k.
(1— 77|0) FS|0
@) + @ + Qv i’

onde 0 zinj 1, significa “a cota da injecgdo k mas antes desta ocorrer”. A

Cox = (3.101)

Zinj,ke Zinj,ke

concentragao revista na circulagdo Cg mantém-se até & extraccao principal.
Dai em diante, a concentracao ¢ imposta segundo uma recta caracterizada por

um declive M., e uma ordenada na origem B, ou seja,

Cex = Mex zZ+ Bexy (3102)
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com C ‘
Mex = ——2% 3.103
Z|EXT - Z ( )
€
Bex = ex|EXT - Mex Z|EXT~ (3104)

No que concerne a carga morta, o raciocinio ¢ analogo ao seguido para os
extractaveis, diferindo apenas no facto de o licor branco injectado ao longo do
digestor conter o material agora em estudo (carga morta). Matematicamente
tem-se, entao, para ambos os liquidos retido e livre do topo até a primeira

injeccao que
Cch,b Qb, C4
Ql|0 + Qr|07

onde C¢p, , representa a concentracao massica de carga morta no licor branco.

Com = (3.105)

Em cada uma das circulagoes Cs € Cg a concentracao massica de carga morta
é actualizada de acordo com

Ccrn Zinj, kg QI
Ccm =

Q1

Zinj, kg + Qr
+ Q:

Zingke T Cem,b @b, k

) 3.106
+ Qb & ( )

Zinj, kg Zinj, kg,
com k a indicar a circulacdo Cs ou Cg. A partir da extraccdo principal a

concentracao é definida segundo a recta

Cem = Mem 2 + Bem, (3.107)
co1m C | 9
JV[cm = —Slexr ~ 3.108
Z’EXT -7 ( )
(&
ch = cm’EXT — Mem Z|EXT~ (3109)

Do exposto vem que a massa de sélidos dissolvidos por volume de amostra de
licor 5 é dada por
Msd, j

* * *
V — MNaOH OOH_7j + MNaHS CHS_,j + MNa2S CSQ_,j—’_
amt, j

+ 3 Cij+ Com + Cex, (3.110)
VicO
onde a concentragao molar do licor j em iao OH™, Cf - ;» € dado por
B~ 08, O5;=Cg;

CSH—,]‘ — ’ - 7/ . y (3111)
0 caso contrario
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a concentracao molar do licor j em iao HS™, Cfi- i € definida por

0 5 <Cg

(3.112)
C§; — Cg; caso contréario

* —
HS—,j —
e a concentragao molar do licor j em iao sulfureto, C'g,_ i€

s € <Cy
* _ Sa.] Smj - E7]
Hs- ) = ) o (3.113)
B,; Caso contrario

Paralelamente, e supondo que o volume da solucao é praticamente igual ao vo-
lume da agua que contém (isto é, que a dissolugao dos materiais que constituem
o licor praticamente no alteram o volume de solvente puro), pode aproximar-se
a massa volimica do licor j por
7/nsd,j
Pj = PH0 T (3.114)

Y
‘/amt, 7

sendo o segundo termo da soma dado pela Equagdo (3.110).

Tempo de residéncia: Devido & compactagao que o leito de aparas sofre, a relacao
existente entre o tempo decorrido desde que as aparas entram no digestor até
que atingem um determinado local e a coordenada axial desse local nao é linear.

Considere-se um recipiente através do qual se escoa determinado material. O
tempo de residéncia de uma particula desse material no recipiente define-se
como a razao entre o volume 1til (isto é, ocupado) do recipiente e o caudal
volumétrico de material que passa através dele. Daqui vem que o tempo de
residéncia das aparas que se encontram a cota z do digestor é dado por

=1
t, = — dz. (3.115)
0 Ua
3.2.9. Condicoes operatérias — condicdes iniciais e fronteira

Listam-se, de seguida, as grandezas que constituem as condigoes operatorias do
sistema, necesséarias ao estabelecimento das condigdes iniciais e/ou fronteira do pro-
blema:

Nivel de aparas no digestor, h,: Este valor determina a coordenada axial para ini-

ciar a integragao do modelo:
Zini = Z — ha, (3.116)

onde Z representa a altura total do digestor.
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“Velocidade” do medidor de aparas, w,,: E uma medida da velocidade angular do
medidor de aparas e consiste exactamente no niimero de rotacoes que a parte
movel deste equipamento efectua por minuto (60s). E através desta grandeza
que se estabelece o caudal massico inicial de solido (Equagdo (3.16)).

Humidade das aparas a entrada do impregnador de vapor, 77,: Grandeza ne-
cessaria para calcular a quantidade de dgua que impregna as aparas antes de
contactarem com as lixivias branca e negra (usada nas Equagdes (3.17), (3.22)
e (3.24)).

FS‘O :}g‘

Qn =
pH,0 1 — I,

A definigdo de humidade das aparas, 7%, encontra-se na Equacao (1.5).

. (3.117)

Massa de vapor absorvida por massa de pasta, Iy, : E uma medida do caudal
de vapor efectivamente absorvido pelas aparas no impregnador, Q,p. Indica
a massa de vapor absorvido, em kg, por tonelada de pasta produzida expressa

em base de pasta seca ao ar (AR), isto é, pasta com uma humidade de 0,1.

Assim,
F* 1x10°3
Quap = —— F, : 3.118
1% pHQO ’Z 1 o % ( )

A quantidade de pasta produzida por unidade de tempo, Fy|,/(1-74), é uma
grandeza de saida do modelo (e, portanto, s6 serd conhecida apds a resolugao
do problema). Para obviar este impasse, admite-se um rendimento global do
processo de 52 % (informagao fabril), o que permite estimar a priori a pasta
produzida para efeito de célculo da condigao operatoria, Qvap. Entao,

F*

_ “vap Tlp -3

Qup =" B, 7 15107 (3.119)

que se reduz a

F7 5,2 x 1073

Qvap - = Fs|0 .
PH20 9

O caudal de vapor é necessario nas Equagoes (3.17), (3.22) e (3.24).

(3.120)

Razado liquido-madeira, R},,: Esta grandeza ¢ definida pela Equacao (1.26). Fun-
ciona como condicao operatoria por ser através dela que, na fabrica, se fixa o
caudal volumeétrico de licor negro forte ao topo do digestor. Atendendo & sua
definicao, pode escrever-se

an == :le Fs|0 - Qb,C4 - Qvap - Qh- (3121)
Este caudal é usado nas Equagoes (3.20) e (3.24).



114 Modelo heterogéneo interparticular do digestor continuo

Factor de diluicdo, JF4;: Representa o volume, em m?, de liquido de lavagem in-
jectado na base por tonelada de pasta AR (isto é, pasta com uma humidade de
0,9) produzida. Pela razao ja exposta no item “Massa de vapor absorvida por
massa de pasta”, admite-se um rendimento global do processo de 52%. E atra-
vés do factor de dilui¢do — definido na Equagao (1.30) — que se quantifica o
caudal volumétrico extraido na extracgao principal (usado nas Equagoes (3.68)
e (3.37) do modelo), de acordo com

5,2 x 1073
9 )
onde Fgj representa um factor correctivo ao factor de diluicao real, a ser usado

AQext, exr = (Fan + Fano) Fs}o (3.122)

de acordo com indicacao proveniente da fabrica.

Carga alcalina total: Pela definigdo de carga alcalina, apresentada na Equacao (1.25),
pode escrever-se que o caudal de lixivia branca total ao digestor ¢é

CLzalc Fb_‘()

@ = 1007 Can

(3.123)

O caudal de lixivia branca que, na fabrica, é destinado ao topo do digestor (Cy)
determina-se, pois, subtraindo a este caudal total os caudais de lixivia branca
distribuidos pelas restantes circulagoes (Cs, Cg, ITC € Cg). Isto é,

ealc ’ZS‘O
Qpe, = ——" —— — E Oy 1. 3.124
P 100% Ca,b VheC Dk ( )

E através da carga alcalina total que, na fabrica, se escolhe o caudal de lixivia
branca na circulacao de topo C4 (que figura nas Equagoes (3.20) e (3.24)).

Restantes caudais de lixivia branca, @, x,Vk € C: Estes quatro caudais definem,
no ambiente fabril e conjuntamente com os correspondentes caudais injectados,
os caudais extraidos ao longo do digestor (através da Equacdo (3.25)). Sao
ainda precisos para determinar as composicoes das correntes injectadas e os
calores trocados nos permutadores (ver Equagoes (3.26) e (3.27)).

Caudais injectados nas circulacdes, AQ,; , Vk € C: Aparecem directamente nas
equacoes principais do modelo para o liquido livre. Veja-se, também, o item

anterior para informacao adicional do seu uso.

Temperaturas das correntes injectadas, T}, «, Vk € C: Valores directamente uti-
lizados na equacao do balanco energético do licor livre e no calculo do calor
trocado no permutador (Equagao (3.27)).
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Caracteristicas da lixivia branca: O modelo do topo do digestor (Equacao (3.20))
bem assim dos pontos de juncao de lixivia branca com a corrente proveniente
do crivo (ver pagina 88) depende, obviamente, das caracteristicas da lixivia
branca, nomeadamente composi¢ao e (no segundo caso) temperatura.

Esta tltima, T},, ¢ uma variavel de entrada directa no modelo (Equacao (3.27)).

Admite-se que na lixivia branca nao existem quaisquer vestigios de material
organico, isto &, Vi € O
Cip = 0. (3.125)

As concentragoes molares equivalentes desta lixivia em alcali efectivo, Cf, 4, e
em iao hidrogenossulfureto, C |, sao calculadas a partir das suas concentragoes

maéssicas equivalentes em alcali efectivo e activo:

Cg,b
= : 3.126
B5 ™ Myaon ( )
¢ Cyp—C
cr. — ZAb T VED 3.127
Sb Myaon ( )

Composicao da lixivia negra forte ao topo, C; ¢, Vi € O U l: Analogamente ao des-

crito no item anterior, tem-se que

CE nf
Ch = : 3.128
E, nf MNaOH ( )
[§]
C1A nf — C1E nf
Cf = —omt — Bl 3.129
S, nf MNaOH ( )

As concentragbes em materiais organicos e inorganicos do licor negro forte

alimentada ao topo do digestor, C; 4, Vi € OUI, sdo precisas na Equacao (3.20).

Caudal, temperatura e composicao do liquido de lavagem: O caudal de liquido
de lavagem, (1.,, & necessario para calcular a condicao fronteira da Equa-
¢ao (3.61) (ver Equacoes (3.37), (3.39) e (3.40)) e usa-se também nas Equa-
¢oes (3.43) e (3.37). A temperatura dessa corrente, Tj,,, além de ser uma
condi¢ao fronteira da equacdo do balanco energético do licor livre (ver Equa-
¢ao (3.42)), é necessaria na Equagdo (3.43). Finalmente, as concentragoes
do licor de lavagem em materiais organicos e inorganicos, Cj 1.y, Vi € O, e

Tavs Vi € |, sdo condigdo fronteira dos balangos méssicos parciais no licor
livre (Equagao (3.41)).

51]2 = (3.130)
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CS, lav

MNaOH

Csl, = (3.131)
Temperaturas ao topo, 7, e 1}: Estes valores funcionam como condicoes iniciais
das Equacoes (3.95) e (3.96) (equagoes diferenciais para as temperaturas).

E aconselhavel o leitor consultar também, na Secgao 3.2.4 (pagina 86), a forma
como se inicializam outras variaveis e se determinam outras condicoes fronteira do

modelo.

3.3. Resolucao numeérica

O modelo proposto no Subcapitulo 3.2 ¢, agora, alvo de resolugao numeérica.

3.3.1. Aspectos gerais

I Normalizacio

Numa primeira fase, normalizam-se as variaveis de estado, de acordo com

Y

=g (3.132)

representando Y uma variavel de estado genérica (entre as definidas na Secgao 3.2.2),
Yx a constante de normalizacao da variavel de estado Y e ¢ a variavel de estado
normalizada.

As constantes de normalizacao de cada uma das variaveis de estado sao tais que o
valor maximo alcancado pela varidvel de estado normalizada nas condigoes normais
de operacao ronde a unidade e quantificam-se na Tabela 3.3.

Da Equagao (3.132) facilmente se obtém

Y=W¢v (3.133)
e, consequentemente,
dY dy
— =Yy —. 3.134
dz N dz ( )

O processo de normaliza¢ao completa-se substituindo as Equagoes (3.133) e (3.134)
nas Equacoes do modelo (Sec¢ao 3.2.7).
Apos a integracao numeérica, as variaveis de estado originais reconstroem-se facil-

mente a partir das variaveis normalizadas recorrendo a Equagao (3.133).
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TABELA 3.3.: Constantes de normalizacido das varidveis de estado.

Y Yn
9 0,22
Yo 0,49
Yu 0,27
CrL, 60,0
Cr,, 60,0
Cc1 15,0
Ce,r 15,0
Cu1 15,0
Cu. 15,0
El 0,20
Eor 0,20
S 0,15
s, 0,15
T 420,0
T, 420,0

I Resolucio das equacdes diferenciais

Em tragos gerais e sob um ponto de vista matemético, tem-se, na parte em co-

corrente, um problema do valor inicial (PVI) e, na parte em contracorrente, um

problema as condi¢oes fronteiras (PF).

Na resolu¢ao numérica do PVI usa-se o algoritmo DDASAC (Caracotsios e Stewart

em 1985, 1995) que é uma extensao do integrador implicito DDASSL desenvolvido

por Petzold (1982). Este integrador recorre a um método do tipo predictor-corrector

de ordem e passo variaveis desenvolvido por Gear (1971). Resumidamente, o método

consiste em duas etapas:

e aproxima-se, no estagio corrector, o vector das derivadas das variaveis de es-

tado, avaliado no novo ponto de integragao, por diferencas backward,

e resolve-se o sistema de equacoes algébricas resultante por um método de New-

ton modificado, obtendo-se como solucao o vector das variaveis de estado no

novo ponto de integracao.
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TABELA 3.4.: Nitmero de pontos de discretizacdo das zonas em cocorrente.

Zona
Numero de pontos
de a
topo injeccao Cs 82
injeccao Cg topo crivo Cs 9
topo crivo Cs base crivo Cs 13
base crivo Cs injeccao Cg 21
injecccao Cg topo crivo Cg 9
topo crivo Cg base crivo Cg 17
base crivo Cg topo crivo EXT 45
topo crivo EXT fim da cocorrente 18

I Passo de integraciao

Como acima referido, o passo utilizado pelo integrador é variavel e ajustado au-
tomaticamente. Nao é, porém, o passo interno do integrador o que aqui se designa
por “passo de integracdo”. E, antes, o distanciamento axial entre pontos consecutivos
marcados antes da integracao e para os quais se pretende conhecer os valores assumi-
dos pelas variaveis processuais. Isto ¢, com vista a obtencao da trajectoria, ao longo
do digestor, de cada uma destas variaveis (de estado e outras), impoem-se os valores
da coordenada independente z onde essas grandezas serao posteriormente quantifi-
cadas. Eventualmente, o integrador numérico recorrerd a “sub-passos” variaveis e

ajustados em cada um dos passos de integracao acabados de definir.

Este procedimento permite ter em conta aspectos geométrico-mecanicos, garan-
tindo uma malha adaptada as especificidades do sistema — em oposi¢cao com o passo
constante generalizadamente adoptado na modelizacao de digestores continuos.

Apos a “divisao” do digestor em partes, atendendo as suas caracteristicas mecani-
co-processuais, o numero de pontos de discretizacao atribuido a cada uma daquelas
partes é tal que origina um passo de integracao a rondar 0,1 m (aproximadamente
0,2% da altura do digestor).

A Tabela 3.4 apresenta, para cada zona da cocorrente, o nimero de pontos de
discretizacao escolhido.

De referir, ainda, que cada zona dos crivos das circulacoes C5 e Cg foi subdividida
em duas partes. A cada uma destas partes corresponde metade do nimero de pontos
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atribuido a totalidade do crivo (ver Tabela 3.4), embora possuam alturas diferentes:
uma comega no topo do crivo e acaba na base do cone virtual (cuja altura é calculada
de acordo com a Equagao (3.33)); a outra ¢ a zona desde a base do cone até a
base do crivo. A cada crivo correspondem, assim, dois passos de integracdo. Este
procedimento origina que um ponto de integracao coincida com a base do cone virtual
(que demarca duas zonas com caracteristicas distintas), evitando a situagio delicada,
em termos de implementacao computacional, de tal nao acontecer.

I Calculo de integrais

Algumas das equagoes apresentadas, nomeadamente as Equagoes (3.30), (3.31)
e (3.115), contém a funcao integral. Na expressao do tempo de residéncia (Equa-
¢ao (3.115)), aproxima-se o integral pela chamada “regra dos trapézios” (Gerald e
Wheatley em 1984). Quanto as restantes duas Equagcoes, que dizem respeito as zonas

de crivos, os integrais que nelas figuram aproximam-se de acordo com

Zer, k+hcr, k Ter, k
/ Pdz=) AzTj, (3.135)
j=1

Zer, k

onde I' representa a funcao genérica que se pretende integrar, I'; o valor dessa fun¢ao
no ponto de integragao j, Az; o passo de integracao definido como a diferenca entre
os valores da coordenada axial do ponto actual e do imediatamente anterior (isto é,
2 — 2j_1) € Ner, i € 0 nimero de pontos de discretizagao atribuido ao crivo k. Como é
facil constatar, com esta forma de calculo ignora-se o ponto que corresponde ao topo
do crivo. Esta aproximacao equivale a admitir que nao ha variagao de caracteristicas

em todo o elemento de volume de altura infinitesimal dz.

I Processo iterativo das circulacdes c5 e cq

Ao nivel das injecgoes das circulagoes Cs e Cg é introduzida uma corrente que
provém parcialmente de uma zona situada a frente no digestor. Este facto inviabiliza
o processo de resolucao sequencial do PVI descrito acima: para continuar a resolver
o PVI & necesséario conhecer as caracteristicas da corrente injectada que, por sua vez,
exige o conhecimento dessas mesmas caracteristicas ao longo do crivo da circulagao.

Para solucionar esta questao, recorre-se a um processo iterativo entre as cotas de
injeccao e a base dos crivos:

1. a cota de injeccao comeca a resolver-se o PVI apenas no exterior do cone virtual,
até se atingir a cota correspondente & sua base (local onde essa parte exterior
cessa);
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2. com base nos valores determinados no item 1, calcula-se a composi¢ao e a

temperatura médias da corrente extraida até a base do cone;

3. tomam-se os valores calculados no item 2 como primeira estimativa para a

composicao e a temperatura médias da corrente total extraida;
4. calculam-se as caracteristicas da corrente de injecgao;
5. resolve-se o PVI ao longo do interior do cone virtual;
6. resolve-se o PVI desde a base desse cone até a base do crivo;

7. actualiza-se a composicao e a temperatura médias da corrente total extraida
com base nos valores calculados nos itens 1 e 6;

8. regressa-se ao item 4 até obter convergéncia.

Como critério de convergéncia estabelecem-se duas tolerancias, que devem ser ve-
rificadas simultaneamente. A diferenca entre os valores obtidos em duas iteracoes
consecutivas para a temperatura média da totalidade da corrente extraida no crivo
nao deve ser superior a 0,1 K. A diferenca entre os valores médios de concentracao
méssica equivalente de alcali efectivo de duas iteracoes consecutivas nao deve exceder
0,01 gmol L.

3.3.2. Parte em contracorrente — uma abordagem diferente

Na zona inferior do digestor o liquido livre escoa-se em contracorrente relativa-
mente as aparas. Suponha-se um observador que, acompanhando o movimento des-
cendente das aparas, esta situado, num determinado instante, na cota correspondente
a mudanga do padrao de escoamento (cocorrente/contracorrente). O antigo liquido
livre, que acompanhava as aparas na zona superior do digestor, abandonou ja o sis-
tema (ver descri¢ao da extracc¢ao principal, pagina 65). Em sua substituigao, existe
agora um liquido ascendente, cujas caracteristicas dependem nao s6 dos respectivos
valores de entrada no sistema (ou seja, na base do digestor) como também do que
acontece entre a base e o ponto considerado. Isto é, as caracteristicas das fases so-
lida e liquida retida conhecem-se para a cota de inicio da contracorrente (calculadas
por resolu¢ao do PVI que traduz essa zona, como ji convenientemente explicado),
enquanto que as caracteristicas da fase liquida livre se sabem a cota da base do
digestor. Tem-se, assim, um PF.
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Uma metodologia possivel para a resolucao deste problema é a discretizacao da
zona em contracorrente em Ngi. pontos, o que aproxima o conjunto de Ngpo EDO
que constitui o modelo por um conjunto de Ngpo(Ngise— 1) equacgdes algébricas (EA).

I Técnica de discretizacio

Na derivagao das equagoes discretizadas varias estratégias sao possiveis (Patankar
em 1980). Uma delas consiste em dividir o dominio do problema em subdominios
finitos nao sobrepostos e integrar as equacoes diferenciais para cada um deles. Esta
técnica tem especial significado fisico uma vez que as equacoes discretizadas assim
obtidas expressam o principio de conservacgao da variavel extensiva em analise no
elemento de volume finito, tal como as equacoes diferenciais o fazem relativamente a
um elemento infinitesimal de volume. A mesma ideia estd patente na aproximacao de
um reactor tubular pistdo por uma série de reactores perfeitamente agitados (RPA)
(Douglas em 1972) — tao mais correcta quanto maior o nimero de unidades da
bateria.

Esta é, precisamente, a estratégia aqui usada: aproximou-se a parte do digestor
sujeita a escoamento em contracorrente por uma sequéncia de N, “células” cilin-
dricas de raio igual ao do digestor, sendo cada uma delas constituida por trés RPA
interactivos. Um destes corresponde a fase sblida, outro a fase liquida retida e, final-
mente, o terceiro a fase liquida livre. Quer isto dizer que cada uma das trés fases (e,
portanto, as quinze variaveis de estado que lhes estao associadas) se admite invariavel
no espaco do digestor correspondente a cada célula.

Esta abordagem foi também adoptada por outros autores (Smith e Williams em
1974, Christensen et al. em 1982, Maras et al. em 1986, Stark et al. em 1987) para a
totalidade do digestor. Contudo, nestes trabalhos provenientes da Escola de Purdue
— e noutros que neles se basearam — faz-se uma divisao perfeitamente equitativa
do dominio, atribuindo alturas exactamente iguais a todas as células. Ora a técnica
de geracao da malha pode ser melhorada.

I A malha
No trabalho aqui desenvolvido, as células ndo tém todas a mesma altura. Esta foi
atribuida tendo em conta:

e aspectos geométrico-operacionais do sistema (pagina 73, itens 12 e 13);

e a forma previsivel de mudanca das variaveis de estado ao longo da coordenada
axial. Por exemplo, é expectavel uma mudanca acentuada das variaveis de

estado — especialmente da temperatura — abaixo do 1TC. Por essa razao,
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TABELA 3.5.: Grelha de discretizagao da parte inferior do digestor (contracorrente).

Parte Az/m ne

I <3,0 3
IT ~ 10,0 10
111 2.4 1
v ~13 1
V ~ 1,1 )
VI 2,6 5

subdividiu-se esse espaco numa malha mais fina, o que permite seguir com

mais rigor as alteragoes rapidas que algumas variaveis de estado ai exibem.

Atendendo ao primeiro item, decompos-se a parte inferior do digestor em seis
grandes partes:

/

I: desde o inicio da contracorrente (2 = Zer mxr + Piyr

) até a base dos crivos da

extracgao principal (z = Zer, pxr + Per, sxr);

IT: desde a base dos crivos da extraccao principal até ao topo dos crivos do 1TC

(2 = Zer,10);
III: desde o topo dos crivos do ITC até a base desses crivos (z = 2Zer,ire + Per,irc);
IV: desde a base dos crivos do ITC até ao topo dos crivos da Cs (2 = 2zer, ey );
V: desde o topo dos crivos da Cg até a base desses crivos (2 = Zer, cx + Per, o)
VI: desde a base dos crivos da Cg até a base do digestor (z = 7).

Cada uma destas partes foi posteriormente subdividida, tendo em conta a taxa de
variacao previsivel das variaveis de estado nesse espaco, de acordo com os elementos
constantes na Tabela 3.5.

O codigo esta preparado para subdividir as zonas I, II, V e VI (zonas que nao
contém nenhuma injecgao de recirculagoes) num niimero diferente de células relati-

vamente aos numeros indicados na Tabela 3.5.
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I Modelo discretizado
De acordo com o descrito na presente Seccao obtém-se, apos ligeira manipulagao
matemaética, o conjunto de equacoes algébricas que traduzem o comportamento das

variaveis de estado. Para j a variar de 1 a N¢g:

OZQa yi’jfl_Qa yi’j‘i_(l_ Ed’j) V;:el‘j Ti‘j (VZEO)> (3136)
onde V. representa o volume da célula;

O = Qr|j_1 Ci,r|j_1_Qr|j Oi7r|j+AQr|j C¢i,1|j—[(ZTk ‘/cel|j (1_5d|j) (Oi,rl'_ci,l|j)+

J

+ ail; Veal; (1= eal;) |7l (Vi e QUI™), (3.137)

com «; dado pela Equacao (3.12);

0= _Q1’j+1 Ci,l|j+1 - <_Ql‘j + AQext’j + AQr‘]) Cz’,l‘j + AQinj‘j Ci,inj’j—i_
+ Kz* ‘/ce1|j (1 - €d|j) (Ci,r|j - Ci,l’j) <\V/Z €OU |13); (3138)
0= Qa (pa Cp,a)|j_1 (Ta’j_l - Ta|j) + AQr|j Iyl Cp,l (ﬂ’J - Ta|j>+
+U* V::el|j (1- 5d|j) (Tl|j - Ta|j)+

+ (—AHR) Vaal; (1= cal,) paas D
€0

. (3.139)

’I"Z"j

0= _Q1’j+1 P1 Cp,1 (Tl|j+1 - Tl’J) + AQinj‘j P Cp,1 (Tinj|j - ﬂ‘j)+
+U* Veal; (1= eal;) (Tul; — Tl;)- (3.140)

Recorde-se que o caudal de liquido livre, ), ¢ negativo na parte inferior do di-
gestor por ter movimento ascendente, pelo que a quantidade —Q), é, ai, positiva
(Equagoes (3.138) e (3.140)).

Este conjunto de EA ignora, relativamente ao modelo de EDO, todos os termos
de ordem igual ou superior a dois que surgem na expansao em série de Taylor das

funcoes em estudo.

I Resolucdao das equacodes algébricas

Para a resolucdo numeérica das EA nao-lineares recorre-se ao algoritmo desenvol-
vido por Shacham (1986) e aplicado a equagdes algébricas nao lineares com des-
continuidades (Shacham e Brauner em 2002) — CONLES. Pertence a uma classe de

13No caso de i ser inorganico, C; , e C; | devem, na Equagdo (3.137) e (3.138), entender-se respec-
tivamente como C} e C7 .
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Yi (V7 S O). Czﬂ,r (V7 [SEOQV |) T,

3 Ci1(VieOUl), T :
i MREERRA o

Z = Ze EXT =+ h%IXT z2=7 z

FicuraA 3.13.: Estimativa inicial constante para resolucao das equacoes algébricas.

Os circulos indicam valores conhecidos. A posicao relativa das linhas a cheio e a

tracejado nao tem qualquer significado.

métodos iterativos que, basicamente, procuram a solucao num subespaco de variaveis

pré-definido prescindindo da avaliacao das varidveis e das suas derivadas fora desse

subespaco. O algoritmo CONLES é uma modificacao do método de Newton-Raphson

com um comprimento de passo limitado, podendo, eventualmente, recorrer a equacao

de Levenberg-Marquardt ou até a um esquema de geracao de diferentes estimativas

iniciais. Para uma descri¢ao pormenorizada do método consulte-se Shacham (1986).

I Estimativa inicial

Ensaiaram-se diversos esquemas para criagao da estimativa inicial requerida pelo
algoritmo usado (CONLES):

Estimativa constante: Para cada variavel de estado associada as fases solida ou

liquida retida (composi¢oes dessas fases e temperatura da apara) a estimativa
inicial é a mesma para todas as N e igual ao valor conhecido por resolucao do
PVI correspondente a cota tltima onde ainda se verifica cocorrente no digestor
(2 = Zer, mxr + Py )- Por seu lado, a estimativa inicial de cada uma das variaveis
associadas a fase liquida livre (composigao e temperatura dessa fase) é também
a mesma para todas as células e iguala o correspondente valor na injeccao da

base (portanto, conhecido). A Figura 3.13 clarifica este procedimento.

Estimativa linear: Esta estimativa ¢é calculada de forma linear entre dois pontos: o

de cota correspondente a mudanca de padrao de escoamento e o da base do di-
gestor. Para as fases solida e liquida retida conhecem-se os valores de cada uma
das variaveis de estado para o primeiro destes pontos e, para a fase liquida livre,
para o ultimo destes (representados por um circulo na Figura 3.14). Quanto ao
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Z = Ze,EXT + h’/EXT =7

FiGura 3.14.: Estimativa inicial linear para resolucao das equagoes algébricas.
Os circulos indicam valores conhecidos. As circunferéncias indicam valores atribuidos.

A posicao relativa das linhas a cheio e a tracejado ndo tem qualquer significado.

segundo ponto (representado por uma circunferéncia na Figura 3.14), necessa-

rio para definir a funcao linear, atribuem-se empiricamente valores de acordo
14

com
Yilz = 0,908il.., rinps (3.141)
Cinly =0,50C .. o (3.142)
€
i1l prttie = Cinll 2 (3.143)

Para cada uma das variaveis de estado calculam-se os parametros da recta que
lhes esta associada e, com estes, calculam-se as correspondentes estimativas
iniciais para as N células de acordo com a posigao axial dessa célula (dada
pela cota da sua base).

Repare-se que o declive — diferente de variavel para varidvel — nao é necessa-
riamente negativo, como no caso exemplificado na Figura 3.14, onde se resume

0 processo descrito.

Poder-se-ia ser levado a supor que esta estimativa inicial proporciona maior
facilidade na resolucao das EA do que a estimativa inicial apresentada no item
anterior. Porém, nao ¢ assim. De facto, ha situacoes em que o algoritmo di-
verge com esta estimativa e, no entanto, converge com a estimativa anterior.

Uma possivel razao serd o facto desta estimativa admitir implicitamente que a

14No caso de i ser inorganico, C; ,, na Equacdo (3.142), e C; 1, na Equagdo (3.143), devem entender-
se respectivamente como C7', e C7 .
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composicao e temperatura da corrente liquida livre é continua aquando da mu-
danga de padrao de escoamento (cocorrente/contracorrente), o que claramente
nao corresponde & realidade do sistema fisico.

Estimativa ndo-linear: Uma forma de reduzir drasticamente o tempo de processa-
mento'® é tomar como estimativa inicial a solu¢ao de um problema previamente

resolvido e — obviamente — diferente daquele que esta em estudo.

3.3.3. Implementacao computacional

A codificagdo do modelo descrito foi feita em FORTRAN77, num conjunto que en-
globa um programa principal e uma série de rotinas. O cddigo-fonte desenvolvido
foi analisado pelo programa ftnchek. Os objectos das rotinas foram agrupados na
biblioteca kamyr . a.

O codigo escrito usa as bibliotecas ddasac.a, lapack.a e conles.a — a cujos
algoritmos ja se aludiu acima —, criadas a partir dos codigos-fonte em FORTRAN77
disponibilizados pelos respectivos autores.

O bloco de leitura estd apetrechado com um mecanismo que permite abordar o
utilizador através de um ficheiro de dados amigavel (ver aspecto no Apéndice B),
versatil (o utilizador pode, por exemplo, alterar a ordem das linhas desse ficheiro de
acordo com a sua conveniéncia) e, acima de tudo, util (detecgao de eventuais erros
inadvertidamente introduzidos pelo utilizador). Para isso, recorreu-se ao gerador
de analisadores gramaticais bison e ao gerador de analisadores lexicais flex. A
informacao necessaria a actuagao de flex (contendo as chamadas regras lezicais) e
de bison (com a descri¢ao gramatical pretendida) é providenciada através de dois
ficheiros. Os analisadores criados por bison e por flex estao escritos em C. A
pequena rotina que gere a leitura (e, portanto, a acgao dos analisadores gramatical
e lexical) foi também escrita em C.

Na compilacao de todo o codigo FORTRAN77 recorreu-se a £77 e, alternativamente, a
g77. A compilacao dos analisadores e da rotina de gestao do bloco de leitura foi feita
pelo compilador cc. As bibliotecas e os objectos restantes (isto é, nao incorporados
em nenhuma biblioteca) sdo finalmente agrupados numa versao executavel — kamyr.

No que respeita a saida de resultados, o programa cria trés ficheiros: um contendo
os perfis das diversas grandezas ao longo do digestor; outro com a informagcao perti-
nente relativa as zonas de topo, circulacoes, extraccao principal e base do digestor;

150u, como é frequentemente chamado, tempo de CPU (acrénimo do termo anglo-saxénico Central
Processing Unit).
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um terceiro com informacgao sobre os perfis dos termos reaccional e de transferéncia
de massa ao longo do digestor. A fim de permitir a rapida visualizacao de resul-
tados e ap6s o terminus de todos os calculos, kamyr “chama” o programa gnuplot,
associando-lhe um ficheiro-carga previamente construido. A execucdo do programa
termina, entao, com a apresentacao grafica sucessiva dos perfis de diversas grandezas
de acordo com o contetdo do ficheiro-carga.

O grosso da implementagao computacional foi feito no sistema operativo Linux —

embora tenha tido inicio em Unix.

3.4. Ajuste de parametros cinéticos e difusionais

Escrito o modelo matematico, é agora preciso estipular valores para os parametros
que sao independentes das variaveis de estado — parametros a que, naturalmente,
nao se associou nenhuma forma de calculo na Secgao 3.2.6. Estao nestas condicoes os
parametros difusionais, o calor de reaccao e, com base nos factos apontados aquando
da apresentac¢do do modelo cinético usado (ver Sec¢ao 3.2.5), os parametros cinéticos.

Os valores atribuidos aos parametros no processo de ajuste devem permitir que
o modelo reproduza com suficiente rigor a resposta do sistema real nao apenas em
“cenarios estaticos” mas, e especialmente, em termos de sensibilidade as condigoes
operatorias. No trabalho previamente apresentado (Fernandes e Castro em 2000), os
valores entao utilizados permitiam recriar situacoes industriais especificas. Contudo,
verificou-se posteriormente que esse conjunto de parametros nao dotava o simulador
da sensibilidade correcta as condigoes operatorias. O reajuste de que trata este
Subcapitulo tenta, precisamente, colmatar esse problema.

Concretamente, compararam-se as sensibilidades do digestor industrial e do si-
mulador a varias condigoes operatorias, em termos de temperaturas das correntes
de saida, concentragdo em materiais inorganicos (nomeadamente em alcali efectivo),
indice kappa e consisténcia da pasta a saida. Na Seccao 3.5.2 confrontar-se-ao as
sensibilidades do simulador (sob o conjunto de valores aqui seleccionado para os
parametros ajustados) e do digestor real.

I Identificacdo dos parametros a ajustar

Vérias execugoes do programa permitiram ganhar sensibilidade para seleccionar
os parametros do modelo que afectam significativamente cada uma das variaveis de
saida do simulador.

Verificou-se que os parametros que determinam o perfil de temperatura ao longo
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do digestor — e, portanto, as temperaturas meédias das correntes de saida (inicos
valores de temperatura do sistema real disponiveis para comparagio) sao:

e coeficiente global de transferéncia de calor modificado, U;
e calor de reaccao, AHRg.

O coeficiente global de transferéncia de calor — logo, pela Equagao (3.97), tam-
bém o coeficiente global de transferéncia de calor modificado — assume dois valores
distintos: um para a zona superior (cocorrente) e outro para a zona inferior (contra-
corrente). De acordo com os argumentos expostos anteriormente (ver pagina 105),
fez-se o valor da parte superior duplo do da parte inferior.

J& no que diz respeito ao perfil de concentracdo em alcali efectivo ao longo do
digestor — que, por sua vez, determina a concentragao em alcali efectivo das correntes
de saida — varios sao os parametros independentes das varidveis de estado cuja

influéncia é significativa, nomeadamente:

e parametros cinéticos (fracgao de alcali efectivo “desaparecido” inicialmente, fac-
tores pré-exponenciais, energias de activagao, ordens da reaccao e coeficientes
estequiomeétricos);

e coeficiente de transferéncia de massa modificado (ver Equagio (3.84)) para a
espécie alcali efectivo.

De acordo com as consideragoes feitas anteriormente (pégina 88) — justificativas
da Equagao (3.21) — pode estimar-se a frac¢ao de alcali efectivo “desaparecido”; v,
comparando os valores tedricos que os balangos indicariam (Equacdo (3.20)) com
os reais (medidas de concentragao em alcali efectivo na circulagdo C4). Dito de
outra forma: tendo por base a Equagao (3.21), conhecendo as condigdes operatorias
de diversos cenarios fabris e as correspondentes medidas da concentracao em alcali
efectivo na circulagao ¢, (que se assume ser a concentragao real em alcali efectivo no
topo do digestor), obtém-se por regressao linear o valor do parametro v (ver, abaixo,
Tabela 3.8).

Em face do elevado ntimero de parametros cinéticos, nao seria praticavel — ou,
pelo menos, estrategicamente correcto — considera-los a todos no ajuste. Atendendo
a que, segundo os seus autores, o modelo cinético é especialmente débil na fase inicial
(ver Secgao 3.2.5), a escolha recai naturalmente nos parametros cinéticos dessa fase.
E, dentre estes, ajustam-se apenas os factores pré-exponenciais (em detrimento das
energias de activagdo), por uma questao de simplicidade. Excluiram-se, assim, do
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processo de ajuste os factores pré-exponenciais das fases principal e residual, todas
as energias de activagao e ordens de reac¢ao, permanecendo os valores inicialmente
sugeridos por Nobrega e Castro (1997).

Falta apenas mencionar os coeficientes de transferéncia de massa correspondentes
as espécies organicas e ao iao hidrogenossulfureto. Os valores usados estimaram-se a
partir do valor para a espécie alcali efectivo — proveniente do ajuste —, atendendo
ao tamanho relativo de cada uma destas espécies quimicas, pelo que se atribuiu um
coeficiente de transferéncia de massa comum a todas as espécies organicas.

Analogamente ao coeficiente global de transferéncia de calor, também os coeficien-
tes de transferéncia de massa se consideram duplos na parte inferior do digestor (con-

tracorrente) relativamente ao correspondente valor na parte superior (cocorrente).

I Método de tentativa e erro

Numa primeira fase, recorreu-se ao método de tentativa e erro. Esta estratégia nao
produziu resultados no que se refere ao ajuste das concentracoes em alcali efectivo
das correntes de saida. Porém, revelou-se proficua no ajuste das temperaturas dessas
mesmas correntes.

Por este processo, chegou-se aos valores para os coeficiente global de transferéncia
de calor e calor de reaccao constantes da Tabela 3.8.

I Problema de optimizacao

Como o método de tentativa e erro se revelou infrutifero para ajuste da concen-
tracao em alcali efectivo, optou-se, entao, por transformar este ajuste num problema
de optimizacao.

E importante salientar que a definicio do problema de optimizacdo nao foi uma
tarefa imediata. Foi, antes, o resultado de uma laboriosa aprendizagem pela criacao
e andlise de varias formulacoes, preterindo, sucessivamente, as menos compensado-
ras. Com efeito, é possivel equacionar o problema de diversas formas, contemplando
diferentes parametros, restricoes e/ou fungoes custo. Usando os pardmetros prove-
nientes de cada um desses “pré-ajustes”; analisou-se o desempenho do simulador (em
termos da sua sensibilidade as condi¢oes operatorias) e seleccionou-se, finalmente, a
formulacao que se afigurava mais adequada.

Especificam-se, de seguida, os detalhes inerentes a definicao e resolucao numeérica
da formulagao escolhida.

Definicdo: Pretendem encontrar-se os valores 6ptimos de:

e coeficientes pré-exponenciais da fase inicial do modelo cinético para as

trés espécies organicas. Ou, mais rigorosamente (atente-se nas Equa-
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¢oes (3.48), (3.49) e (3.50)), os 6ptimos dos logaritmos naturais de cada
um desses coeficientes, A, i, Aci € Am,i;

e coeficientes estequiométricos do consumo de alcali devido a dissolucao
de lenhina, (i, celulose, (¢, e hemicelulose, (g (confrontar com a Equa-
¢ao (3.51));

e coeficiente de transferéncia de massa modificado do alcali efectivo, K.

As variaveis usadas para definir a funcao custo s@o as concentracoes médias em
alcali efectivo nas correntes de saida (Cj, Cg, EXT, ITC e Cg), o indice kappa
da pasta a saida e o rendimento do processo. A funcao a minimizar é a soma
ponderada do quadrado dos erros absolutos entre cada uma das previsoes do
simulador e a correspondente medida industrial. Adicionalmente, e de acordo
com o ja referido, impos-se a condicao do coeficiente de transferéncia de massa
modificado do alcali efectivo ser, na parte inferior do digestor, duplo do valor
que tem na parte superior. Matematicamente, pode escrever-se que

7

min Z Vi (Sp.m — Se.m)”

m=1

* _ *
S a. KE,CNT - 2KE,COC7

(3.144)

onde v, é o “peso” atribuido & contribuicao da varidvel m e s, ,,, e s, , repre-
sentam, respectivamente, os valores previstos e reais (isto é, medidos) das con-
centracoes médias em alcali efectivo nas correntes de saida das circulagoes Cs,
Cg, EXT, ITC e Cg, o indice kappa e o rendimento. Na Tabela 3.6 constam os

“pesos” atribuidos a cada uma destas sete variaveis.

Resolucido: Para resolver numericamente este problema recorreu-se a uma extensao
da técnica de simulated annealing, que Ingber (1989) desenvolveu sob o nome
inicial de Very fast re-annealing (VFRA) e cuja designagao alterou para Adap-
tive Simulated Annealing (ASA) apo6s a inser¢do de varios melhoramentos. O
método ASA permite determinar o 6ptimo global existente em determinada re-
giao, com base em consideragoes de natureza estatistica. O método encontra-se
codificado em C e é disponibilizado pelo seu autor — programa ASA.

Apos as adaptacoes convenientes, acoplou-se o programa que simula o diges-
tor, previamente escrito em FORTRAN77, ao mecanismo principal de ASA. O
optimizador gera uma sugestao de parametros que é enviada para o simula-

dor do digestor incorporado sob a forma de rotina. Com os valores recebidos
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TABELA 3.6.: Factor de ponderacio da contribuicao de cada uma das varidveis usadas

para definicao da funcao custo.

m  Variavel v,
1 Cgextos 0,25
2 C_’E,ext,c(; 0;50
3 Chext,sxr 0,35
4 Cpext,ime 0,10
5 Cgextcs 0,15
6 kK 1,00
7 0,95

calcula-se a funcao custo e o resultado retorna ao médulo principal de ASA para
apreciacao e nova sugestao de parametros.

A Tabela 3.7 contém informacao sobre a estimativa inicial e os limites maximos

de variacao para cada um dos parametros sujeitos a ajuste.

Refinamento da solucdo: Os valores obtidos foram depois refinados para lhe confe-
rir maior significado fisico. Para isso, tragaram-se as curvas das velocidades de
reaccao referentes a dissolucao da lenhina e & dos hidratos de carbono em funcgao
da coordenada axial z (que se relaciona intimamente com o tempo de reacgao
— ver Equagao (3.115)) usando os parametros provindos de ASA. Afinou-se,
entao, a solucao tentando escolher valores que, por um lado, mantivessem a
area abaixo de cada uma das curvas (relativamente as areas correspondentes a

solugao gerada por ASA) e, por outro, gozassem de maior significado fisico.

No processo concluiu-se que, afinal, os coeficientes pré-exponenciais das ve-
locidades de reacgdo da lenhina e da celulose (fase inicial) nao precisavam ser
alterados, relativamente aos valores propostos pelos autores do modelo cinético
em questdao. Ao invés, o coeficiente pré-exponencial da velocidade de reaccao
da hemicelulose, na fase inicial, teria de ser diferente do original. E, com o
intuito de conferir significado fisico a este, também o factor pré-exponencial da
fase principal (para a mesma espécie), Ay p, teria de sofrer um ligeiro reajuste.
Adicionalmente, e para obter boas respostas em termos de rendimento e indice
kappa, alterou-se ligeiramente o coeficiente pré-exponencial da fase principal
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TABELA 3.7.: Pardmetros a optimizar e correspondentes estimativa inicial e limites

de variacao aceitaveis.

I o, Estimativa inicial Minimo Maximo Unidades
| .V 6,12 6,0 7,0 -

2 e 4,16 4,0 6,0 -
3w 11,62 11,6 13,0 -

4 (L 1,01 1,0 10,0 -

5 (o 8,20 8,0 17,0 -

6 Cu 8,20 8,0 17,0 -
7Kg coc 0,4 0,2 0,5 min !

da lenhina (o do termo que nao é afectado pela concentragao de iao hidrogenos-

sulfureto), Ap, p1. A razdo porque é extremamente dificil — se ndo impossivel

— conseguir os mesmos resultados por alteracao apenas dos coeficientes da

fase inicial é a baixa temperatura a que ocorre a fase inicial relativamente a

temperatura a que desenrola a fase principal. Foi esta a razao que levou a li-

geira alteracao de parametros inicialmente excluidos do conjunto daqueles que

se submeteriam a ajuste — enumerados na pagina 128.

Na Tabela 3.8 encontram-se todos os valores resultantes de ajustes, conforme des-

crito ao longo deste Subcapitulo. Note-se a diferenca muito acentuada dos novos

coeficientes estequiométricos de consumo de alcali em relacao aos valores originais

(sensivelmente o dobro).

3.5. Discussao de resultados

Examina-se, agora, o desempenho do simulador construido na previsao do com-

portamento do sistema real. Esta analise nao se restringe a simulagao de cendrios

industriais estaticos. Foca com especial cuidado a sensibilidade do simulador a con-

digoes operatorias relevantes e compara-a com a do proprio digestor industrial. Uma

vez validado o modelo de que o simulador é eco, recorre-se ainda a esta ferramenta

computacional com o intuito de inferir o comportamento do sistema numa gama

alargada de carga alcalina.
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TABELA 3.8.: Valores dos parametros ajustados.

Parametro Valor Unidades
Ucoc 10 kJ min™! m™3 K~!
Uenr 20 kJ min~! m—3 K—!
AHg -50 kJ kg!

K% coc 0,50 min~!

K% oxr 1,00 min !

K coc 0,06 min~!

K§ onn 0,12 min~*

K7 coc (Vi € O) 0,02 min~!

K/ ww (Vi€0) 0,04 min~!

v 0,39746 -
AHLi 12,62 -
AH, p 18,75 -
AL, p1 35,35 -

CL 2,0 -

(o 16,0 -

CH 16,0 -

3.5.1. Simulacao de cenarios industriais

O comportamento estacionario de um sistema é ditado pelo conjunto de condicoes
operatorias a que esté sujeito. Pretende-se, pois, que o simulador reproduza de forma
suficientemente fiel a resposta do digestor ao conjunto de estimulos sob os quais opera.
Para testar a capacidade preditiva do simulador, coligiu-se a informacao respeitante a
condicoes operatorias e respectivas respostas em diversas situacoes industriais reais.

No trabalho publicado previamente (Fernandes e Castro em 2000) explora-se a
resposta do simulador a um desses cendrios fabris. As previsoes ai apresentadas es-
tao, em geral, de acordo com os valores industriais!®. Para mais detalhes sobre as
condicoes operatorias e o correspondente desempenho do simulador deve consultar-se
a referida publicacdo. Importa, porém, advertir o leitor de que, apesar da qualidade

das previsoes conseguidas no cenario industrial simulado, se procedeu, posterior-

16Exceptua-se a previsdo — algo elevada — da concentracio de alcali efectivo média da corrente
da circulacao Cg.
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mente, a um reajuste de determinados parametros (rever paginas 127-132). Tal
procedimento visou corrigir exageros, entretanto detectados, na sensibilidade do si-
mulador as condigbes operatorias (assunto a abordar na Secgao 3.5.2, pagina 155).
A menos que se indique explicitamente o contrario, os resultados doravante expostos
neste Capitulo foram obtidos com o conjunto final de parametros seleccionado (isto
é, apds o reajuste).

Analisa-se, agora, a resposta do simulador quando estimulado de acordo com uma
situacdo de operacao fabril usual'’. Simultaneamente, averigua-se da aptidao do si-
mulador na reconstrucao das varidveis efectivamente medidas no digestor real. Os
perfis das diversas variaveis (de estado e outras) que constituem a solugdo do con-
junto de equagoes do modelo nao sao directamente comparéaveis com a informacao
disponivel do digestor real: no sistema real apenas se tem acesso, para fins de me-
digao, as correntes de interaccao com o exterior. Porém, a ferramenta desenvolvida
calcula — em paralelo com os perfis de varias variaveis ao longo da coordenada axial
do digestor — toda uma panéplia de grandezas que permitem comparar a resposta
do simulador com a do do sistema real (rever as Sec¢oes 3.2.4, 3.2.8, 1.5.2 e 1.5.3).

A Tabela 3.9 traduz as condi¢oes operatorias vigentes numa situagao fabril tipica
de processamento de Fucalyptus globulus no digestor em estudo. O ficheiro de dados
kamyr .d apresentado, a titulo de exemplo, no Apéndice B corresponde precisamente
a esta situagao operatoria.

A temperatura é uma variavel de relevo no cozimento industrial da madeira, mercé
do seu efeito nas velocidades das reaccoes de deslenhificacao e de degradacao dos hi-
dratos de carbono. As cinéticas das referidas reaccoes apresentam uma dependéncia
intensa relativamente a temperatura. Porém, apesar de ambas as reaccoes depende-
rem fortemente desta varidvel, fazem-no de forma distinta, especifica de cada uma.
O processo de cozimento ITC™ explora esta especificidade visando preservar as fibras
num ambiente suficientemente hostil & lenhina (isto é, capaz de garantir a dissolugao
desta). Para tal, recorre ao estratagema de manter condi¢oes processuais (tempe-
ratura e concentracdo de reagentes inorganicos) mais amenas mas mais duradouras,
relativamente ao processo convencional. Advogam os defensores do ITC" que um
cozimento mais longo mas mais suave permite melhorar a qualidade da pasta e o
rendimento do processo.

Na Figura 3.15 representa-se a previsao do simulador em termos de temperatura
e de concentracao de reagentes inorganicos ao longo do digestor.

Pelas razoes acima expostas, é expectével que num digestor do tipo ITC™ — caso

1"Mais recente que a tratada em Fernandes e Castro (2000).
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TABELA 3.9.: Caracterizacdo das condigdes operatérias de uma situacio industrial

tipica.
Grandeza Valor Grandeza Valor
lixivia branca
ha 40,9 m Ty 94°C
Wm 15,5 rpm Cab 135gdm™3 *
% 0,36 CE,b 114gdm_3 *
J2 385kgt=! T
vap g » LLOPO
Rim 2,461 kg 5
3.1t Talo 117°C
Fain 1.hm°t
1 Til, 113°C
Qlav 266,41h o ‘ 350d 3
m
Cae 21,5% * Etlo &
eulact lixivia negra ao topo
circulacoes
¢ .1 CL nf 60 kg m3
@b, cs 4,71 min ’ L
N Co,nt 25kgm
@b, ¢ 4,91 min L
o1 CH’ nf 40 kg m
Qb, e 0,51 min sy
. Cg, nf 5,0 gdm
@b, cs 2,91min o 115 o dm? *
n ) m
AQujc, 637,2m*h~! At s
AQinj ce  637,2m>h~! lizivia de lavagem
ACQinj, ITC 5074 mS h_l ﬂav 80°C
AQinL cs 86,4 m3h~! CL, lav 30 kg m3
Tinj,05 153°C CC,lav 12 kg m_3
[inj. e 165°C CH, lav 20kgm™3
_inj, ITC 155°C C(E7 lav 1,5 g dm™3 *
[ini, cs 140°C CS, lay 0,3gdm™3 *
"Em base hamida, ou seja, seca ao ar (AR).
*Como NaOH.
do reactor do presente estudo — a temperatura nao desga abruptamente logo a

seguir & extraccao principal, ao contrario do que acontece no processo tradicional. A

circulagao de cozimento isotérmico, localizada muito depois da extrac¢ao principal,

permite manter temperaturas elevadas no digestor ao longo da maior parte da zona

em contracorrente. O perfil de temperatura sugerido pelo simulador tipifica, com
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. . ™ . . . ~ .
efeito, o cozimento ITC". A temperatura do licor livre abaixo da extraccao — mais
elevada que no processo convencional — aviva a reac¢ao na zona em contracorrente,
embora a taxas inferiores as observadas na chamada “zona de cozimento” (que se

alonga da Cjz além da Cg).

Merecem especial énfase as marcadas descontinuidades exibidas pela temperatura
do licor livre, em especial na parte superior do digestor (ou seja, na zona em cocor-
rente), originadas pela injecgao de liquido significativamente mais quente proveniente
do exterior do digestor (consultar Figura 3.7, pagina 73). Por seu lado, a descon-
tinuidade visivel na extracgdo principal provém nao da injeccao de liquido (ja que
nenhuma injecgao se verifica nessa zona) mas antes da jun¢ao dos liquidos superior
e inferior que ocorre a essa cota. Quanto as descontinuidades apresentadas pela
temperatura do licor livre na zona abaixo da extraccao, sao necessariamente mais
esbatidas devido & forma como os liquidos injectado e ascendente interagem na zona
em contracorrente do digestor (ver Figura 3.8, pagina 74). Adicionalmente, em resul-
tado da estratégia adoptada para lidar com a maior exigéncia numérica do problema
na parte em contracorrente (ver Seccdo 3.3.2, pagina 120) obtém-se a solugdo num
conjunto mais esparso de pontos (usou-se Neo = 25). Esta malha mais larga contri-
bui também para disfarcar as descontinuidades da zona em contracorrente, uma vez
que os pontos consecutivos em que se verifica a descontinuidade da ordenada estao
algo afastados entre si em termos de abcissa'®.

Uma vez alcancado um perfil axial de temperatura conveniente aos objectivos do
cozimento, ¢ indispensavel complementa-lo com uma politica de distribuicao de alcali
adequada, de modo que se atinjam elevadas taxas de deslenhificacao a custa da menor
degradagao possivel dos hidratos de carbono. O alcali é introduzido no digestor
através de uma rede de licor branco de alimentagoes multiplas (rever Figura 3.9,
péagina 75). A repartigao de licor branco pelas ramificacoes de alimentacao é desigual,
direccionando-se o maior quinhao para o ramo que assoma ao topo do digestor (como
a Figura 3.15 confirma). O licor branco restante é encaminhado para as quatro
circulagoes dispostas ao longo do corpo do digestor (Cs, Cg, ITC e Cg) de acordo
com a estratégia de operacdo previamente definida (ver condigbes operatorias na
Tabela 3.9), mais generosa, em principio, para as circulagoes Cs e Cg.

E frequente pressupor-se que as aparas, imediatamente antes do seu primeiro con-

tacto com o licor branco (que ocorre no alimentador de alta pressao), estdo comple-

8Por este facto, e meramente em termos de representacio grafica, optou-se também por nio que-
brar a linha das varidveis correspondentes ao licor livre nas zonas de injeccao da contracorrente,
o que se traduziria na inexisténcia de curva durante um espaco Az perceptivel.
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FIGURA 3.15.: Perfis de temperatura e de concentracao de reagentes inorganicos ao

longo da coordenada axial do digestor.

As zonas sombreadas indicam a localizagao dos crivos no digestor simplificado.

*Como NaOH.
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tamente impregnadas de dgua. Esta provém da propria humidade inicial da madeira
e do vapor, entretanto condensado nos poros, que foi absorvido no impregnador de
vapor. Contudo, a anélise de inimeros cenarios industriais com Fucalyptus globu-
lus invariavelmente revela que a dgua correspondente & humidade inicial e ao vapor
absorvido nao € suficiente para preencher a totalidade dos poros das aparas. Sendo
assim, para se atingir impregnacao completa é necesséario liquido adicional — a mis-
tura de licor branco e de licor negro fraco que contacta com as aparas na linha
de circulacao de alta pressao. Por este motivo, o alcali efectivo do licor retido no
inicio do reactor nao é zero (ver Figura 3.15). Andlise idéntica aplica-se & espécie
hidrogenossulfureto.

Em trabalhos prévios, a concentracao de iao hidrogenossulfureto tem sido frequen-
temente considerada constante ao longo de todo o digestor e, até, constante e igual
a concentracao da corrente de alimentacao. Ambos 0s pressupostos sao claramente
irrealistas para Eucalyptus globulus (Magalhaes et al. em 1998), pelo que nao se adop-
tam no presente trabalho — a semelhanca do que Wisnewski et al. (1997a) também
defendem. Como pode observar-se na Figura 3.15, as concentracoes de hidrogenos-
sulfureto de ambos os licores livre e retido alteram-se drasticamente nos primeiros
metros do digestor, atingindo, na zona mais importante do cozimento, um valor mar-
cadamente diferente da concentracao da corrente de alimentacao — em consonancia
com o processo de cozimento real. Relembre-se que o modelo cinético usado nao
contempla qualquer “consumo” de hidrogenossulfureto, embora a sua concentracao
no licor retido afecte a velocidade de deslenhificagdo (consultar Sec¢ao 3.2.5). Por
este motivo, os perfis do iao hidrogenossulfureto expostos na Figura 3.15 sao exclu-
sivamente resultado dos fend6menos de transferéncia de massa entre os licores livre e
retido. Na parte em cocorrente, o hidrogenossulfureto transfere-se gradualmente do
licor livre para o licor retido. Ja na parte em contracorrente a transferéncia ocorre

em sentido contrério.

Convém, ainda, relembrar que se admitiram coeficientes de calor e de transferéncia
de massa (relativos a todas as espécies, quer inorganicas quer organicas) mais eleva-
dos para a parte inferior do digestor (onde o escoamento é em contracorrente) do que
para a parte superior (onde aparas e licor livre fluem em cocorrente). Justifica-se
esta consideracao pelo facto da velocidade relativa entre as duas fases liquidas na
parte em contracorrente do digestor superar em muito a que se verifica na parte em

cocorrente — como se vera no seguimento desta discussao.

Uma vez reunidas as condicoes adequadas de temperatura e concentracao do licor

retido em material inorganico, desencadeia-se, nos poros, a reaccao quimica dos
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constituintes da madeira. A Figura 3.16 traduz o fenémeno reaccional e as suas
consequéncias mais imediatas (isto é, a progressiva dissolu¢do da matriz solida e a
resultante passagem dos componentes organicos para os licores), sob as condicoes
registadas na Figura 3.15 e apreciadas acima.

No inicio do digestor, verificam-se taxas de reacgdo consideraveis (veja-se o pri-
meiro grafico da Figura 3.16). Pese embora o facto da temperatura ser ainda baixa
na zona inicial do digestor, as elevadas concentragoes em compostos inorganicos que
al se verificam induzem taxas de reaccao avultadas. Em particular, as hemiceluloses
sao especialmente atacadas nos primeiros metros de digestor — fruto da sua natureza

mais vulneravel aos reagentes inorganicos.

Porém, em resultado da reacgao quimica, a concentracao do licor em reagentes
inorganicos decai visivelmente na zona acima da circulacao C5. Este decréscimo na
concentragao do licor retido em material inorganico, em conjunto com o relativa-
mente baixo valor de temperatura nessa zona, vai, por sua vez, repercutir-se ao nivel
da reac¢ao quimica desacelerando-a (ou, por outras palavras, diminuindo as veloci-
dades de reacgdo) até a cota de injeccao da circulacdo Cs. Neste ponto, a elevagiao
de temperatura conjuntamente com a renovacao do licor em termos da sua compo-
sicdo (Figura 3.15), aceleram prodigiosamente a velocidade da reac¢do quimica. O
fenémeno repete-se um pouco mais abaixo, aquando da injeccao da circulagao Cg.
E nesta chamada zona de cozimento que ocorre o grosso da deslenhificacdo e onde,
inevitavelmente, ha também a registar perdas importantes de hidratos de carbono,
nomeadamente de hemiceluloses (como se pode verificar no segundo gréfico da Fi-
gura 3.16).

Desde a circulacao Cg até a extraccao principal a velocidade de reaccao decresce
drasticamente apesar da temperatura se manter no seu méximo. A grande actividade
reaccional na zona das circulacoes cozimento requer grandes “consumos” de mate-
riais inorganicos, o que se traduz em abaixamentos subitos da concentracao desses
reagentes (como se pode verificar na Figura 3.15). E este o factor responsavel pelo de-
créscimo assinalavel das velocidades de reaccao que se verifica entre a circulagao Cg e
a extracgao. Na zona em contracorrente, abaixo da extrac¢ao principal, ocorre ainda
reaccao quimica, embora a taxas consideravelmente inferiores as verificadas na zona
em cocorrente. Contudo, a reaccao quimica aqui verificada é ainda suficiente para
fazer decrescer de algumas unidades o indice kappa — como a curto trecho se teréa
oportunidade de constatar.

A medida que a reac¢ao quimica ocorre, a matriz solida dissolve-se progressiva-

mente no licor retido aumentando, por isso, a sua concentragao em material orga-
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FiGura 3.16.: Evolucao das velocidades de reacgao, frac¢oes massicas em base de
madeira AS e concentragoes massicas, para os materiais organicos.

As zonas sombreadas indicam a localizacado dos crivos no digestor simplificado.
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nico. Mas as espécies organicas dissolvidas no licor retido sao alvo de transferéncia
de massa, o que tende a transportéa-las para fora das aparas (excepto no inicio do
processo) e, portanto, a diminuir a concentragao do licor retido. A concentragao do
licor retido em material organico é, assim, o resultado dos factores antagonicos de
reaccao quimica e de transferéncia de massa. A curva correspondente & concentracao
do licor retido é crescente quando o fenémeno da reaccao quimica é predominante e
decrescente quando a supremacia cabe a transferéncia de massa. A excepcao a que se
aludiu acima refere-se aos primeiros metros de digestor (isto é, antes do cruzamento
das linhas correspondentes as concentragoes nos liquidos livre e retido, para cada
espécie), onde ambos os fenomenos de reaccao quimica e de transferéncia de massa
contribuem para um aumento da concentracao de materiais organicos dissolvidos no
liquido retido nas aparas. No inicio, a concentracao de cada espécie organica no licor
livre & mais elevada que a correspondente concentragao no licor retido (que resultou
da dilui¢do do licor livre, como ja se teve oportunidade de explicitar). O transporte
de materiais organicos dissolvidos comeca, entao, por ocorrer no sentido do licor livre
para o retido. Contudo, devido & reaccao quimica, a concentracao no interior das
aparas rapidamente ultrapassa a concentracao no liquido livre, pelo que o sentido da

transferéncia de massa sofre uma inversao.

A crescente destruicao da matriz sélida, em resultado da reaccao quimica, estd bem
patente na Figura 3.17, na curva que traduz a evolucao da porosidade das aparas
ao longo do processo. A maior variacdo de porosidade das aparas ocorre — como

previsivel — na zona de cozimento, onde o s6lido sofre ataque mais acerbo.

O mesmo grafico mostra também o perfil de porosidade, desta feita do leito, ao
longo do digestor. A medida que descende no digestor, a coluna de aparas torna-se
gradualmente mais compacta, ou seja, menos porosa. Varios factores concorrem para
este acontecimento, a saber: a pressao crescente, do topo para a base do digestor, a
que o leito fica sujeito (originada pela crescente massa de aparas que suporta sobre
si); o movimento das proprias aparas tendente a “organizi-las” mais e, finalmente,
a sucessiva perda de rigidez das aparas que propicia a alteracao da sua forma geo-
métrica de molde que se ajustem aos espacos livres. A diminuicao de porosidade do
leito é deveras significativa: na base do digestor é de apenas 29% da verificada no
topo.

O permanente aumento — quando muito, constancia — da porosidade intrapar-
ticular faz com que o licor livre seja paulatinamente aspirado para o interior das
aparas, de modo que se preencham os novos espagos vazios resultantes da reaccao

quimica. Esta circunstancia tende a diminuir o caudal de liquido livre ao longo da
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Ficgura 3.17.: Evolugao axial de porosidades, caudais de liquidos e de sélido e

velocidades (intersticial e das aparas).

As zonas sombreadas indicam a localizacado dos crivos no digestor simplificado.
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coordenada axial do digestor (relembre-se que o caudal de liquido livre é um vector,
pelo que @, > 0 quando o movimento é descendente e (J; < 0 quando o movimento é
ascendente). Tal efeito é bem visivel na parte em cocorrente do digestor, com espe-
cial énfase para a zona de cozimento, como revela o segundo grafico da Figura 3.17.
Na zona em contracorrente, as variacoes de porosidade intraparticular sao ténues,

tornando o referido efeito quase imperceptivel.

As variacoes de porosidade das aparas sao um de varios factores que afectam o
caudal de liquido livre ao longo do digestor (reveja-se, a este respeito, a pagina 99
e seguintes). Contudo, as maiores alteracoes de caudal de liquido livre devem-se a
interaccao do digestor com o exterior — quer através dos crivos extractores quer
através dos injectores de liquido externo. Como se observa na Figura 3.17, o cau-
dal de liquido livre torna-se particularmente intenso apo6s os pontos de injeccao e
sofre quedas acentuadas ao longo dos crivos. Justifica-se, aqui, uma anélise mais
detalhada da curva nas regioes correspondentes aos crivos das circulagoes ITC e Cg.
Ao longo dos crivos da circulacao ITC, a linha correspondente ao caudal de liquido
livre é praticamente horizontal (isto é, ndo denuncia variagoes significativas). Pese
embora o facto de haver saida de liquido pelos crivos e injeccao de liquido exterior,
nao se manifesta na curva uma vez que um dos efeitos aproximadamente cancela o
outro no todo da célula numérica que descreve a referida regiao. Pelo contrario, na
circulacao Cg a injeccao faz-se acima do crivo, ocorrendo a extraccao e a injeccao em
células distintas. Assim sendo, a linha que traduz a evolucao do caudal de licor livre
exibe varia¢oes importantes ao longo desse crivo. Os valores originais sao recobrados
— e, até, ultrapassados — na zona imediatamente acima do crivo, onde ocorre a
injeccao do caudal previamente extraido acrescido do licor fresco direccionado para
a circulagdo Cg. Repare-se, ainda, que o liquido livre (que entrou pela base e esta a
mover-se em sentido ascendente) vai escoar-se parcialmente pelos crivos, pelo que o
modulo do caudal desse liquido diminui (isto é, a curva vai-se aproximando de zero)
ao longo do crivo e em sentido ascendente.

No que concerne ao caudal de liquido retido, repare-se que este so se altera com
a alteracdo da porosidade intraparticular (como a Equacdo (3.72) formula). O au-
mento da porosidade intraparticular d& origem a captacao de liquido envolvente que
engrossa o caudal de liquido retido ao longo do digestor — o que pode visualizar-se
na Figura 3.17. Afora nos locais de interacgao com o exterior (isto &, quando ocorrem
injecgOes e/ou extracgdes), as alteracoes sofridas pelos caudais de liquido livre e de
liquido retido sdo simétricas (como se expressa analiticamente na Equacdo (3.61)).

O segundo grafico da Figura 3.17 revela, ainda, o andamento do caudal maéssico
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de solido ao longo do digestor. E uma funcdo monotonamente decrescente, ja que
depende linearmente, em sentido inverso, da porosidade intraparticular (de acordo
com a Equagao (3.58)).

Estando o sistema a operar em estado estacionério, o caudal volumétrico de aparas
é constante ao longo do digestor. Portanto, é apenas a porosidade do leito (represen-
tada no primeiro grafico da Figura 3.17) que influi na velocidade com que as aparas
descem no digestor (exibida no terceiro grafico da mesma Figura). Como o leito
compacta, as aparas descem de uma forma cada vez mais vagarosa & medida que se

aproximam da base do digestor.

Quanto a velocidade intersticial do liquido livre (terceiro grafico da Figura 3.17),
depende, por um lado, da porosidade do leito (primeiro grafico) e, por outro, do
caudal de liquido livre que, como ja se viu (segundo grafico), sofre alteragoes violentas
ao longo do digestor. Nas representacoes dos perfis de caudal de liquido livre e de
velocidade intersticial do liquido livre facilmente se reconhece um padrao comum, o
que evidencia a forte influéncia daquele nesta. A influéncia da porosidade do leito
na velocidade do liquido livre, por seu lado, pode constatar-se, por exemplo, na
regiao compreendida entre a extraccao principal e a circulacao 1TC. Nessa parte do
digestor verifica-se um caudal de liquido livre aproximadamente constante (observe-se
o segundo gréfico da Figura 3.17). Contudo, a velocidade intersticial nao é constante,
mercé do efeito proveniente da porosidade do leito — grandeza variavel. Destaque-se
a existéncia de fortes descontinuidades no caudal de liquido livre (e, por conseguinte,
na velocidade intersticial do liquido livre) verificadas nas faixas que demarcam zonas

de circulagoes, em especial as da parte superior do digestor.

A velocidade das aparas ao longo do digestor estabelece o tempo de residéncia das
aparas, isto é, o tempo despendido por uma apara desde que entrou no sistema até
que atingiu uma localizacao axial genérica z. A representacao grafica desta grandeza,
na Figura 3.18, estd em consonancia com o facto das aparas se moverem em movi-
mento desacelerado & medida que descem no digestor: para percorrer igual espago as
aparas precisam de mais tempo quao mais proximas da base se encontram. O afasta-
mento da funcao ¢, vs. z da linearidade é unicamente devido & gradual compactacao
do leito.

Analisem-se, agora, as variaveis quantificadoras do desempenho processual, nome-
adamente o indice kappa, o rendimento e o teor de so6lidos. As previsdes do modelo
para estas grandezas expoem-se na Figura 3.18.

O indice kappa, sendo uma medida da lenhina residual da pasta (reveja-se a pa-
gina 35), esta, bem entendido, dependente da fracgao méssica de lenhina na fase
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solida — cujo andamento se apresentou ja na Figura 3.16. Como ja oportunamente
referido e justificado (pagina 108), extrapolou-se a expressao de calculo do indice
kappa a partir da frac¢do massica de lenhina (Equagao (1.35)) para valores de kappa
superiores a 70. Na verdade, é impossivel, por razoes de ordem técnica, obter valores
experimentais respeitantes a indices kappa mais elevados pois a madeira esta, entao,
ainda muito rigida para poder constituir uma amostra para realizagao do teste expe-
rimental. O abaixamento mais drastico do indice kappa (isto é, a maior intensidade
da deslenhificagao) ocorre aquando da passagem das aparas pela zona de cozimento
— 0 que, de resto, ja se havia concluido da andlise da evolucao da frac¢ao massica
de lenhina ao longo do digestor. E interessante notar que, ao longo da zona em
contracorrente, ainda se consegue um decréscimo do indice kappa de 5,6 unidades.
Esta variacao algo substancial é o resultado do digestor estar equipado com a cir-
culagdo ITC, 0 que permite manter reaccao quimica ao longo da parte inferior do
digestor.

No mesmo grafico representa-se o andamento do rendimento do processo — variavel
de suma importancia no contexto industrial, em face dos elevados custos da madeira,
ou seja, da matéria-prima. Como a Figura 3.18 ilustra, o ataque aos componentes da
matriz solida é especialmente vigoroso na regiao das circulagbes superiores (Cs e Cg),
em resultado da coexisténcia de valores elevados de temperatura e de concentracao
de alcali efectivo (Figura 3.15). Apesar do perfil do rendimento ser frequentemente
ligado & taxa de deslenhificacao ao longo do digestor, a verdade é que se degradam, em
simultaneo, quantidades apreciaveis de hidratos de carbono que, ao serem removidos
da matriz solida, diminuem a qualidade da pasta. Antes dos crivos da circulagao Cs,
é bem evidente tal facto: a curva do indice kappa decai mais parcimoniosamente
do que a curva do rendimento. A diminuicdao do rendimento nessa zona inicial do
processo deve-se nao apenas a deslenhificagao mas também a significativa perda de
fibras, nomeadamente a perda de hemiceluloses que, nao possuindo uma estrutura

cristalina, sucumbem ao ataque quimico.

Em oposi¢ao a outras defini¢oes de teor de solidos (Wisnewski et al. em 1997a) —
que nao podem ser usadas para validacao com dados industriais e que nao seguem o
procedimento TAPPI —, neste trabalho o teor de solidos de um licor de cozimento, 8,
contabiliza tanto as espécies organicas como inorganicas em solugao. Esta é uma
varidvel industrial importante, em especial na analise do licor negro da extraccao
principal, devido ao seu papel no ciclo de recuperagao de licor e energia da fabrica
de pasta.

A lixivia negra forte injectada no topo e o principal ramo de lixivia branca, também
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FiGURA 3.18.: Perfis axiais de tempo de residéncia e indice kappa das aparas, ren-
dimento do processo e teor de sélidos nos licores.

As zonas sombreadas indicam a localizacado dos crivos no digestor simplificado.
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Ficura 3.19.: Perfis axiais da taxa liquida de transferéncia de massa e da taxa de
reacc¢ao quimica.

As zonas sombreadas indicam a localizagao dos crivos no digestor simplificado.

alimentado ao topo, conduzem a um liquido livre inicial com um teor de solidos
relativamente elevado (como se pode constatar na Figura 3.18). O liquido retido,
por sua vez, apresenta também um valor de teor de solidos significativo no inicio pois,
como se discutiu na pagina 138, é o resultado da dilui¢ao do liquido livre que entrou
para as aparas para completar o processo de impregnacao antes deixado inacabado

pelo vapor.

A evolucao do teor de solidos no liquido livre depende somente da taxa global
de transferéncia de massa dos materiais organicos e inorganicos entre as duas fases
liquidas. Contudo, no liquido retido depende também das taxas de reaccao que
ocorrem ao nivel dos poros das aparas. Estas duas contribuicoes representam-se
separadamente na Figura 3.19, por forma a providenciar meios que permitam um

melhor entendimento dos perfis de teor de sélidos ao longo do digestor.

No inicio, a taxa liquida de transferéncia de massa é positiva, isto é, ocorre no
sentido do exterior para o interior das aparas (linha a ponteado, na Figura 3.19).
Em consequéncia, o teor de sélidos do licor livre (linha a tracejado no ultimo grafico
da Figura 3.18), mais elevado no topo, comeca por decair. A taxa liquida de trans-
feréncia de massa diminui rapidamente, tornando-se negativa a escassos metros do
topo do digestor, o que significa que a transferéncia de massa, em termos globais,
inverteu o seu sentido, ou seja, passou a efectuar-se do liquido retido para o liquido
livre. Assim sendo, o teor de so6lidos do licor livre comeca a subir, exibindo um

minimo no ponto em que a taxa global de transferéncia de massa se anula. Esta



148 Modelo heterogéneo interparticular do digestor continuo

situagdo repete-se duas vezes mais a frente (Cs e Cg) e, obviamente, sempre que a
taxa global de transferéncia de massa passa de positiva a negativa, o teor de solidos
do liquido livre apresenta um minimo. Desde esse ponto préximo do topo até a base
do digestor, a taxa global de transferéncia de massa é quase sempre negativa, quer
dizer, ocorre, em termos globais, no sentido do interior para o exterior das aparas.
Exceptuam-se — como, alids, ja se mencionou — dois curtissimos espacos a seguir
as injeccoes devido ao impulso que o licor branco traz as concentragoes de materiais
inorganicos do liquido livre nesses pontos (rever a Figura 3.15) A injecgao de licor
branco afasta subitamente as concentracoes dos licores livre e retido no que concerne
aos reagentes inorganicos, o que, por sua vez, activa a transferéncia destas espécies
quimicas do licor livre — agora significativamente mais rico — para o licor retido.
O facto de a taxa global de transferéncia de massa permanecer negativa ao longo
de praticamente o resto do digestor, explica o perfil crescente de teor de sélidos no
liquido livre no resto da zona em cocorrente e decrescente ao longo da zona em con-
tracorrente. Enfatize-se que na regidao em contracorrente o licor livre recebe mais

material do que fornece ao licor retido.

O andamento do teor de solidos do liquido retido é o resultado da accao simultanea
da reaccao quimica e dos fenémenos de transporte. Na Figura 3.19, pode apreciar-se
a evolugao destes dois factores assim como a da sua soma algébrica (representada
pela linha a cheio). No inicio, ambos contribuem positivamente para o teor de solidos
no interior das aparas, pelo que esta variavel aumenta de forma célere. Contudo, a
taxa de transporte torna-se negativa conduzindo a uma clara diminui¢ao do declive
do perfil de teor de solidos no licor retido. O declive da curva de teor de solidos
experimenta o seu aumento mais acentuado quando a soma dos dois efeitos se torna
mais elevada — nas zonas de cozimento, quer devido a transferéncia de massa perto
das injeccoes, quer devido & reac¢ao quimica cuja contribuicao exibe maximos um
pouco apds as injeccoes, isto é, por altura dos crivos. A seguir aos crivos da circula-
¢ao Cg, as duas contribuicoes sao sensivelmente simétricas, o que justifica 0 maximo
observado na curva do teor de sélidos do liquido retido a essa cota. Deste ponto até
a base do digestor, a soma das taxas de transferéncia de massa e de reac¢ao quimica
¢ sempre negativa, o que impoe um decréscimo permanente ao teor de sélidos no

liquido retido ao longo dessa zona.

A linha a cheio da Figura 3.19 é uma indicagdo da derivada da curva correspondente
ao teor de so6lidos do licor retido e a linha a ponteado da Figura 3.19 desempenha
funcao anéloga relativamente ao teor de sélidos do licor livre.

O estudo da evolucao do teor de solidos ao longo do digestor ficaria incom-
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pleto se nao se referisse que, de acordo com os pressupostos admitidos (paginas 70,
itens 19-21), a analise detalhada que aqui se apresentou informa do andamento da
curva (isto &, da forma como varia) sem, contudo, estabelecer o valor absoluto de
inicio. Dito por outras palavras, a analise ora apresentada poder-se-ia aplicar a perfis
de teor de solidos diversos dos actuais, a menos de uma translacao vertical. Para
estabelecer os valores iniciais no topo do digestor e os novos valores associados ao
liquido livre nos pontos de descontinuidade (isto é, nas injec¢oes das circulagoes Cj
e Cg), nao basta olhar para as taxas de reac¢ao quimica e de transferéncia de massa
(global) reveladas na Figura 3.19. Para além das concentragbes em materiais or-
ganicos (apresentadas na Figura 3.16) e das concentragoes de reagentes inorganicos
(expostas na Figura 3.15) é imprescindivel considerar a contribuicdo dos materiais
inertes que existem em solucao, nomeadamente o conjunto de materiais designados
genericamente por carga morta e os extractaveis erradicados da madeira logo no
inicio do cozimento. Em especial a carga morta contribui muito significativamente
para o teor de sélidos dos licores que fluem no digestor, dada a sua forte presenca no
licor branco adicionado cinco vezes ao longo do processo. Estes efeitos nao podem
ser negligenciados. Visando contabilizar os contributos da carga morta e dos extrac-
taveis sem, no entanto, aumentar o nimero de variaveis de estado, procedeu-se a um
célculo aproximado dos perfis dessas espécies ao longo do digestor (como explanado
na Seccao 3.2.8, pagina 108). Enfatize-se que as grandezas em questdao ndao foram
consideradas variaveis de estado (na medida em que apenas dependem das actual-
mente consideradas mas nao as determinam nem directa nem indirectamente). Os
perfis aproximados obtidos, representados graficamente na Figura 3.20, constituem,
assim, informacao complementar para o cabal entendimento dos perfis de teor de
solidos. Confrontando as Figuras 3.15, 3.16 e 3.20 pode afirmar-se que a lenhina e
as hemiceluloses sao as espécies dissolvidas cuja concentracao tem um efeito prepon-
derante no teor de so6lidos de um licor de cozimento, logo seguidos da carga morta.
Finalmente, vém a celulose, os reagentes inorganicos e os extractaveis, cabendo a

contribui¢do mais modesta ao ido hidroxido (alcali efectivo) e aos extractaveis.

No presente trabalho introduziu-se uma forma inovadora e indiscutivelmente mais
rigorosa no que concerne ao calculo do teor de sélidos de um licor a partir da sua
composicao ao incluir o contributo assaz importante da carga morta dissolvida no li-
cor e, ainda, o contributo dos extractéveis (menos pronunciado que o da carga morta
mas, em todo o caso, equiparavel ao do alcali efectivo geralmente considerado (Car-
valho em 1999)). Nao obstante, acredita-se que possa existir ainda espago para um
refinamento no calculo do teor de sélidos, em especial no que concerne a definicao
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As zonas sombreadas indicam a localizacao dos crivos no digestor simplificado.
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do ponto inicial de teor de solidos, no topo do digestor — que requer ainda algum
trabalho futuro como & frente nesta discussao se ha-de elucidar. Adicionalmente,
constata-se que, num licor de cozimento, hd uma quantidade consideravel de catiao
s6dio em solucao na qualidade de mero espectador. Procedeu-se a um estudo pre-
liminar levado a cabo para investigar do eventual efeito deste factor. Com base em
pressupostos anélogos aos considerados para estimar aproximadamente a concentra-
¢ao das solugdes em carga morta e em extractaveis ao longo do digestor (pagina 70,
itens 19-21), implementou-se computacionalmente o célculo da concentragao molar
em 130 s6dio ao longo da coordenada axial. O perfil aproximado previsto — coin-
cidente para os licores livre e retido, de acordo com os pressupostos simplificativos
admitidos — esta tracado na Figura 3.21. A mesma Figura exibe também a con-
centracao de iao sodio efectivamente contabilizada no calculo do teor de solidos para
cada um dos licores ao longo do digestor (ido aquele que, recorde-se, se supoe em
proporcoes estequiométricas com o alcali efectivo e o iao hidrogenossulfureto em so-
lugao, como pormenorizado nas paginas 108—-112). Confrontando as curvas “prevista”
e “contabilizada” para cada um dos licores, é evidente a discrepancia entre a quan-
tidade de iao sodio existente em solucao e a quantidade tida em conta no processo
de célculo do correspondente teor de solidos. Afigura-se ser razoavel supor que o
“excesso” de ioes sodio em qualquer dos licores livre e retido, claramente revelado

pela Figura 3.21, v4 acabar por complexar-se com a matéria organica dissolvida no
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Ficura 3.21.: Perfil axial aproximado previsto da concentracao molar de ido sédio
em qualquer dos licores livre (1) ou retido (r) e parte contabilizada no calculo do teor
de sélidos em cada um desses licores.

As zonas sombreadas indicam a localizagao dos crivos no digestor simplificado.

decurso da determinacao experimental do teor de solidos. Assim sendo, este estudo
preliminar sugere a possibilidade de refinar o processo de calculo descrito.

Em resumo: ao incluir o efeito, ainda que aproximado, da carga morta, o processo
de célculo do teor de so6lidos é sobremaneira melhorado relativamente a trabalhos
anteriores; o efeito dos extractdveis — bem menor mas, ainda assim, significativo —
refina o algoritmo proposto; finalmente, identifica-se como uma fonte de refinamento
adicional o iao s6dio ignorado na contabilizacao.

Os perfis previstos pelo modelo, apresentados acima, nao sao passiveis de compa-
racao directa com dados industriais uma vez que, por razoes mecanico-operacionais,
o interior do digestor nao esta acessivel e, portanto, nao ha medicoes fabris ao longo
da coordenada axial do sistema. As correntes de interac¢ao com o exterior consti-
tuem, pois, as unicas fontes de informacao sobre o comportamento de um digestor
industrial. Em consequéncia, a validacao de um modelo deste sistema passa neces-
sariamente pela comparacao das grandezas que caracterizam as suas correntes de
saida (isto é, as correntes liquidas extraidas nas circulagoes e extrac¢ao principal e a
corrente de pasta na base do digestor). Por esta razdo, o simulador desenvolvido nao
se esgota na previsao dos perfis axiais das diversas variaveis. Complementarmente,
dispoe de um algoritmo que, com base nesses perfis (em especial nas partes delimi-
tadas axialmente pelo inicio e fim de cada crivo), calcula as caracteristicas médias
das correntes extraidas (como detalhado na Seccdo 3.2.4, pagina 89). Recorde-se
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que cada corrente extraida é constituida pela mistura de todo o liquido, cujas ca-
racteristicas vao mudando com a coordenada axial, que se escoa através do crivo
correspondente. A corrente de descarga, por sua vez, permite aceder a informacao
também relacionada com a fase solida e liquida retida (rever Secg¢do 3.2.4, pagina 92).

A amostragem de licor é feita nas correntes extraidas ao longo do digestor, a saber:
circulagdes Cs, Cg, ITC e Cg e, ainda, na extracgao principal (EXT). A amostragem
do licor deve ser feita com especial cuidado para garantir que a composicao do licor
da amostra é a mesma da corrente da circulacdo. Se a corrente nao for arrefecida
antes de ser amostrada ocorrem fenéomenos de evaporacao flash que adulteram a
composicao da solucao.

Para avaliar a capacidade preditiva do modelo, coligiu-se a informacao respeitante
as medidas industriais disponiveis durante um periodo suficientemente alargado com-
pativel com os longos atrasos caracteristicos do digestor e com as inevitaveis varia-
coes de dados industriais. Os valores previstos pelo modelo e as gamas de valores
industriais associados ao cenario operatorio em estudo mostram-se na Tabela 3.10.

No que concerne as temperatura das correntes de saida do digestor, verifica-se
uma excelente concordancia entre as previsoes do simulador e os correspondentes
valores reais. Com efeito, as previsoes da temperatura de cada uma das correntes
liquidas extraidas reflectem de forma assinalavel os valores industriais tipicos para
a situacao operatéria em andlise. Acrescente-se que a medida fabril da tempera-
tura da extracgao superior (reveja-se a descricao do digestor na pagina 65) para a
situacao operatoria em andlise ¢ de 164°C. Embora esta grandeza nao esteja dis-
ponivel na Tabela 3.10, facilmente se constata a sua completa concordancia com as
previsoes do modelo por observacao do perfil de temperatura exibido na Figura 3.15
(pagina 137). Como pode ainda verificar-se na Tabela 3.10, a previsao da tempe-
ratura da corrente de pasta, na base do digestor, estd igualmente de acordo com o
valor medido no sistema industrial. Faca-se aqui um breve paréntese para explicar
a maior largura da gama industrial associada a temperatura da corrente extraida na
circulacao Cg, Text’cg, relativamente as restantes gamas industriais de temperatura:
esta temperatura de saida é a que mais oscila no digestor real em virtude de ser
fortemente influenciada pelo factor de diluicao, sobre o qual é dificil exercer um con-
trolo apertado por longos periodos. Todavia, até na previsao desta temperatura o
simulador é eximio. Os resultados expostos indiciam grande acuidade da ferramenta

desenvolvida para captar o comportamento térmico do digestor.

Também no que diz respeito a concentracao de alcali efectivo nas correntes li-
quidas de saida, o simulador retrata bem o comportamento do digestor industrial,
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TABELA 3.10.: Comparacao entre valores industriais e previstos de algumas variaveis.

Varidvel Valor previsto Valor industrial Unidades

o, O 146.7 143 — 146 °C
[oxt, 6 161,9 160 — 162 °C
[oxt, pxr 158,1 ! °C
[t vro 139,3 140 - 148 °C
[t cs 110,0 110 - 120 °C
T, 81,7 78— 81 °C
CE, ext, o 16,3 17-19 gdm™3*
CE, ext. cq 12,8 13-16 gdm™3*
CE, ext, exr 2.4 8-20 gdm™3*
C, ext, rrc 16,3 9-12 gdm™3*
CE, ext, cs 8,4 1-8 g dm3*
Fip 14,3 14,5-15,5 —

4 13,6 13- 14 %
n 53,7 1 %
*Como NaOH.

iInformagéo industrial indisponivel.

como se pode constatar por observacao da Tabela 3.10. Para as circulacoes Cj; e
Cg, associadas & mais importante zona do digestor em termos de deslenhificacao, as
previsoes do simulador para a concentragao em alcali efectivo traduzem com especial
rigor as correspondentes medidas industriais. A concentracao de alcali efectivo pre-
vista para a corrente extraida na circulacao Cg, embora aceitavel, estd proxima do
valor maximo admissivel. Mas esta grandeza oscila bastante no digestor real, o que
aumenta a incerteza relativamente ao valor industrial indicado na Tabela 3.10. Pese
embora a leve deterioracao na qualidade da previsao junto a base do digestor, estes
resultados sugerem competéncia do simulador na reproducao da composicao do licor
em reagentes inorganicos.

Quanto as previsoes do teor de s6lidos nao se apresenta uma comparacao detalhada
que contemple as vérias correntes liquidas de saida pois os valores industriais dispo-
niveis parecem carecer de fiabilidade: as analises efectuadas a amostras recolhidas
nas correntes liquidas extraidas sugerem que o teor de sélidos diminui desde o topo
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até & extraccao principal. De acordo com o proprio fabricante do digestor (Hjort em
1999), inquirido nesta matéria, “o teor de solidos aumenta necessariamente desde o
topo até a extraccao”. Afigura-se, pois, existir um problema na determinacao fabril
do teor de solidos, eventualmente ligado a forma de amostragem dos licores. Neste
contexto, optou-se por omitir a comparacao entre as previsoes do modelo e os valores
industriais — comparagao que nao poderia contribuir de forma sa para a presente
discussao. Contudo, o teor de sblidos pode, sem duvida, dar uma ajuda preciosa na
validacao do modelo Assim, sugere-se que este campo seja futuramente explorado,
em parceria com a fabrica, de modo que se faca uso da contribuicao que essa variavel
pode potencialmente oferecer.

O indice kappa caracteriza a pasta produzida no que se refere ao seu contetdo
residual em lenhina e é, portanto, uma indicacao do desempenho do processo de
cozimento levado a cabo no digestor. Confrontando o valor de indice kappa previsto
com o valor fabril, verifica-se uma notavel concordancia, mostrando a habilidade do
simulador em reproduzir uma das mais relevantes — se nao mesmo a principal —
variaveis de saida do sistema.

Por ltimo, analise-se a previsao do rendimento — variavel de elevada importancia
economica. O valor previsto, 53,7%, respeita ao rendimento antes da crivagem. O
valor de 52-53% geralmente mencionado na fabrica diz respeito ao rendimento apds
a crivagem. No processo de crivagem ficam retidos cerca de 1,0-1,5%. Fazendo a
diferenca, constata-se a qualidade da previsao do rendimento.

Em resumo, e do que atras ficou dito, o modelo proposto revela capacidades pre-

ditivas muito promissoras na captura do comportamento do digestor industrial.

O simulador faz uma previsao detalhada para cada corrente liquida que abandona
o digestor em termos de temperatura, concentracao em alcali efectivo e em ido hi-
drogenossulfureto e teor de solidos. Na base, calcula, além da temperatura e da
consisténcia da corrente de pasta ja apresentadas, o caudal de liquido que acompa-
nha a pasta, o teor de solidos do liquido, a percentagem de liquido injectado que
sobe no digestor, o factor de diluicao e a producao. Ocupa-se, ainda, do célculo
de outras variaveis paralelas (como sejam, por exemplo, o calor requerido nos per-
mutadores de calor de cada circulacao para aquecer o licor antes de o injectar no
digestor). Toda esta informagcao é enviada, como elucidado na Secgao 3.3.3, para o
ficheiro de saida kamyr.2r. Para obter informacao sobre estas previsoes do simulador
na situacao operatoria descrita na Tabela 3.9 pode o leitor consultar o Apéndice C,
onde se mostra o contetido do ficheiro kamyr . 2r correspondente ao cenario operatorio
analisado na Sec¢ao que agora finda.
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3.5.2. Estudo de sensibilidade

Como ja se afirmou no Subcapitulo 3.4, a boa qualidade do modelo nao fica garan-
tida pelo facto de poder reproduzir “cendrios estaticos” de operagao. Por esta razao,
teve-se o cuidado de analisar criteriosamente o desempenho do simulador nao apenas
na reproducao de situacoes industriais especificas mas também em termos de sensibi-
lidade as condicoes operatorias. Em resultado deste estudo procedeu-se ao reajuste
de parametros cinéticos e difusionais, descrito no Subcapitulo 3.4 (pagina 127), por
forma a dotar o simulador da sensibilidade exibida pelo digestor real.

O estudo consiste na analise do efeito de alteracoes isoladas das variaveis opera-
torias nas variaveis de saida. Ou seja, estuda-se o efeito da alteracao de uma tnica
variavel operatoria de cada vez. A partir de uma situacao tipica de operacao desig-
nada aqui por “caso base” (que se escolheu como sendo a situagao caracterizada na
Tabela 3.9 pela vantagem de ter sido objecto de minuciosa andlise na Secgao 3.5.1)
criam-se duas situagoes que diferem do “caso base” unicamente no valor da variavel
operatoria em andlise. Na situacao designada por “caso inferior” a variavel operatoria
em estudo sofre um decréscimo relativamente ao seu valor no “caso base”. De forma
analoga, na situacao intitulada “caso superior” atribui-se, & mesma varidvel opera-
toria, um valor mais elevado do que o estipulado no “caso base”. Na Tabela 3.11
indicam-se as alteracoes feitas nas diversas variaveis operatorias no decorrer deste
estudo. Reitere-se que estas alteracoes nao sao simultaneas, excepto para as tempe-
raturas de injeccao das circulacoes C5 e Cg e, também, para os caudais de circulacao
destas duas mesmas circulacoes.

Neste estudo mereceu especial atencao a variavel de saida indice kappa, pela impor-
tancia de que se reveste na caracterizacao da pasta produzida. Todavia, um diverso
rol de variaveis de saida foram consideradas em complemento do indice kappa, no-
meadamente temperatura, alcalinidade e teor de so6lidos das varias correntes liquidas
de saida e, ainda, consisténcia da corrente de pasta. Para cada varidvel operatoria
analisada, seleccionou-se o conjunto de variaveis de saida afectadas de forma mais
vigorosa pela alteracao daquela.

Com o propoésito de mostrar que a previsao correcta de situacoes fabris especificas
nao garante a validacao do modelo, comeca por apresentar-se o resultado do estudo
de sensibilidade levado a cabo com os parametros anteriores ao reajuste descrito no
Subcapitulo 3.4 Relembre-se que o modelo, apetrechado com o conjunto “antigo” de
parametros, conseguia descrever situagoes tipicas de operagao do digestor (vejam-se
os resultados publicados por Fernandes e Castro (2000)). A fim de aligeirar este ponto
— que respeita a um conjunto de parametros entretanto descartado — expoem-se,
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TABELA 3.11.: Variaveis operatorias estudadas e respectivas alteracoes.

Variavel operatéria Inferior Base Superior Unidades

Fain 1,0 1,5 1,9 m3 ¢t~
Rim 2,30 2,46 2,74 Lkg!
[ini. cs 151 153 155 °C
[inj. e 163 165 167 °C
[inj. rrc 145 155 160 °C
Tinj, cs 125 140 145 °C
AQext, o 566,4 637,2  708,0 m®h~!
AQext, o 566,4 637,2  708,0 m?h!
AQexs, ro 36,0 50,4 86,4 m®h~!
AQext, o 54,0 86,4 1440 m®h~!
Qb, o 1,0 2.9 4,0 1s~!

"Em base htimida (AR), ou seja, seca ao ar.

na Tabela 3.12, os resultados relativos unicamente ao indice kappa.

De uma forma geral, constata-se hipersensibilidade do modelo a alteracoes nas
condicoes operatoérias. Para rapida identificacdo das respostas insatisfatorias do si-
mulador, assinalam-se a sombreado, na Tabela 3.12, os valores inconsistentes com a
realidade fabril. A elevada densidade de células sombreadas é reveladora de que o
simulador, quando subjugado ao conjunto “antigo” de parametros, nao representava
correctamente o sistema industrial, em particular no que se refere ao indice kappa —
uma das variaveis mais relevante no processo de cozimento. Na generalidade dos ca-
sos, a resposta era exagerada em face da intensidade das alteragoes deliberadamente
introduzidas nas variaveis operatorias.

Esta aparente inépcia do modelo para reproduzir com rigor o sistema real no que
se refere & sua sensibilidade as condig¢oes operatorias foi posteriormente eliminada
pelo novo conjunto de parametros cinéticos e difusionais, proveniente do ajuste des-
crito no Subcapitulo 3.4. A Tabela 3.13 condensa as novas respostas do modelo nas
mesmas circunstancias, isto €, novamente sujeito as alteracoes das variaveis opera-
torias indicadas na Tabela 3.11. Confrontando os novos valores de indice kappa com
os antigos, verifica-se uma notéavel redugao da sensibilidade, como desejavel.
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TABELA 3.12.: Efeito da variacdo de algumas varidveis operatorias relevantes no
indice kappa, com o conjunto “antigo” de pardmetros.
As células a sombreado contém um resultado de todo irrealista.

Variavel Kp/ —
operatoéria Inferior Base Superior

Fan 12,3 18,6
Rim 18,4 13,5
Tin. s € Tin. e 17,1 13,7
Tinj, rre 16,8 14,6
Tinj, cs 18,5 15,3 14,3
AQext, o5 € AQext, g 14,7 15,8
AQext, 1rc 15,9 14,1
AQext, cg 17,8 13,7
@b, e 22,5 11,9

TABELA 3.13.: Efeito da variacao de algumas varidveis operatorias relevantes em

diversas variaveis de saida.

Variavel Variavel de saida
operatoéria Designacao Inferior Base Superior Unidades
[t pxr 160,9  158,1  156,4 °C
[ 1429 1393 136,3 °C
[t cs 1172  110,0  105,2 °C
T, 82,4 81,7 81,3 °C
Clp, ext, sxr 1.7 2.4 2.8 g dm—3*
5. C, ext, e 18,3 16,3 14,7 gdm™3*
1 Ch, ext, cs 11,5 8,4 6,7 g dm—3*
Spxcr 19,4 18,9 18,6 %
Sire 11,4 10,6 10,2 %
Sc 9,4 8,8 8,5 %
€ 12,6 13,6 14,6 %
Kp 13,2 14,3 15,2 -

continua na pagina seguinte
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continuacao da pdgina anterior

Variavel Variavel de saida
operatoéria Designacao Inferior Base Superior Unidades
[oxt, o 147,3  146,7 1458 °C
[t o6 162,1 1619  161,5 °C
[ex, wxr 156,6  158,1  160,4 °C
S 1372  139,3 1428 °C
Text, cs 106,5 1100 1170 °C
R, (?E,ext,% 17,2 16,3 15,1 gdm™3*
" CE, ext. o 13,3 12,8 12,2 gdm—3*
CE, ext, pxt 2,8 2.4 1,8 gdm™3*
CE, ext, e 15,2 16,3 18,2 gdm=*
Ch, ext, cs 7.2 8,4 11,3 g dm—3*
€ 14,2 13,6 12,7 %
Kp 14,9 14,3 13,3 -
[oxt. o 1451  146,7 1484 °C
[ext, o 159,9  161,9  163,9 °C
Loxt, wxr 156,7 158,1 1596 °C
Loxt, rrc 1393 139,3  139,3 °C
Text, o 110,0  110,0  110,0 °C
Thjcs © Tjocs Chext, e 16,5 16,3 16,1 g dm—3*
CE, ext, o6 13,6 12,8 12,0 gdm™>*
Ch, ext, ext 2,2 2.4 2,6 g dm—3*
CE, ext, 1rc 15,5 16,3 17,0 gdm™3*
CE, ext, cs 8,1 8,1 8,7 g dm3*
Kp 15,3 14,3 13,3 -
. 157,3  158,1  158,6 °C
Lot 1rc 1356 139,3  141,2 °C
Text, s 108,9  110,0  110,6 °C
Tinj, e OE, ext, BEXT 2,7 2,4 2,2 gdm™3*
O, ext. 1o 16,8 16,3 16,0 gdm—3*
CE, ext, cs 8,6 8.4 8.4 gdm3*
Kp 14,7 14,3 14,1 -

continua na pagina seguinte
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continuacao da pdgina anterior
Variavel Variavel de saida
operatoéria Designacao Inferior Base Superior Unidades
[, pxr 156,4  158,1 158,7 °C
[t ro 131,6  139,3  141,9 °C
Tt cs 104,8 1100 111,7 °C
Tinj, o CE, ext, xr 3,0 2,4 2,1 g dm—3*
CE, ext, 1o 17,6 16,3 15,8 gdm™*
Cl, ext, s 8,9 8,4 8,3 g dm—3*
Fip 15,2 14,3 14,0 -
[t o 146,0  146,7 1473 °C
[t co 161,5 161,9  162,2 °C
Toxt, oxt 158,1  158,1  158,2 °C
A5 € Alest,co Clp, ext, o5 16,3 16,3 16,4 g dm—3*
C, ext. cq 13,0 12,8 12,7 gdm™3*
Clp, ext, sxr 2.5 2.4 2,3 g dm—3*
O, ext, o 16,5 16,3 16,2 g dm 3
AQext,c5 © AQext s O, ext, s 8,5 8,4 8,4 g dm3*
Fip 14,1 14,3 14,4 -
[t pxcr 157,7  158,1 158,9 °C
[t vro 137,5  139,3 1426 °C
Text, os 109,4  110,0  111,0 °C
AQext, 1re o .
CE, ext, ext 2,5 2,4 2,1 gdm
CE, ext, 1o 16,6 16,3 15,8 g dm—3*
Fp 14,5 14,3 14,0 -
[ext, ex 156,7  158,1  159,3 °C
[t rrc 133,3  139,3 1445 °C
[ex, o 104,3 1100  118,0 °C
SOV S R
E, ext, BXT ) ; , gdm
CE, ext, 1o 17,4 16,3 14,9 gdm™*
Cl, ext, s 8,0 8,4 9,5 g dm—3*
Fip 15,0 14,3 13,9 -

* Como NaOH.
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As variaveis operatorias especificadas na Tabela 3.13 podem dividir-se em dois
grandes grupos, atendendo a zona onde se faz sentir o efeito da sua alteragao. Existe
um grupo cujo efeito se manifesta essencialmente na parte em cocorrente do diges-
tor, enquanto que as restantes se repercutem praticamente de forma exclusiva na
zona em contracorrente. Do primeiro grupo fazem parte a razao liquido-madeira, as
temperaturas de cozimento nas circulagoes C5 e Cg e 0s caudais das circulacoes Cs
e Cg. Por sua vez, as varidveis cujo efeito incide na parte inferior do digestor sao o
factor de diluicao, a temperatura na circulacao ITC, a temperatura na circulacao Csg,
o caudal da circulagao ITC e o caudal da circulagao Cg.

I Variaveis com efeito na zona em cocorrente

As alteragoes no perfil de temperatura por variacao da razao liquido-madeira estao
de acordo com a experiéncia fabril. Esta aponta variacoes inferiores a 0,5°C na
temperatura da corrente extraida na circulacio Cs por 0,1 Lkg™! e variacoes inferiores
a 0,2°C na temperatura da corrente extraida na circulacao Cg por 0,1Lkg™!t —
valores a que os resultados expostos na Tabela 3.13 obedecem. Relativamente ao
alcali residual nas circulagoes C; e Cg e extraccao, verificam-se variacoes de 0,4
0,6 gdm 3 por 0,1 Lkg™ !, valores em harmonia com a realidade industrial. De acordo
com os resultados da simulagao, o indice kappa da pasta varia menos de 0,4 por
variacao de 0,1 Lkg™!. Estas variacoes agora minimas do indice kappa estao também

em sintonia com os dados industriais.

A sensibilidade do modelo as temperaturas de injeccao das circulacoes de cozi-
mento Cy e Cg afigura-se também apropriada. As alteragoes de £2°C em ambas as
correntes injectadas induziram variacoes na temperatura e na concentracao de alcali
efectivo das diversas correntes extraidas ao longo do digestor que estao de acordo
com o verificado na operacao fabril. Também em termos de indice kappa, a sensibi-
lidade do simulador melhorou relativamente ao estagio anterior, onde se fazia uso do
conjunto “antigo” de parametros.

As alteracdes introduzidas nos caudais das circulaces Cs e Cg, de £270m3h~" (que
correspondem sensivelmente a £2m?3t~!, valor expresso em base de pasta seca ao ar,
AR), o simulador respondeu com variagoes pequenas nas temperaturas de cozimento
(0,6-0,7°C) em concordancia com a informacao fabril. As variagoes previstas para o
indice kappa estao também em consonancia com o comportamento do digestor real.

I Variaveis com efeito na zona em contracorrente

Ao diminuir o factor de diluicdo em aproximadamente 33% do seu valor o simulador
respondeu com aumentos de cerca de 3°C na corrente da extracgao principal, 4°C
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na corrente extraida na circulacao 1TC e 7°C na corrente extraida na circulacao Cg
— valores firmados pela operagao do digestor real. Quando o factor de diluicao é
sujeito a um aumento, as diminuicoes de temperatura verificadas nas trés correntes
de saida estao, também, de acordo com a experiéncia fabril. As referidas variagoes no
factor de diluicao também provocam alteragoes na concentracao de alcali efectivo das
correntes extraidas consistentes com a informacao relativa a operacao fabril. Quanto
as variacoes sofridas pelo indice kappa (de cerca de uma unidade) em resultado das
alteracoes a que se sujeitou o factor de diluicao traduzem com rigor a sensibilidade
do digestor a variavel operatéria em questao.

Ao alterar a temperatura da corrente injectada na circulagao 1TC de 155°C para
160°C, o simulador prevé aumentos inferiores a 1°C na temperatura das correntes
de saida da extraccao principal e da circulagao Cg e de aproximadamente 2°C na
corrente extraida na circulacao ITC. A referida alteracao repercute-se na variavel
indice kappa, diminuindo-a 0,2 unidades. Quando, ao invés, se reduz a temperatura
da corrente injectada na circulacao 1TC para 145 °C, o perfil de temperaturas dentro
do digestor diminui, prevendo o simulador abaixamentos a rondar 1°C nas correntes
extraidas na extraccao principal e na circulacao Cg e inferiores a 4°C na corrente de
saida da circulacao ITC. As previsoes, no que concerne ao indice kappa, apontam
agora para variacoes de 0,4 unidades. Os valores ora apresentados traduzem muito
melhor a resposta do digestor real que os constantes da Tabela 3.12 que, apesar
de nao estarem sombreados numa indicacao de previsao realista, estariam no limite

superior de aceitabilidade.

Ao alterar a temperatura da corrente injectada na circulagao Cg as variagoes pre-
vistas pelo simulador sao muito mais comedidas com o novo conjunto de parametros
(confrontar os correspondentes valores de indice kappa exibidos nas Tabelas 3.12
e 3.13). Novamente convém salientar que o valor nao sombreado, na Tabela 3.12,
para o “caso superior” estd no limite superior da gama aceitavel. A resposta do mo-
delo com o novo conjunto de parametros é francamente melhor, mesmo para o “caso
superior” — a que ja correspondiam, com o conjunto “antigo” de parametros, previ-
soes consideradas satisfatérias. Para o “caso inferior” obtém-se, agora, uma variacao
do indice kappa inferior a uma unidade. Perante os valores da Tabela 3.13, pode
afirmar-se que o modelo exibe uma sensibilidade conforme & realidade do digestor

industrial.

No que concerne ao caudal da circulacao 1TC, verifica-se que, para uma alteracao
de 36m>h~! (ou seja, Im®t~! em base de pasta seca ao ar, AR) nessa variavel
operatoria, o simulador prevé variacoes de cerca de 1°C na corrente da extraccao
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principal e de 3°C na corrente extraida na circulacao ITC. A variacao provocada no
perfil axial de temperaturas, por sua vez, induz uma mudanca no indice kappa de
cerca de 0,7 unidades. Uma vez mais, estes valores retratam fielmente a realidade
do digestor.

Finalmente, a sensibilidade do simulador ao caudal da circulagao Cg afigura-se
também apropriado. A forma como o simulador responde, em termos de temperatura
das correntes de saida, é concordante com o comportamento do digestor real. Em
termos de indice kappa, a resposta é completamente adequada para o “caso superior”.
Para o “caso inferior” a variacao verificada (0,7 unidades), representa o valor méximo

admissivel.

Nesta Seccao nao se abordou o efeito de alteragoes introduzidas no digestor em
termos de alcalinidades. Este assunto constitui o objecto de estudo da proxima
Seccao.

3.5.3. Influéncia da carga alcalina

Para completar a discussao em redor do modelo proposto no presente Capitulo,
apresenta-se, agora, um estudo da influéncia da carga alcalina na pasta que abandona
o digestor, nomeadamente no que diz respeito a duas variaveis de especial importan-
cia no cozimento industrial da madeira: indice kappa e rendimento do processo.

De um ponto de vista industrial, o digestor deve ser operado de forma economi-
camente vantajosa, pesando custos de materiais inorganicos, qualidade do produto
e rendimento do processo. Aumentar o rendimento significa produzir mais pasta
a partir da mesma quantidade de madeira. Por seu lado, diminuir o indice kappa
representa decrescer os custos na etapa de branqueamento, a jusante. Finalmente,
é desejavel reduzir ao minimo possivel a carga alcalina, de modo que se atenuem os
custos dos reagentes inorganicos. Contudo, tal reducao requer um estudo prévio que
avalie o seu consequente impacto na qualidade da pasta produzida e no rendimento
do processo.

Na préatica industrial, é habitual mudar a carga alcalina (definida na Sec¢ao 1.5.3,
pagina 33) de duas formas distintas:

e alterando apenas o caudal de licor branco direccionado ao topo. Uma vez que
somente um caudal de licor branco fresco (do total de cinco existentes ao longo
do digestor) sofre modificacdo, neste procedimento altera-se a distribuicao re-
lativa (percentagem) de alcali no sistema de alimentacoes miltiplas de que o
digestor dispoe.
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e alterando as correntes de licor branco em todas as circulagoes de forma pro-
porcional. Portanto, mantém-se a distribuicao relativa de alcali pelas cinco
alimentacoes dispostas ao longo do digestor.

Este estudo contempla ambas as situagoes.

Para estudar a influéncia da carga alcalina total nas variaveis de saida indice kappa
da pasta e rendimento processual, considerou-se como base a situacao operatoéria de-
vidamente caracterizada na Tabela 3.9 — em coeréncia com o procedimento seguido
na discussao da sensibilidade do modelo, Seccao 3.5.2. Recorde-se que a carga al-
calina nessa situagao ¢ de 21.5%. Mantendo as restantes condi¢bes que definem o
“caso base”, investigou-se como mudancas na carga alcalina total — quer a distribui-
cao constante quer a distribuicao variavel — se repercutem nas previsoes do indice
kappa e do rendimento do processo.

Sob as mesmas condigoes, cargas alcalinas diferentes originam perfis axiais de con-
centracao de alcali também diferentes, para a totalidade do digestor ou para parte
dele. As diferencas verificadas nos perfis axiais da concentracao de alcali efectivo,
em especial ao longo da zona em cocorrente onde acontece o maior ataque quimico,
sao determinantes para o indice kappa e o rendimento. A Tabela 3.14 expoe as con-
centragoes médias de alcali efectivo previstas para as correntes extraidas ao longo da
zona em cocorrente. As previsoes da concentracao de alcali efectivo, sob um regime
de distribuicao relativa de alcali varidvel, traduzem bastante bem a experiéncia fa-
bril. Em regime de distribuigao relativa de alcali constante, as previsoes, nao sendo
tao rigorosas, sao ainda aceitaveis.

Esta diferenca na concentracao de reagentes inorganicos ao longo do cozimento
impoe, por sua vez, um andamento diferente as reacc¢oes verificadas e, em tultima
instancia, traduz-se em valores diferentes de indice kappa e de rendimento. Na
Figura 3.22 apresentam-se as previsoes destas duas varidveis de saida em funcao
da carga alcalina total. Como expectavel, ambas as variaveis de saida dependem
fortemente da carga alcalina alimentada ao digestor.

Quando as mudancas na carga alcalina estao confinadas a alteragoes exclusiva-
mente no caudal de licor branco ao topo do digestor (simbolos opacos na Figura 3.22),
ambas as variaveis indice kappa e rendimento exibem uma dependéncia linear rela-
tivamente & carga alcalina. As previsoes do simulador em termos de indice kappa
reproduzem bastante bem o comportamento do digestor real. Em termos de rendi-
mento, é algo mais dificil avaliar o desempenho do simulador, pois aquela grandeza
nao esté disponivel para testes industriais independentes, sendo antes um valor médio

que cobre um certo horizonte temporal. Convém, ainda, recordar que o rendimento
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TABELA 3.14.: Previsées da concentracido de alcali efectivo nas correntes extraidas

na zona em cocorrente em fungao da carga alcalina.

Distribuicao relativa

C_(E ext k/( gdm—?))*
ea C * : :
de alcali e/ % Cs Cg EXT

19 153 122 1,6
20 157 124 19
21 16,1 12,7 22

variavel
22 16,6 12,9 2,0
23 17,0 13,2 2,9
24 17,5 13,5 3,2
19 14,5 11,0 1,0
20 15,2 11,8 1,5
21 16,6 12,5 2,0
constante
22 16,7 13,2 2,7
23 174 138 3,3
24 18,1 14,7 4,1
* Como NaOH.

exibido na Figura 3.22 diz respeito & pasta anites do processo de crivagem e, por-
tanto, é necessario ter esse aspecto em conta ao comparar a previsao com o valor
fabril que normalmente j& inclui a crivagem. As previsoes do modelo em termos
de rendimento sao perfeitamente plausiveis, embora se deva ter em mente que nao é
possivel comparar de forma cabal previsoes com valores industriais a que se associam

os condicionalismos acima referidos.

Quando as mudancas na carga alcalina total se reflectem de forma proporcional
em todas as alimentacoes de licor branco ao sistema (simbolos transparentes na Fi-
gura 3.22), as variaveis indice kappa e rendimento manifestam, na gama estudada,
um comportamento que pode considerar-se aproximadamente linear relativamente
a carga alcalina total. O padrao previsto em termos de indice kappa e rendimento
vai de encontro ao esperado, embora a sensibilidade destas variaveis a carga alcalina
pareca ligeiramente exagerada. A partida, esperar-se-iam variacdes um pouco mais

débeis que as previstas para as variaveis indice kappa e rendimento por unidade de
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Ficura 3.22.: Dependéncia do indice kappa da pasta e do rendimento relativamente
a carga alcalina total.

As legendas “constante” e “variavel” indicam distribuicao relativa de alcali que se man-
tém (alteracao proporcional de Qy 1, Vk € {C4} UC) e que muda (alteracao exclusiva

em Qy, ¢4 ), Tespectivamente.

alteracao de carga alcalina, na premissa de distribuicao relativa de alcali constante.
A razao residirad na quantificacdo de um fenémeno constatado por diversos autores
mas ainda sem justificagao tedrica: o “desaparecimento” instantaneo de uma fraccao
consideravel de alcali efectivo mal o cozimento se inicia. Perante a inexisténcia de um
modelo cinético que quantifique este facto, adoptou-se a forma de célculo simplista
indicada na Seccao 3.2.4, pagina 88. O parametro 7, que representa a frac¢ao de
alcali efectivo “desaparecido” instantaneamente no inicio do cozimento, foi ajustado
segundo o procedimento apresentado no Subcapitulo 3.4. Esta solucao parece fun-
cionar bem na generalidade dos casos, como se teve oportunidade de constatar ao
longo do presente Subcapitulo. Contudo, nesta situacao especifica de distribuicao
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relativa de alcali constante o seu desempenho deteriora-se um pouco. Ou o valor
atribuido ao parametro ou a forma de contabilizar o fenémeno (que, do ponto de
vista do modelo matematico, se traduzem no calculo do valor inicial da concentra-
¢ao de alcali efectivo) parecem diminuir ao de leve o rigor da descrigdo. Quando
houver uma teoria explicativa capaz e devidamente quantificada, bastara substituir
a equagcao agora utilizada pela nova(s) equagao(oes). Porém, esta sensibilidade algo
excessiva do modelo nao invalida a analise subsequente.

As variacoes de indice kappa e de rendimento por unidade de alteracao da carga
alcalina sao mais pronunciadas quando a distribuicao relativa de alcali é constante
(1,21 unidades e 0,90%, respectivamente) do que quando s6 a caudal de licor branco
ao topo é alterado (0,40 unidades e 0,58%, respectivamente). Dos resultados expostos
na Figura 3.22 é possivel inferir que o simulador indica, para uma dada carga alcalina,
uma deslenhifica¢do mais intensa (revelada por um menor indice kappa) se o caudal
de licor branco ao topo é menor (ou seja, favorecendo as restantes entradas de licor
branco ao longo do digestor). O senao de aumentar os caudais de licor branco ao longo
do digestor a expensas de uma redugao do caudal de licor branco introduzido no topo
é os hidratos de carbono também sofrerem um maior ataque (indicado pela redugao
do rendimento). De um ponto de vista de optimizagao do processo, a distribuigao de

alcali a adoptar deve representar um compromisso entre estes dois efeitos antagonicos.

O Capitulo 3 versa sobre a modelizagao mecanistica de um digestor industrial con-
tinuo. Apds uma descricao detalhada do sistema, desenvolve-se um modelo matema-
tico que é implementado computacionalmente para proceder a resolucao numérica
do problema. Analisa-se a resposta do modelo em situacoes tipicas de operacao.
A analise do desempenho do simulador comporta um estudo da sua sensibilidade a
variaveis operatorias industrialmente relevantes.



4. Modelo heterogéneo
intraparticular do digestor

descontinuo

Este Capitulo debruca-se sobre a modelizacao, em estado transiente, de um diges-
tor descontinuo. O modelo concebido contempla variacoes espaciais intraparticulares,
procurando prever nao-uniformidades no processo de cozimento da apara que levam
a perniciosa heterogeneidade na pasta e/ou a existéncia dos chamados “incozidos”.

Descreve-se sumariamente o sistema, enfatizando as diferencas relativamente ao
digestor continuo — descrito em pormenor no Capitulo 3. Desenvolve-se o modelo
que inclui um conjunto de EDP, provindas dos respectivos balancos, e um conjunto
de EA, traduzindo a dependéncia implicita de certos parametros relativamente a
algumas das proprias variaveis de estado. Indica-se o modelo cinético — a que se
recorreu a titulo exemplificativo — e equacionam-se as condigoes fronteira. Segue-
se uma exposicao da estratégia numérica adoptada para resolver o problema. Por
fim, discutem-se criticamente os resultados, comparando-os com os de trabalhos pu-
blicados por outros autores e retiram-se ilagoes sobre as potencialidades do modelo
desenvolvido.

E obrigatorio mencionar ainda que o sistema em estudo neste Capitulo ndo é — ao
contrario do que acontece com o sistema do Capitulo 3 — um sistema industrial real.
E um digestor descontinuo abstracto genérico, que tanto pode concretizar-se num
digestor descontinuo industrial como num digestor piloto a que tao frequentemente

se recorre na investigagao do processo de cozimento.

4.1. Descricao do sistema

O sistema consiste num vaso cilindrico posicionado verticalmente. Numa primeira
etapa, o reactor é carregado com aparas de dimensoes eventualmente diferentes entre

si. O leito de aparas ¢ entao exposto a acgao cdustica de uma solucao de substancias

167
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Ficura 4.1.: Representacio esquematica simplificada do digestor descontinuo.

inorganicas, nomeadamente hidroxido de sédio e sulfureto de sddio (ver Capitulos 1
e 3). Esta solugdo recircula no reactor, controlando-se a sua causticidade através da

juncao de uma corrente fresca. A Figura 4.1 representa esquematicamente o sistema.

A temperatura do digestor é entao elevada gradualmente até & temperatura de
cozimento.

Devido & accao conjunta da temperatura e dos reagentes inorganicos, o material
organico sofre desgaste quimico. A reaccao ocorre — como ja se viu — no interior das
aparas. E, pois, necessario que os solutos inorganicos migrem da solucio envolvente,
onde inicialmente se encontram, para os poros da madeira.

A reaccao avanca ao longo do tempo de cozimento. Apoés ter-se atingido o grau
de cozimento pretendido péara-se a operacao e descarrega-se o reactor.

4.2. Modelizacao

Como um reactor descontinuo opera em estado transiente, é inevitavel que o mo-
delo seja também transiente. Paralelamente, procurar-se-a dar um contributo no que
concerne a modelizacao dos fendémenos de transporte intraparticular durante o cozi-
mento kraft da madeira. A investigacao devotada ao transporte de materiais na apara
tem merecido uma atencao crescente. Um tal investimento explica-se (Kocurek et al.
em 1989) pela importante vantagem proporcionada por modelos que tenham em
conta os fenémenos intraparticulares: ao prever gradientes de diversas propriedades
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na apara, aqueles modelos facultam o entendimento de factores que afectam a hete-
rogeneidade da pasta — conhecimento imprescindivel ao efectivo controlo desse sério
revés na qualidade do produto. De acordo com as fontes referidas por Boyer e Rudie
(1999), uma melhor uniformidade estd geralmente associada a diminuigdo tanto de
“incozidos” como de “sobrecozidos”, proporciona pastas mais resistentes com rendi-
mentos mais elevados além de diminuir as necessidades quimicas do branqueamento.
Também a possibilidade de incluir informacao sobre uma eventual degradacao inicial
das aparas favorece o uso de modelos desta natureza. Complementarmente, o acesso
a um cada vez mais elaborado hardware de controlo reclama software igualmente
sofisticado, que o estado actual da tecnologia computacional incentiva permitindo
considerar, em termos praticos, modelos extremamente exigentes do ponto de vista

da capacidade de célculo requerida.

4.2.1. Pressupostos, simplificacoes e convencoes

Ha uma série de pressupostos comuns a este e ao modelo do digestor continuo
desenvolvido no Capitulo 3 — o que ¢é natural, dado que em ambos os sistemas
ocorre o cozimento kraft de madeira. Correspondem aos itens 1, 3, 5, 6, 7, 11 e
14 (paginas 69-70). Além destes pressupostos, de caracter geral, o modelo assenta

ainda noutros mais especificos que passam a enumerar-se:

1. no momento inicial do processo as aparas estao cheias de liquido;

2. devido & recirculacao de liquido livre, nao existem quaisquer heterogeneidades
desta fase no interior do reactor;

3. como o aquecimento do digestor ¢ feito de uma forma gradual (lenta), o interior
das aparas estd todo a temperatura a que se encontra o liquido livre que as

envolve;

4. a resisténcia intraparticular ao transporte de matéria é significativa — ideia
longamente amadurecida e que tem servido de tema a intimeras publicacgoes,
como por exemplo as de Stone (1957), McKibbins (1960), Neretnieks (1972),
Akhtaruzzaman e Virkola (1979a), Tyler e Edwards (1982), Talton Jr e Cornell
(1987), Gustafson (1988), Gullichsen et al. (1992), Agarwal et al. (1994), Li
et al. (2000); em Kocurek et al. (1989) podem encontrar-se mais referéncias a

este assunto.

O 1ltimo destes pressupostos coloca automaticamente a questao de como descrever
espacialmente a apara. A sua forma geométrica é aproximadamente paralelepipédica,
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espessura (L)

F1aURA 4.2.: Dimensdes geométricas de uma apara. A apara foi cortesia de P. Ba-

rata.

o0 que aponta para a escolha de um sistema de coordenadas cartesianas. Mas serd
necessario utilizar as trés coordenadas espaciais ou, pelo contrario, poder-se-a(ao)
ignorar alguma(s)? Este ponto é pertinente, na medida em que afecta o grau de
complexidade do modelo e, por conseguinte, o custo que lhe esta associado.

O mecanismo de transporte mais importante no interior da apara é, sem duvida,
a difusao. Devido as caracteristicas morfologicas da madeira (ver Seccao 1.5.1) e &
forma de corte das aparas (ver Figura 4.2 e também a péagina 19), facilmente se exclui
a largura do grupo de dimensoes criticas no processo de transporte intraparticular:
0s vasos estao orientados perpendicularmente a esta direccao e a largura — embora
nao sendo a maior dimensao da apara — é consideravel. A simultaneidade destes
dois factos torna a difusao ao longo da largura da apara bastante morosa quando
comparada com a verificada ao longo das duas dimensoes restantes.

O comprimento é a maior dimensao da apara, mas a anisotropia da madeira con-
traria, ao longo desta direccao, o efeito negativo que uma distancia maior tem no
processo de difusao: os vasos da madeira estao orientados ao longo do comprimento
da estilha.

Finalmente, ao longo da espessura, a morfologia da madeira também retarda a
difusdo, mas a reduzida distancia que esta associada a esta dimensao de todo inverte
essa tendéncia. A dimensao onde o transporte ocorre de uma forma mais significativa
é, efectivamente, a espessura.

Viu-se ja que a coordenada direccionada ao longo da largura é negligenciavel.
Podendo desprezar-se também a coordenada paralela ao comprimento da apara, o

modelo serd espacialmente unidimensional. Caso contrario, sera bidimensional — o
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que, inexoravelmente, acarretara maiores custos.

Resultados experimentais de Stone (1957) tém servido de justificagao para conside-
rar a difusao somente ao longo da espessura da apara. Mostra-se nesse trabalho que
a difusividade de espécies inorganicas em faia (Populus tremuloides) ao longo das
direccoes radial e tangencial é consideravelmente menor que ao longo da direccao
longitudinal, para pH inferior a 12,5. A parte interessante, contudo, estd na verifi-
cacao de que a difusividade ao longo daquelas duas primeiras direccoes aumenta de
forma abrupta para pH compreendido entre 12,5 e 13, provavelmente devido a forma
desigual de intumescimento das fibras ao longo das trés direccoes a elevado pH. O
aumento é de tal ordem que, nas condicoes muito alcalinas tipicas do cozimento kraft,
a difusividade é sensivelmente a mesma nas trés direccoes. Em face destes dados e
como a largura e o comprimento da apara sao significativamente maiores que a sua
espessura, conclui-se que esta é a dimensao critica.

Porém, ha a registar algumas vozes dissonantes quanto a este assunto (Kocurek
et al. em 1989), alegando que as aparas industriais apresentam avultadas razoes
entre a espessura e o comprimento e que, mesmo sob condigoes fortemente alcalinas,
a difusividade segundo a direccao longitudinal é algo maior que ao longo das outras
duas direccoes. Estaria a desprezar-se a contribuicao significativa da difusao ao longo
do comprimento da apara.

Perante estas duas opinides antagonicas, tenta-se, de seguida, averiguar da vali-
dade de um modelo unidimensional para a difusao nas aparas. Para tanto, admite-se
que, mesmo no meio extremamente alcalino em que se desenrola o cozimento, a difu-
sividade segundo a direccao longitudinal continua a ser substancialmente maior que
segundo qualquer das duas outras direc¢oes e comparam-se os tempos caracteristicos
para a difusao ao longo do comprimento e da espessura de uma apara.

O tempo caracteristico para a difusao entre dois pontos, #, define-se pela razao
entre o quadrado da distancia que os separa, &, e o coeficiente de difusividade ao
longo da direccao por eles definida, &, isto é,

0=>. (4.1)

Como ja referido, alguns autores defendem que os coeficientes de difusao sao dife-
rentes segundo as diferentes direccoes, com base na anisotropia da madeira. Segundo
McKibbins (1960), e ao qual Neretnieks (1972) recorreu, o coeficiente de difusao se-
gundo a direcgao longitudinal varia entre o dobro e o triplo do coeficiente de difusao

na direccao tangencial, sendo este tltimo sensivelmente igual ao verificado na direc-
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FicurA 4.3.: Razao entre os tempos caracteristicos para difusao ao longo das direc-
¢oes longitudinal e radial da madeira parametrizada em fungao da espessura da apara
parametrizada para diversos comprimentos de apara, D.

A &rea sombreada indica a gama em que oscilam as dimensées de aparas industriais

(ver pagina 19).

cao radial, isto é, %, = 2-3%, = 2-3%,q. Admita-se a mais extrema das hipotese,
isto é, o triplo.

Estas considera¢oes em conjunto com a Equagao (4.1) permitem obter a razao entre
os tempos caracteristicos para difusao segundo as direccoes longitudinal e radial:

b 1 (D)’ 45

Og 2 (L) ’ (4.2)
onde D é o comprimento da apara e L a sua espessura. Esta razao depende obvi-
amente das dimensoes da apara. A Figura 4.3 concretiza esta relagao para gamas
alargadas de espessuras e de comprimentos de aparas. Para espessuras reduzidas,
a razao Oy, /6.4 € elevada indicando que a difusao ao longo do comprimento é muito
mais lenta que ao longo da espessura da apara, sendo este efeito tao mais evidente
quanto mais compridas forem as aparas. Porém, para aparas muito espessas, a di-
fusao na direccao longitudinal nao é muito mais lenta do que ao longo da espessura,
aproximando-se tanto mais quanto mais curtas e espessas forem as aparas. Nesta

ultima situacao, é imperioso ter em conta a difusao ao longo do comprimento da
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apara, como nos trabalhos de Agarwal (1993), Agarwal et al. (1994) onde foram es-
tudadas aparas de 10 mm de espessura. Mas a espessura das aparas industriais fica
aquém deste valor (ver Figura 4.3 e pagina 19). Para as aparas industriais, pode, na
verdade, desprezar-se a direccao longitudinal em relacao a radial mesmo que hipo-
teticamente as difusividades segundo estas duas direc¢oes mantivessem uma franca
diferenca no meio altamente bésico do cozimento kraft.

Do exposto, opta-se por um modelo unidimensional no espaco.

A direccao do eixo da coordenada espacial, x, é a correspondente a espessura da
apara e escolhe-se para referéncia dessa coordenada o ponto médio da dita espes-
sura, com base em consideracoes geométricas e fisicas de simetria. Adopta-se para
referéncia temporal o instante em que a reaccao tem inicio.

A semelhanca do que se fez no Capitulo 3, definem-se agora alguns conjuntos

matematicos que permitem suavizar a aparéncia do modelo:

e O conjunto das espécies organicas: O.
A enumeracao dos ng elementos deste conjunto far-se-a oportunamente, quando
se optar por um modelo cinético (Secc¢ao 4.2.4), dado que este determina quais
e quantos sao os elementos daquele. Basta agora reter que é o conjunto de
todas as espécies organicas consideradas pelo modelo cinético a seleccionar;

e O conjunto das espécies inorganicas: .
A enumeracao dos n; elementos deste conjunto far-se-4 também na Seccao 4.2.4;

e O conjunto dos licores no interior do digestor: L = {1, r}.

e O conjunto dos tamanhos de aparas presentes no digestor, obtido atribuindo
nimeros inteiros consecutivos as diferentes espessuras, o que gera ni., elemen-
tos: T={keN:1<k< nam}-

4.2.2. Variaveis do modelo

Sendo o cozimento da madeira comum a digestores continuos e descontinuos é
natural que algumas das variaveis de estado dos respectivos modelos sejam as mes-
mas. De facto, as varidveis de estado para o modelo descontinuo — bem assim as
razoes que levaram a sua eleicao — sao na sua maioria as ja devidamente indicadas
e fundamentadas na Secgao 3.2.2, aquando do estudo do digestor continuo. A fim de
evitar repeticoes desnecessarias, deve o leitor consultar esse assunto na péagina 77 e
seguintes. Nao obstante, h4 algumas diferencas que passam a enumerar-se:
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TABELA 4.1.: Varidveis de estado do modelo do digestor descontinuo.

Simbolo Denominacao Unidades

Yi k fraccio méssica’ de i no so- -
lido das aparas de tamanho &
(Vie OAVEeT)

. o kem™= i€0
Cirk concentragdo massica (ou molar) ,
) . ) molm™™ ¢ €l
de 7 no licor retido nas aparas de

tamanho k (Vi e OUF AVE € T)
~ . kem™ €0
Ci concentragdo massica(ou molar)

: L
de i no licor livre (Vi € O U I¥) molm™ 4 €|

 Relativamente & massa inicial de madeira em base AS.
i Composto de referéncia adoptado para as espécies inorganicas: NaOH.

e todas as composicoes que dizem respeito a apara (liquido retido ou solido) sao
varidveis nao apenas no tempo mas também ao longo da coordenada espacial

da apara;

e a temperatura nao é agora uma variavel de estado: a temperatura do liquido li-
vre é imposta directamente a partir do exterior, aumentando linearmente numa
primeira fase (aquecimento) e mantendo-se depois invariavel; o aquecimento é
gradual, o que permite as aparas acompanhar perfeitamente a temperatura do

liquido que as envolve.

De notar que nao se indicam, desde j&, os materiais organicos de que se considera
constituida a madeira. Deixa-se esse assunto em aberto até a seleccao do modelo
cinético, que os determinara. Sob esta perspectiva generalista, a Tabela 4.1 resume
a informacao relativa as variaveis de estado contempladas por este modelo.

Sendo ng, 1 € ngam respectivamente o numero de elementos dos conjuntos O, | e

T, ter-se-4 um nimero de variaveis de estado dado por

Ny = N0 + 1+ Neam( N0+ 10 +11), (4.3)
~—— ~ =
licor livre N so6lido licor retido/

Vv
aparas
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liquido livre

apara

L. Ly T

2

2

FiGURA 4.4.: Representacao de uma apara no digestor.

das quais as respeitantes ao licor livre sao varidveis no tempo e as respeitantes as

aparas sao variaveis no tempo e no espaco.

4.2.3. Fenémenos envolvidos e formulacao do problema

Recorde-se a Equacdo (3.9), que representa um balango de extensidade a um ele-
mento infinitesimal de volume de um sistema quimico, onde nao ocorram reaccoes
nucleares. Extensidade refere-se, neste caso, a massa, de acordo com as grandezas
definidas como necesséarias a correcta descri¢do do sistema (ver Sec¢ao 4.2.2).

Distinguem-se trés “fases” no digestor: a matriz solida, o liquido retido — sendo o
conjunto destas duas o que se designa por apara — e o liquido livre. A matriz sélida
¢ constituida exclusivamente pelos compostos organicos antes de sofrerem reaccao
(dissolucdo). Os liquidos livre e retido sao solugoes onde as varias espécies quimicas
consideradas (organicas e inorgéanicas) estao dissolvidas.

I Dominio espacial

Enquanto se considera o liquido livre perfeitamente homogéneo — nao necessi-
tando, por isso, de ter associada nenhuma coordenada espacial — o mesmo nao se
passa com as duas fases constitutivas das aparas.

A Figura 4.4 representa esquematicamente uma apara de tamanho genérico k com
indicacao da coordenada espacial que se lhe associou.

Os reagentes deslocam-se para o interior poroso das aparas principalmente por di-
fusao — mecanismo simétrico relativamente a origem escolhida — mas, também, por
conveccao. Ora o fenémeno convectivo verificado no interior das aparas é originado

unicamente pelo aumento permanente da sua porosidade e nao por um movimento
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forcado do liquido livre — pormenorizar-se-a este mecanismo ao indicar o modo de
calculo da velocidade intraparticular, na pagina 183. A medida que a porosidade au-
menta, geram-se, entao, perfis simétricos de velocidade em cada apara relativamente
a origem espacial adoptada. Sendo os fenomenos de transporte (difusdo e convec-
¢ao) ambos simétricos, entao os perfis associados as variaveis de estado nas aparas
também o sao. Pode, entao, restringir-se o objecto de estudo a cada “meia-apara” e,
por simetria, reconstruir a posteriori as metades restantes.

O facto de o sistema poder conter aparas de diversas dimensoes em simultaneo
acarreta alguma complexidade adicional, nomeadamente aumentando o nimero de
equagbes do modelo (cada tamanho diferente exige ser estudado & parte) e alterando
o termo vulgarmente usado para descrever a interacgao entre as duas fases liquidas
(pois o liquido livre interage com o liquido retido a superficie de todas as particulas,
que é diferente de tamanho para tamanho). A migragdo de reagentes inorganicos
— bem assim de produtos organicos — nao ocorre da mesma forma em aparas de
dimensdes distintas (demora mais em aparas mais espessas). Como resultado, a reac-
¢cao quimica ocorre de forma necessariamente dissemelhante em aparas de diferentes

espessuras, o que induz perfis também desiguais dos produtos de reaccao.

I Balancos
De acordo com as consideracoes ja feitas, desenvolvem-se, agora, as equacoes de

um modelo mecanistico para descricao do sistema em estudo.

Matriz sélida: Na matriz solida nao existem quaisquer fluxos de matéria, isto é, J =
0 na Equagdo (3.9). As frac¢des massicas, em base de madeira absolutamente
seca, dos componentes organicos solidos dependem unicamente das velocidades
de reaccao. O balanco microscopico parcial a espécie organica ¢ num elemento
de volume de uma apara de tamanho genérico k£ pode expressar-se entao como

ayi, k
ot

= —|rikl (Vie O, VEeT), (4.4)

com 7; j, a representar a velocidade de degradacao da espécie organica ¢ sob as
condigoes pontuais ao longo de x verificadas nas aparas de tamanho k.

Liquido retido: Nesta fase, as varias espécies sao transferidas entre elementos de
volume vizinhos quer por difusao (devido a um gradiente de concentracao da
espécie em causa) quer por convecgdo (devido ao movimento de liquido, de
fora para dentro da apara, originado pela progressiva destruicao da matriz
solida). O vector fluxo total da espécie (organica ou inorganica) ¢ na apara de
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tamanho k, J; i, ¢ dado por

Ji.k = Jait, i,k T Jeonv, i,k (Vie OUl, Vk e T). (4.5)

O fluxo difusional pode descrever-se pela lei de Fick, isto é,
Jdifﬂ;,k- = —Zik VC’“,k (VZ eOQUl Vk e T), (46)

o que, tratando-se de um problema unidimensional, se reduz a

aCi, r,k
ox

Jait ik = —Dik (Vie QUI, Yk eT), (4.7)

sendo Z; i o coeficiente de difusividade efectivo da espécie 7, sob as condigoes
vigentes nas aparas de tamanho k, na direccao da coordenada espacial x.

O fluxo convectivo, por sua vez, é
Jconv7i,k = 5a7k Vg Ci,r,k (VZ S O U |> vk € T)? (48)
com v; a designar a velocidade intraparticular e €, , a porosidade da apara,

ambos referentes ao tamanho de apara em questao.

A reaccdo quimica faz o licor retido “perder” espécies inorganicas e “ganhar”
material organico. A taxa de producgdo da espécie quimica ¢ num elemento
infinitesimal de volume de uma apara de tamanho k é

Gik = QG k ‘T¢7k| (Vie OUl, Yk eT), (4.9)
com
a, AS 1€0
Qi = Pe : (4.10)
—E€ak 1€

Tendo presente que se estd perante um problema unidimensional e substituindo
na Equagao (3.9) vem

0 0 oC; . 0
a(ga,k Civk) = 9 (%,k Wk) - %(%,k Uk Civ k) + QG g |75k

(Vie OUl, VkeT). (4.11)

Note-se que os parametros €, , vy € Z; ; variam ao longo de x e de t.
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Aplicando a regra da derivacdo de um produto a dois dos termos da Equa-
¢ao (4.11), esta pode reescrever-se na forma

ICirr 1 O0€a k 0Z; 1, 0C; i 02C; vk
T B T U e e
—%(%,k Ok Civ k) + 06 |70 k] (Vie QUIl, Yk eT). (4.12)

Liquido livre: Como néo existe reaccao quimica no liquido livre, a dependéncia da
composicdo dessa fase relativamente a reaccao é indirecta, manifestando-se
apenas através do termo correspondente a transferéncia de massa que ocorre
através do filme que delimita liquido livre e aparas. Por outro lado, e sendo o
liquido livre homogéneo no todo do reactor, a Equacao (3.9) pode integrar-se
a totalidade do seu volume, V}. De tudo isto resulta, para a espécie genérica
(organica ou inorganica) i, que

///Vafl 4V = //V —VJ;dv (vie Oul). (4.13)

A massa de um componente genérico ¢ no liquido livre depende das correntes de
entrada e de saida de liquido no reactor, bem assim das interaccoes verificadas
entre o liquido livre e o liquido das aparas. Entao, a Equacao (4.13) pode

reescrever-se como

QU/ f“dv] // J; Negy A — // JnsaldQ/ J; ny dQ
8t Vi ’ ent sal er

(Vie OUl), (4.14)

onde () representa a variavel superficie que delimita o todo do volume Vj e 77; o
vector unitario perpendicular & superficie [ € {ent, sai, Ir} e que aponta para
fora do sistema.

Os fluxos através de qualquer das superficies Q. € (g Sa0 unicamente con-
vectivos. Contudo, através da superficie que delimita os liquidos livre e retido
(), o fluxo é mais complexo. Por um lado, deve-se & conveccao — feno-
meno cuja existéncia tem origem na continuada destruicao da matriz sélida
por reaccao quimica. Por outro, depende da difusao que ocorre pelo facto de
o liquido livre e o liquido retido a superficie de cada uma das aparas terem
composicoes diferentes (C; ) e C; k] i ,Vk € T, respectivamente). Este tl-

timo fenémeno nao se pode traduzir num termo aditivo simples nas equacoes
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do modelo que descrevem o liquido livre, ji que este licor nao interage apenas
com aparas de um determinado tamanho mas com aparas de todos os tama-
nhos presentes. Por outras palavras, existissem apenas aparas de tamanho
tinico (pelo que estariam todas nas mesmas condigbes, em todos os momen-
tos) e seria possivel reunir as diversas contribui¢oes particulares num termo
comum multiplicando-o pelo respectivo nimero de aparas (ou, o que é equi-
valente, utilizando como area de transferéncia a area de transferéncia total,
respeitante a todas as aparas). Porém, dada a possibilidade de existéncia si-
multanea de aparas de tamanhos diversos, em vez de se juntarem as aparas
num grupo unico, reinem-se mediante os seus tamanhos num nimero de con-
juntos igual ao ntiimero de diferentes tamanhos existentes no reactor, ngym. A
entrada/saida de massa do componente genérico i no liquido livre é entao dada
pela soma das contribuicoes parciais de cada um desses conjuntos. Com base
nestas consideragoes, obtém-se, a partir da Equagao (4.14),

d o . o o Ntam . N
E(fm Vl) = fi,ent Qent_fi,l Qsai_fi,l Qn — Z K; Qir, k (fi,l - fi,r,k’m:ék>
k=1
(Vie OQul), (4.15)
onde K; é o coeficiente de transferéncia de massa da espécie ¢ através do filme

que rodeia as aparas.

Particularizando a extensidade f na concentragao maéssica C e rearranjando,
tem-se

d Ntam

E(Ci,l Vi) = Ci, ent ant - Ci,l (Qsai+@lr) - Z K’L Qr, k <Ci,l - Ci,r,k|x:LTk)
k=1

(Vie OUl). (4.16)

Um balan¢o maéssico global ao liquido livre no interior do reactor pode escrever-

se
d(V
M - Fent_Fsai_Era (417)
dt
isto &, supondo que o liquido livre tem uma massa voliimica constante,
dV|
d_tl = Qent - Qsai - th (418)

representando (), o caudal volumétrico total que flui do liquido livre para
o retido devido a crescente porosidade das aparas, sempre positivo ou (no

minimo) nulo.
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Juntando as Equagoes (4.16) e (4.18) obtém-se, apos as devidas simplificagoes,

dCZJ 1 Ntam
T = Vl Qent (Ci,ent - Ci,l) - ; Ki Qir, k <Ci’1 N Ci’r’k|xL2k>]

(Vie OUl). (4.19)

O volume de licor livre depende nao apenas dos caudais de entrada e de saida.
A reacgao quimica tem o efeito de diminuir o volume de liquido livre. J& a area
efectiva interfacial entre os liquidos livre e retido nas aparas de tamanho k,
ay, ), aumenta monotonamente devido ao permanente aumento de porosidade

intraparticular.

I Parametros do modelo

Nas equacoes que constituem o modelo aparecem certos parametros que, na ver-

dade, sao funcoes de algumas das proprias varidveis de estado. Explicitam-se de

seguida essas relacgoes.

Seja £ um elemento do conjunto T, isto é, um tamanho genérico de apara de entre

0s presentes no reactor.

Porosidade da apara: Depende da extensao da reacgao e, portanto, é variavel quer

no tempo, t, quer ao longo da coordenada espacial, x. A dita dependéncia
foi j4 traduzida matematicamente pela Equagao (1.1), adaptando-se na Equa-
¢ao (4.20) a nomenclatura necessariamente mais elaborada deste modelo.

Eak =1 — (1 = carl_g) Mk (VEeT). (4.20)

O rendimento verificado num certo ponto de uma apara de tamanho k, n,
varia temporal e espacialmente ja que mais nao ¢ do que a soma das fracgoes
maéssicas dos componentes solidos — variaveis de estado. A Equagao (3.78)
pode actualizar-se originando

no
=Y v (VkeT) (4.21)
i=1
Das Equagoes (4.20) e (4.21) facilmente se obtém também a taxa de variagao

da porosidade num determinado ponto da apara de tamanho k, ou seja,

aga,k 2
T (1= €aklig) > I7ikl (Vk € T). (4.22)
i=1
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Area de interface: A area de interface entre os liquidos retido numa apara de ta-
manho k£ e livre ao longo do cozimento ¢ um caso particular da sua dupla area
de seccao recta porosa (preenchida, pois, com liquido retido). Quando se fala
de madeira (sem ter sido ainda sujeita a cozimento) faz-se correntemente uso
da terminologia anglo-saxoénica effective cappilary cross-sectional area para de-
signar a area porosa. Deliberadamente, adopta-se aqui o termo “dupla area
de secgao recta ocupada pelo liquido retido”, a, i, para enfatizar os factos de
esta nao ser a da madeira inicial mas, antes, a que se verifica no decorrer do
processo (variavel temporal e espacialmente) e de incluir ambas as metades de
todas as aparas de tamanho k. Entao, a area de interface entre as duas fases
liquidas na totalidade de aparas de tamanho k é a area a,,j a superficie dessas
aparas — estando perante um processo que ocorre simetricamente em cada

apara, ambas as faces estao, sempre, em estado idéntico entre si. Ou seja,
Ay, ) = Clr,k:|$:% (VEeT), (4.23)

onde tanto aj, j como ar7k|x_ 1, sereferem a totalidade da apara (isto é, incluem
=3

ambas as metades). Definindo agora ¢, como a razdo entre as areas porosa e

total na seccao recta situada a distancia genérica x do centro de uma apara de

tamanho k, é possivel escrever
Qr = Pk A k (Vk € T), (424)

onde a, ; representa a dupla area porosa de todas as aparas de tamanho £ na
sec¢ao recta situada a distancia genérica = e a, ; a dupla area de seccao recta
total de todas as aparas de tamanho k. Tratando-se de particulas paralelepipé-
dicas que mantém a sua forma no decorrer do processo, a area a, ¢ constante
no tempo e no espago. Ao invés, a area a, ¢ varidvel, o que implica ser a

razao ¢y também variavel.

De acordo com a lei de Dupuit, é possivel provar que, para uma distribuicao
aleatoria de poros, a razao entre as areas de seccao recta porosa e total é
a mesma que a razao entre os volumes poroso e total, isto é, a porosidade

(Froment e Bishoff em 1990). Entao ¢ possivel afirmar que

ar Vo k
ok _ 2R (yheT), (4.25)
Ay, k Va, k

sendo V;, i e V,, 1 0s volumes poroso e total, respectivamente, de todas as aparas

de tamanho k (e que incluem as duas metades de cada apara). Atendendo a
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Equacao (4.24) e a defini¢do de porosidade (Equacao (1.1)), conclui-se que a
razao ¢ mais nao ¢ do que a porosidade de qualquer apara de tamanho k£ na
coordenada espacial considerada, ou seja,

or=¢ar  (VEET). (4.26)
Entéo, substituindo na Equacdo (4.24),
Uy} = Ea,k Qak (VEeT) (4.27)
e, por (4.23), vem finalmente
A = 5a7k|$:%k Qa, (VEeT), (4.28)
com a area superficial das aparas de tamanho k, a, , dada por
Aok = 2Dy G na 1 (VEeT), (4.29)

sendo D e G} respectivamente o comprimento e a largura de uma apara de
tamanho £k e n, ; o nimero de aparas desse tamanho que estao presentes no
digestor. Esta tltima grandeza pode calcular-se comparando o volume de todas
as aparas do referido tamanho existentes no reactor com o volume de uma tinica

dessas aparas:
Va, k

Na k =
Ly Dy Gy,
onde L, Dy e G} sdo respectivamente a espessura, o comprimento e a largura

(Vk € T), (4.30)

de uma apara de tamanho k. Das Equacoes (4.29) e (4.30) pode retirar-se uma
forma final para calculo da area superficial das aparas de tamanho k. Repare-se
que nao depende nem do comprimento nem da largura das aparas mas tao s
da sua espessura — em completa concordancia com os pressupostos do modelo.

oV,

k

(Vk e T), (4.31)

Qa, k

Como o volume de aparas nao sofre alteragao durante o processo de cozimento,
pode calcular-se com base na massa absolutamente seca (isto é, de solido) de
aparas de tamanho k& com que o digestor é carregado no inicio da operacao. A
Equacio (4.32) indica como.

msv k ’t:()

Var = (VkeT). (4.32)

pa, AS ‘t:O
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Velocidade intraparticular: A velocidade intraparticular depende da reaccdo qui-

mica de duas formas antagonicas:

e por um lado, quanto maior for a velocidade instantanea da reaccao qui-
mica maior é a variacao temporal da porosidade e, portanto, maior é

também o modulo' da velocidade intraparticular;

e por outro, quanto maior for a extensao da reacgao (isto é, o integral da
velocidade de reac¢ao desde o inicio até ao momento actual) maior é a
porosidade intraparticular e, pela Equagao (4.27), maior é a area de sec¢ao
recta efectivamente disponivel a passagem do fluido, a, 1, cujo efeito é uma
diminuicao do moédulo da velocidade.

Como a conveccao intraparticular é provocada pela alteracao da porosidade
e nao pelo movimento forcado de liquido livre através da apara, os perfis de
velocidade sao simétricos relativamente ao plano central da particula.

A velocidade com que o liquido vai animado num certo instante e num certo

ponto de uma apara genérica de tamanho k pode calcular-se por

- Qr,k

(Vk € T), (4.33)
Gy k

Vg,
sendo (), o dobro do caudal de fluido que passa através da area de secgao recta,
situada na coordenada espacial considerada, de todas as aparas de tamanho &,
no instante em anéalise. O caudal, na Equagao (4.33), tem de ser “duplo” (isto
é, tem de contabilizar as duas metades de cada apara) visto a area porosa
disponivel usada nessa Equagao, a, i, ser, por definicao, também a “dupla”,

tornando numerador e denominador da fraccao consistentes.

O modulo do caudal de liquido através da apara decresce desde a superficie
até ao centro da particula (onde é virtualmente zero, por razoes de simetria).
A Figura 4.5 representa esquematicamente o permanente decréscimo, a partir
da superficie para o centro da apara, do moédulo do caudal de liquido que a
atravessa. A causa deste comportamento estd no facto de, através da area de
seccao recta localizada a distancia x do centro de uma apara de tamanho k,
nao passar apenas o liquido necessario para colmatar as novas necessidades
locais (impostas pela destrui¢do quimica da matriz solida): flui ai o liquido
requerido para preencher, nessa apara, todo o novo volume poroso criado entre

o centro e o ponto considerado, isto é, entre x = 0 e x = x. O caudal é, neste

1O vector velocidade tem sentido oposto ao do eixo dos za’.
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Fiaura 4.5.: Representacao esquemdtica do caudal de liquido através da semi-apara
originado por reaccao quimica.

O perfil apresentado é um dos muitos possiveis. O objectivo da Figura é, apenas,
mostrar o caracter monétono da funcao entre v+ = 0 e v = %, podendo esta ser

diferente da desenhada.

caso, a variacao cumulativa de volume poroso desde o centro até a coordenada
do ponto considerado por unidade de tempo. Para coordenadas espacial e
temporal genéricas (x e t, respectivamente),

Qr k= _2 (/ 853 kE Qa k dX) (Vk € T)v (434)
) at 0 ) )

sendo x a variavel de integracao a varrer o espacgo entre 0 e x. O sinal negativo
é indicagao que o caudal tem sentido contrario a coordenada espacial usada.

Substituindo, agora, as Equagoes (4.27) e (4.34) na Equacao (4.33), vem

—9 (" 9e. ar d
oy = 01 U P2un ok d) (VK € T). (4.35)
€a,k Aa k

Simplificando, atendendo a que a, , ¢ constante para cada tamanho de apara,

obtém-se .
1 8637 k

é\a’k 0 at

dx  (VkeT). (4.36)

Vp = —

Como ja se havia notado, a velocidade é nula no centro da apara (fazer z =0
na Equacio (4.36)).

Volume de liquido livre: O liquido livre vai sendo sugado pelas aparas existentes
no reactor, de acordo com a velocidade de destruicao da matriz solida. Em
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cada instante, o caudal de liquido livre que a totalidade das aparas existentes
no reactor absorve e que se convenciona positivo, (), é a soma das ng,, con-
tribuicoes parciais referentes a cada um dos diferentes tamanhos de particulas
presentes. Matematicamente,

Ntam

Qn = Z Qi (VEeT), (4.37)
k=1

sendo o caudal parcial que flui para o conjunto de aparas de um tamanho
genérico k, Q. x, dado por

Qi k = |VaL k| Gak (VkeT), (4.38)

onde vg), , representa a velocidade com que o fluido atravessa o filme das apa-
ras de tamanho k tendo como referencial a coordenada espacial da apara em
estudo. Por sua vez, o caudal que atravessa a superficie das aparas de tama-
nho k, Qr7k|x:ﬂ7 ¢ dado pelo produto entre a velocidade avaliada a superficie
das aparas de tQamanho k e a correspondente area porosa, ay, i, definida pela
Equacao (4.28). Assim,

Qr,k|$:% = Uk”w:%k ar,y  (VEET), (4.39)

Admitindo que o fluido é incompressivel, o0 médulo do caudal que atravessa o
filme da totalidade de aparas de tamanho £ é igual ao médulo do caudal que

atravessa a superficie dessas mesmas aparas, isto é,

A Equacao (4.18) vem entao

Ntam

dW1
d_t - Qent - Qsai - kz_; )Uklw:%k

air, k (\V//{? € T) (441)

Coeficientes de difusdo efectivos: A difusividade efectiva de uma espécie quimica i,
Z;, num meio poroso depende da difusividade molecular dessa espécie, Pl i
e das porosidade, ¢, e tortuosidade, 7, (Froment e Bishoff em 1990). Assim,

9,y = Tmohik Sk (i QUIAVE ET). (4.42)

Tk
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Considera-se a tortuosidade independente da reac¢ao quimica (cujo principal
efeito serd provavelmente alargar os poros jé existentes, em detrimento de uma
alteracao da arquitectura da rede porosa). O coeficiente de difusao efectivo nas
aparas de tamanho k pode reescrever-se como

.@i,k == ‘@r/nol,i,k ga,k (Vk c T), (443)
com @
Drnoip = ot (VRET). (4.44)
k

Repare-se que o coeficiente de difusao para um determinado tamanho de
apara k é varidvel no espaco e no tempo mesmo que se negligencie, por exemplo,

o efeito da temperatura no coeficiente de difusao molecular.

I Condicoes fronteira e condicdes iniciais
Para completar a formulacao do problema é preciso adicionar, as equacoes do
modelo apresentadas acima, convenientes condi¢oes iniciais e fronteira.

As condicoes fronteira obtém-se analisando o que acontece na apara sob cozimento.

Condicdes fronteira: Por razoes de simetria dos mecanismos de transporte envol-
vidos (ver pagina 176) relativamente ao plano central da apara, a concentragao
de liquido retido na espécie quimica ¢ atingird nesse local um valor extremo

(méaximo ou minimo). Assim,

8Ci7r,k

= ' I T). 4.4
e 0 (Vie QU VkeT) (4.45)

=0

As condigoes fronteira na superficie exterior da apara sao o resultado de con-
siderar que nao existe acumulagao a superficie da apara. Equivalentemente, a
quantidade de determinada espécie que atravessa a superficie de uma apara pelo

seu lado interno (isto é, em x = %e) é a quantidade dessa espécie que atravessa
Lk )

a superficie da mesma apara pelo seu lado externo (isto é, em x = o

Para cada espécie quimica ¢ (organica ou inorganica) e para cada tamanho de

apara k
aC’L r, k
Qa, K ‘@@k —_— _Qr,k|x_L7k Ci,r,k’x_ﬂ =
or Ly =2 =2
r=
S) ~~
~ ~~ >0, convecgao
>0, difusdo

= Ki an (Cin— Civnl _rp ) +Quk Cit, (4.46)
2 N —  —

52

R . >0, convecgao
>0, transferéncia no filme devida a VC
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o que é equivalente, pelas Equagoes (4.38) e (4.39), a

aCi, r, k
ox L
2

xr=

o,k Diyk — okl Ukl_ne Cirkl,_z =

S| S|
(S]

= Ki a, (Ciy = Cie okl _ri ) — @ar var ke Ci
2 9

(Vie QOUI, VkeT). (4.47)
Das Equagoes (4.40), (4.38), (4.39) e (4.28) conclui-se que
Uk’x_]ic = Eak Uk|$_L7k (Vk € T) (448)
T 29 205
Substituindo a Equacao (4.48) na Equacao (4.47) e recorrendo novamente a
Equacao (4.28) obtém-se, apos rearranjo, a condi¢do fronteira para uma qual-
quer espécie i (organica ou inorganica) e um tamanho genérico de apara k:

Dk 0C;r 1

€a,k Oz o=Lk
—2

= (Ki—vk|33:ﬂ) (Ci,l_Ci,r,k’x:i> (VZ c OU', Vk € T)

(4.49)
Para a fase so6lida nao se definem condi¢oes fronteira por balancos, uma vez
que, estando o sélido “parado”, o balanco originaria apenas a indeterminagao
0 = 0. Este assunto sera retomado a frente (ver Secgao 4.2.5, paginas 193-195).

Condicoes iniciais: As condicoes iniciais sao ditadas pelas situacdo operatoria es-
pecifica que se analisa. Aquando da discussao de resultados (Subcapitulo 4.3)
indicar-se-4 o cenério operatorio (e, portanto, as condigdes iniciais) da situagao

em anélise.

Adicionalmente, indicar j& as condicoes iniciais requereria a prévia especificagao
das espécies organicas e inorganicas (isto é, dos elementos dos conjuntos O e I)
— o0 que, recorde-se, serd imposto pelo modelo cinético a frente, na Seccao 4.2.4.

4.2.4. Cinética das reaccoes

O modelo heterogéneo intraparticular aqui sugerido requer um modelo cinético
também heterogéneo, baseado em concentragdes no interior da apara (onde as reac-
¢oes quimicas realmente ocorrem). Apesar dos esfor¢os recentes e dos trabalhos em
curso nesse sentido, tal modelo cinético nao existe ainda. Quando dessa pesquisa
emergirem leis cinéticas mais apropriadas, poderao facilmente acoplar-se ao presente
modelo do reactor pois o codigo computacional que o implementa foi desenhado para
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lidar com qualquer niimero de espécies organicas e com qualquer niimero de espécies
inorganicas. Além disso, o utilizador pode definir, ainda sem necessidade de alterar
o codigo, outras opgoes (por exemplo, se 0 modelo cinético prevé ou nao variacoes de
viscosidade — o que aumentaria o nimero de variaveis de estado do modelo global).
Mais pormenores serao dados na Seccao 4.2.5, onde se apresentam algumas conside-
racoes relacionadas com a implementagao computacional (pagina 196). Entretanto,
e a fim de demonstrar qualitativamente as capacidades do modelo do processo desen-
volvido, recorre-se a um modelo cinético proposto por Mirams e Nguyen (1996). Este
modelo foi desenvolvido com base em medicoes de concentragoes médias da matriz
solida e nas concentracoes de espécies inorganicas do licor livre. A aproximacao de
usar um modelo cinético homogéneo para calcular as velocidades de reacgao tem sido
adoptada por outros autores em trabalhos onde se toma em linha de conta a difu-
sdo intraparticular, nomeadamente Gustafson et al. (1983), Jiménez et al. (1989),
Agarwal (1993).

As leis cinéticas de Mirams e Nguyen (1996) consideram a matriz sélida da madeira
constituida principalmente por lenhina, hemicelulose e celulose, cada uma delas vista
como o conjunto de duas fracgoes que reagem em paralelo a velocidade distinta — e
que aqui se associam as designacoes de “alta” e de “baixa” reactividades. Os reagentes
inorganicos sao o hidréxido de sbédio e o sulfureto de s6dio. Ou seja:

e O = {La, Lb, Ha, Hb, Ca, Cb};
e |={OH", HS™}.

O nimero de espécies quimicas consideradas pelo modelo cinético origina 22 varié-
veis de estado (8 para o liquido livre, 8 para o liquido retido e 6 para a matriz solida).
Pese embora o nimero relativamente grande de varidveis de estado que requer, este
modelo cinético foi escolhido por a taxa de deslenhificagao que sugere ser, sempre,
dependente da concentracao de iao hidréxido. Outros modelos cinéticos, nomeada-
mente o proposto por Nobrega e Castro (1997) e usado no Capitulo 3, apresentam
taxas de deslenhificacao independentes, num certo periodo de tempo, da concentra-
¢ao de iao hidroxido. Consequentemente, permitem reacgao (e, portanto, consumo
de ido hidroxido) mesmo antes desta espécie inorganica ter chegado ao interior da
apara. Atendendo a que o modelo global considera resisténcias intraparticulares a
difusao e que as aparas estao, no inicio, impregnadas apenas com agua, surgiriam
(a0 resolver as equagoes) concentragoes negativas de iao hidroxido no licor retido, o
que de todo carece de significado fisico.
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O modelo cinético para o cozimento kraft de Fucalyptus globulus indicado por

Mirams e Nguyen (1996) considera
Yra = 0,197y;

(4.50)
YL = Yla T Yibs (4.51)
Yoa = 0,111y, (4.52)
Yo = Yo You, (4.53)
Yia = 0,179, (4.54)
Y = Yita + Viny (4.55)
e estipula para leis cinéticas as seguintes equagoes:

12629,3

i = = (756101 Cype e 8™ 45,2510 Oy 07 Ciig 7 &5 )

(4.56)
rip = = (1113102 Gy e ™ 1 1,05% 10" € G- "% e )
(4.57)
e, = —1,17x10% Chy e T you (4.58)
. 19 s 19244,6
= —6,94x107 C2y- e T Y (4.60)
iy = —4.88x10% C5y e Ty, (4.61)
com [T] = K, [C}] = moldm™ e [r}] = [y;]/h = h™!. Convertem-se estas equagoes
para as unidades adoptadas no presente trabalho usando
Yi
i = ) 4.62
Yi = 100 (4.62)
O
Ci r — L 463
= (4.63
e *
7
T 1.64
T 36x10° (4.64)

Como Mirams e Nguyen (1996) ndo indicam expressoes para a taxa de “consumo”
de materiais inorganicos na reac¢ao, usam-se as ja adoptadas no Capitulo 3, isto
é, as propostas por Nobrega e Castro (1997) apos apropriado reajuste com dados
industriais e adaptadas a nomenclatura e unidades deste modelo:

103
TOH7 et f (2,0TL _|‘ 16,0TC + 1670TH) (465)
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Tgs- = 0. (466)

As velocidades de reaccao de lenhina, celulose e hemiceluloses totais (a que a expres-
sao de Nobrega e Castro (1997) alude) sao a soma das correspondentes contribui¢oes
de alta e de baixa reactividades dadas pelo modelo de Mirams e Nguyen (1996).
Quanto a razao liquido-madeira que surge na Equacdo (4.65) — e a semelhanca do
que se fez no Capitulo 3, ao adaptar a cinética homogénea de Nobrega e Castro
(1997) ao modelo heterogéneo do digestor — tem que ser corrigida para o liquido
retido apenas (rever Seccao 3.2.5). No presente modelo a razao liquido-madeira
corrigida ha-de variar ao longo da coordenada espacial, pois a porosidade (que deter-
mina a quantidade de liquido disponivel para dissolugao) também varia. De facto,
e entendendo a razao-liquido madeira corrigida como a razao entre o volume (local)
de liquido disponivel para a dissolu¢do de materiais e a massa (local) de madeira

absolutamente seca existente antes do cozimento ter inicio, é possivel chegar a

roH- k= pg‘; 2,0/, +16,0rc + 16,0r0)  (Vk € T). (4.67)

4.2.5. Resolucao numeérica

A estratégia numeérica adoptada para resolver o conjunto de EDP foi o chamado
“método das linhas”, transformando o problema num sistema de EDO. Implemen-
tou-se computacionalmente o modelo discretizado e recorreu-se a um integrador dis-
ponivel para resolver o PVI resultante. Tecem-se, de seguida, algumas consideracoes
a este respeito.

I Aspectos numeéricos

As equacoes as derivadas parciais foram discretizadas em n intervalos, usando
um espagamento constante, ao longo da coordenada espacial da particula, x, como
mostra a Figura 4.6. O espacamento para as aparas de tamanho k é definido como

Ly,
Ax, = — VkeT). 4.68
m=st  (HeT) (469
De acordo com Gerald e Wheatley (1984), podem aproximar-se as primeira e se-
gunda derivadas espaciais de determinada fungao g(¢,x), em determinado instante t,

de acordo com
dg N 9l — 9l

ol o~ (4.69)
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y

.
+ o
—
+ 3

F1GURA 4.6.: Discretizacdo da coordenada espacial de uma apara de tamanho k.

92 .o —2q|.+ gl
Pgl o I g’; 9l (4.70)
0x? v=r; Ax

O procedimento a seguir consiste em:

e Aplicar as aproximagoes (Equacoes (4.69) e (4.70)) as equagbes do modelo e
rearranja-las de maneira que se obtenham equagoes da forma G(t,y,y/) = 0,
para 0 < 7 < n. Por conveniéncia de escrita, representa-se aqui por y o vector
das variaveis de estado (incluindo nao so6 as fracgdes massicas do material so6lido
mas, também, as concentracoes de ambos os licores e outras que venham a
adicionar-se futuramente). y/ é o vector de derivadas temporais das variaveis

de estado.

Como o espacamento é constante

xj=j Az (VieN:1<j<n). (4.71)

As equagoes onde existem g—i’ e/ou % necessitarao dos valores de y (variaveis
de estado) avaliadas em pontos ficticios: em j = —1 (nas equagoes obtidas para
j=0)eem j=n+1 (nas equacoes correspondentes a j = n).

e Discretizar as condicoes fronteira, o que permite obter expressoes para calcular
os requeridos valores de y nos pontos ficticios referidos no item anterior. A
titulo exemplificativo, para a condicao fronteira do centro da apara e fazendo

Cte Uma constante qualquer
dy

ox|,_,

= Cte, (472)
obtém-se, ap6s discretizagao e rearranjo, que

Ylie = ylo) — 2¢e Az (4.73)
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Aplicando esta estratégia ao problema em estudo obtém-se o modelo discretizado,

constituido por

Neq = M + N0 + Nam (n+ 1) (0 + 2no) (4.74)
\._\,._./ —— ——
licor livre n? pontos retido+solido

aparas de um tamanho
N 7
TV

aparas de todos os tamanhos

EDO e por
Nef = 2Ngam (1 + 2n0) (4.75)

EA (provindas das equagoes fronteira) acrescidas das EA para calcular certos para-
metros a partir das varidveis de estado, cujo nimero, para cada tamanho de apara,
¢ igual ao ntimero dessas relagoes (sete) multiplicado pelo ntimero de pontos de dis-
cretizagao, incluindo os ficticios (isto &, por n + 3):

Npar = TMam (1 + 3). (4.76)

O modelo discretizado, fruto da estratégia descrita, é o seguinte, com 0 < j < n.
n + no EDO:

ac;, 1 o=
0= ———" - ens Cz en _Cz Kz r Cir _Cl
P +V1 Qent (Ci, ent ,1)+; ar, . (Cirkl, 1)

(Vi e 1UO), (4.77)

no Ntam (n + 1) EDO:

. dyi,k
dt

0= (Vie O, VkeT), (4.78)

Ti,k|j

(n1 + no) Ngam (n + 1) EDO:

dCi,r,k

1 Cl&a7 k
dt

j 5a,k|j dt
I (@i,k|j+1 - @i,k

0=— +

Ti,k|j

j,l) (Ci,r7k|j+1 - Ci,r,k|j71)+

Ci,r,k|j + al,k|]
J

1(Dan)?
9@',k|j (Ci,r,k j+1 20i,r,k|j + Ci,r,k’j_1>
+ +
(Al’k)2
_5a,k|j+1 Uk|j+1 Ci,r,k|j+1 - 5a,k‘j,1 Uk|j_1 Oi,r,k|j,1
QAZL‘k

(VielUuO, VkeT), (4.79)
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com «; i definido pela Equacao (4.10) e

5a,k|j =1- 7]k|j (1 — ankltzo) (Vk c T), (480)
no
kl; = Zyi,kz (VkeT), (4.81)
d€a7k

T } = ( €a, k?|t -0 Z ri,k|j‘ (Vk’ € T), (482)
Ui,k = Ea,k|, Qak (VkeT), (4.83)

(0 i=0
W=y Am ghdea| o, MRET) (1.81)

€a7k|j "t dt m -
‘/l‘tztjw = ‘/i’t:t]\{_l + At (Qent - Qsai - Z |,Uk’n| a/]r’]g (485)
k=1
€

Dikl; = :2’dzk\ carl, (VkeT). (4.86)

A Equagao (4.84) foi obtida usando a regra dos trapézios e a Equagao (4.85) admite
que At é suficientemente pequeno para permitir uma aproximacao linear.

Como ja mencionado, as EA que provém da discretizacao das condicoes fronteira
permitem o calculo das variaveis de estado nos pontos ficticios:

Centro da apara: A discretizagao das condigoes fronteira no centro da apara (Equa-
¢ao (4.45)) gera um conjunto de EA muito simples através das quais se estimam
os valores das varidveis de estado, afectas ao liquido retido, no ponto j = —1:

Civkl_y=Cirikl, (YieOUI VkeT). (4.87)

Se se observarem as equacoes que constituem o modelo, constata-se nao exis-
tirem quaisquer termos onde figurem directamente derivadas espaciais, de pri-
meira ou de ordens superiores, das variaveis de estado associadas a matriz
solida. Dito de outra maneira, a Equacao (4.4) ¢ uma EDO e ndo uma EDP. A
primeira vista, tal poderia levar a supor que nao ¢ necessario avaliar as varia-
veis de estado do s6lido nos pontos ficticios ) = —1 e j = n+ 1. Contudo, nao
é assim. A obrigatoriedade de estimar as varidveis de estado correspondentes
a fase solida, y; x, nos pontos ficticios nao advém da Equagao (4.4) mas da
Equacao (4.12). Além da dependéncia em y;  através do termo de reaccao —
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que nao requer avaliagao nos referidos pontos — repare-se que a Equacao (4.12)

883, k

oz
¢ao (4.36)) e esta, por sua vez, é funcao de y; x (ver Equagao (4.20)). Na

contém e, ainda, %(%,k v Cir k). Ora vy é funcio de g, (ver Equa-
discretizagao de qualquer daquelas derivadas espaciais surgem as fungoes €, j
e v (dependentes directamente de y; ;) avaliadas nos pontos ficticios. Dai a
exigéncia de avaliacao de y; , nesses pontos.

Recorde-se que a composicao da fase sélida depende exclusivamente da reaccao
quimica e que os perfis de reagentes inorganicos na apara sao simétricos. Assim
sendo, os perfis indicativos da composicao da fase solida na apara também
sao simétricos, atingindo extremos onde a concentracao de reagentes também

atinge (centro da apara):

yi .
L 0. (VieO, VkeT). (4.88)
ox -y
Discretizando, surge
Ykl =vikl, (Vi€O, VkeT); (4.89)

Superficie da apara: Por discretizacao das condi¢oes fronteira na superficie exterior
da apara (Equagao (4.49)), obtém-se um conjunto de EA que permite calcular
a composicao do liquido retido no ponto ficticio j =n + 1:

(Ki — vl )(Cit — Ciril,,)
" Dikl,,
(Vie OUl, Yk e T). (4.90)

C; Cir,kl, 1 + 2Am; €ak

,r,k‘n_,_l ==

Como devidamente argumentado no item anterior, é estritamente necessario
conhecer as variaveis de estado que descrevem a composicao da matriz sélida
no ponto ficticio j = n+ 1. Ao invés do que acontece no caso do liquido retido,
essa informacao nao pode provir de um balango ao filme. Como nao ha trocas
de material entre as fases solida e liquida livre (o solido esta “parado”), tal
balanco traduzir-se-ia na indeterminagao 0 = 0. Este obstéaculo foi ultrapassado
recorrendo ao estratagema de usar uma aproximacgao linear para as variaveis

que caracterizam a matriz solida na vizinhanca da superficie da apara:

aQyi,k

ozx? | _ Ly

=0 (Vie O, VkeT). (4.91)
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Ainda estiveram sob consideracao outras opc¢oes, nomeadamente a aproximacao

de primeira ordem, isto &,

0 Ui k
ox L

—Zk
T=

=0 (Vie O, VkeT). (4.92)

O motivo de se preterir esta hipotese (Equagao (4.92)) em favor da aproximagao
de segunda ordem (Equagao (4.91)) é de indole fisica: como as concentragoes de
liquido retido no ponto ficticio j = n + 1 sao diferentes das vigentes em j = n,
afigura-se mais realista considerar que também a composicao da fase solida
¢ diferente nesses dois pontos. Ora, adoptando a aproximacao de primeira
ordem (Equacdo (4.92)), o valor das variaveis de estado que caracterizam a

matriz sélida manter-se-iam iguais nos dois referidos pontos.

Discretizando a Equagdo (4.91) obtém-se, apds rearranjo,
Yioklnor = 20ikl, — Yikl,y, (Vi€ O, VkeT). (4.93)
Como, por razoes fisicas,
Yik = 0 (Vie O, VEeT), (4.94)
considera-se, finalmente, que

Yioklpyr = max(2yi k], — Yikl,_1,0) (Vi€ O, VE€T). (4.95)

I Método numérico

A resolug¢ao do PVI faz-se recorrendo ao algoritmo DASPK, inicialmente desen-
volvido por Brown et al. (1994, 1998) e posteriormente enriquecido por Li e Petzold
(1999). O algoritmo DASPK foi concebido para a resolucao de largos sistemas de
equacoes diferenciais e algébricas, sendo especialmente eficaz na resolucao de EDP
em duas e trés dimensoes, dependentes do tempo, através do método das linhas. O
método implementado em DASPK contém o método de DASSL e, embora seja pos-
sivel usar este ultimo através do codigo DASPK, o algoritmo de Brown et al. (1994,
1998) ultrapassa certas limitagoes apresentadas por DASSL e é menos exigente em
termos de memoria requerida e, aparentemente, com desempenho superior (em casos

de elevada nao-linearidade).

O integrador numérico requer uma estimativa inicial das derivadas temporais das

Neq Variaveis do modelo discretizado. A estimativa dada foi simplesmente 1, sendo
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negativa para as variaveis cuja tendéncia inicial é decrescente e positiva nos restantes.

Em particular, ¢ negativa para
e as concentracoes em materiais inorganicos no licor livre;

e as fraccoes massicas em materiais organicos em todos os pontos de discretizagao
das aparas de todos os tamanhos

e positiva para
e as concentracoes em materiais organicos no licor livre;

e as concentragoes em materiais organicos e inorganicos do licor retido em todos

os pontos de discretizacao das aparas de todos os tamanhos.

I Implementacdo computacional

De forma sucinta, o algoritmo a implementar computacionalmente é:
e ¢ = 0: Inicializar variaveis usando condicoes e estimativas iniciais;
® = tjwi

1. Tomar para primeira estimativa das variaveis no instante actual, t = t,;,
os correspondentes valores da iteracao anterior, ¢ = t,,_1, respeitando
estritamente a localizacao espacial associada as concentragoes dentro da
apara.

2. Integrar as equagoes, tendo o cuidado de actualizar os parametros com a
estimativa actual disponivel & medida que o processo converge.

O modelo apresentado neste Capitulo foi codificado em FORTRAN77. O codigo esta
distribuido por seis rotinas sob gestao de um programa principal. O cédigo-fonte
foi perscrutado pelo programa ftnchek e, posteriormente, compilado por £77 ou,
alternativamente, por g77. Aglutinaram-se os seis objectos gerados a partir das
rotinas na biblioteca intra.a. Criou-se, ainda, a biblioteca daspk.a, a partir do
codigo-fonte em FORTRAN77 fornecido pelos autores do algoritmo e recorrendo aos
compiladores ja indicados. O objecto do programa principal intra.o, a biblioteca
intra.a e a biblioteca daspk.a foram, finalmente, reunidos numa versao executavel
— intra.

Toda a implementacao foi feita no sistema operativo Linux.
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O codigo foi delineado para lidar com qualquer cinética sem necessidade de outras
alteragoes que nao sejam a actualizacao da rotina contendo as novas leis cinéticas
(kine.f) e a correcgdo, no ficheiro parameters.i, do ntimero de espécies quimi-
cas associadas a esse novo modelo cinético. Um nimero diferente de espécies im-
plica um nimero diferente de equacoes que constituem o modelo. Mas o programa
encarregar-se-a dessa tarefa sozinho criando, de forma completamente auténoma,
tantas equagoes (e tantas variaveis de estado) quantas as adequadas. Desenvolveu-se
um sistema de indexacao de varidveis dinamico que permite relacionéa-las entre si

correcta e automaticamente.

De igual forma, um niimero de tamanhos diferente implica mais variaveis de estado.
Mas também nesta situacdo basta indicar qual esse niimero (e, obviamente, quais as
dimensdes, quantidades e caracteristicas iniciais de cada um desses grupos).

H4, ainda, outras opgoes que requerem alteragoes minimas do codigo: é possi-
vel acrescentar as variaveis de estado outras, eventualmente de interesse, que nao
composi¢oes. Em particular, contemplou-se a viscosidade e temperaturas (com pos-
sibilidade de serem diferentes entre si) para o licor livre, o licor retido e para a matriz
solida. No caso de se querer ter algumas ou todas estas grandezas como variaveis de
estado, basta indica-lo no ficheiro parameters. i escolhendo o ntimero adequado (ver
lista abaixo) e acrescentar a equacdo pretendida no ficheiro model . f, ndo esquecendo
as devidas condi¢oes iniciais dessa(s) nova(s) variavel(is).

Enumeram-se agora as diferentes variaveis (computacionais) inteiras que permitem

uma indexagao correcta e devem ser indicadas pelo utilizador:
n — numero de “fatias” pretendidas, em cada “meia-apara’, no processo

de discretizagao, n.

ni — nimero de espécies inorganicas, nj.

no nimero de espécies organicas, ng.
nsize — nimero de diferentes tamanhos presentes em simultaneo, N¢am.

ntf

1 ou 0, consoante se queira ou nao introduzir uma equacao para a

temperatura do licor livre.

nte — 1 ou 0, consoante se queira ou nao introduzir uma equacgao para a
temperatura do licor retido.

nts — 1 ou 0, consoante se queira ou nao introduzir uma equacao para a
temperatura da matriz sélida.

nv — 1 ou 0, consoante se queira ou nao introduzir uma equacao para a

viscosidade.



198 Modelo heterogéneo intraparticular do digestor descontinuo

Os resultados sao enviados para M., ficheiros ASCII e cujo nome obedece ao
padrao intra.rk (k € N : 1 < k < ngn). Af sdo armazenados por blocos e,
posteriormente, sao tratados para visualizacao, recorrendo ao programa octave (que

faz uso implicito de gnuplot).

4.3. Discussao de resultados

Usa-se agora a ferramenta desenvolvida para tentar entender melhor o cozimento
kraft da madeira — processo de grande importancia econémica mas de elevada com-
plexidade fisico-quimica e operacional.

Por razoes ja expostas (inexisténcia de um modelo cinético heterogéneo que sa-
tisfaca o modelo heterogéneo do digestor, Secgdo 3.2.5), os resultados apresentados
neste Subcapitulo tém um caracter sobretudo qualitativo. Embora se deva ter em
mente este facto na avaliagao dos resultados, o modelo mecanistico foi desenvolvido
sob uma nova perspectiva permitindo um retrato visceral do processo e contribuindo,
assim, para aumentar o saber estritamente necessario para o melhorar. Um modelo
desta natureza permite prever, por exemplo, nao-uniformidade no processo de co-
zimento, originada por diversos factores. Tal conhecimento ¢é indispenséivel para
eliminar ou, pelo menos, minimizar essa caracteristica a que estao acopladas gra-
ves desvantagens economicas e/ou de qualidade do produto. Quando todo o esforgo
que tem vindo a fazer-se no sentido de criar leis cinéticas heterogéneas der frutos,
bastara introduzi-las no modelo global ideado e sera, entao, possivel uma analise
quantitativa.

Para proceder ao estudo pretendido, admite-se um conjunto de condicoes iniciais
que traduzem as condicoes de operacao.

I Condicdes iniciais

Naturalmente, o modelo nao esta vinculado a estas (ou outras) condigoes iniciais,
devendo as equacgoes seguintes ser alteradas de acordo com a situacao especifica de
operagao. Vem a propoésito referir que o programa consegue simular o cozimento
simultaneo de espécies diferentes de madeira, sendo apenas necesséria a conveniente
inicializagdo das caracteristicas dessas madeiras (composicao, porosidade, massa vo-
limica e difusividades). O programa consagra variaveis distintas para as caracte-
risticas locais de cada grupo para garantir a integridade da informacao ao longo do
processo. Se essas variaveis forem inicializadas de forma semelhante, trata-se do co-

zimento de uma unica espécie de madeira (ainda que eventualmente de diferentes



4.3 Discussao de resultados 199

tamanhos). Caso contrario, coexistem mais do que uma espécie de madeira (nas
quantidades indicadas pelo utilizador). Nesta discussdo analisam-se resultados de
cozimento de Fucalyptus globulus a ser processado em exclusivo.

As condicoes iniciais usadas neste estudo particular sdo:
e estando as aparas inicialmente impregnadas de agua,

Civklo=0 (Vie OUI, VkeT); (4.96)

e admitindo que a madeira é Fucalyptus globulus, que a composicao desta é inici-
almente homogénea e que é a que consta na Tabela 1.1 em termos de lenhina,
celulose e hemiceluloses, podem calcular-se os valores parciais (correspondentes
as espécies de alta e baixa reactividades, variaveis de estado do actual modelo)
de acordo com as sugestoes do autor do modelo cinético (Mirams e Nguyen em
1996) — Equagoes (4.50)—(4.53) e Equagao (4.62). Assim:

Yrakl,_g = 0,197yr|,_, = 0,04334  (Vk€T), (4.97)

Yib,kl,_o = 0,803yL],_, = 0,176 66  (Vk € T), (4.98)

Yca,kl_g = 0.111ycl,_y = 0,054 39 (Vk e T), (4.99)

Ycb,kl_g = 0,889ycl,_o = 043561  (Vk e T), (4.100)

Yta,kl,—g = 0,179yul,_y = 0,048 33  (VkeT) (4.101)
(&

i, kl,—o = 0,821yn|,_, = 0,221 67  (Vk € T); (4.102)

e admitindo que no inicio nao existem produtos organicos no licor livre,

Citl_o=0,  (VieO); (4.103)

e para as espécies inorganicas dissolvidas no licor livre:

Con-,1],_y = 1,20moldm™* = 1,20x10° mol m ™ (4.104)

Chs- = 0,18 moldm > = 0,18 x10° mol m?; (4.105)

71‘t=0
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e toda a madeira com que se carrega o reactor tem as seguintes caracteristicas:
Pa, asl—o = 530kg m~3, (4.106)

Eatl,_g = 0,5994. (4.107)

O valor da porosidade foi determinado experimentalmente no grupo de inves-
tigagdo, enquanto a massa volimica das aparas foi determinada experimental-
mente no RAIZ (Tabela 1.1);

e no inicio, carregou-se o reactor com uma massa de aparas absolutamente secas

de 1kg, isto é,
myl,_o = 1kg (4.108)

e com 5dm? de liquido livre, ou seja,
Vi, = 5dm® = 5x 107" m®. (4.109)

Estes valores, juntamente com os apresentados no item anterior, originam uma
razdo liquido-madeira (que contabiliza a totalidade dos liquidos livre e retido)
inicial de aproximadamente 6,13 dm?kg~?.

I Outras condicOes
O conjunto das condicbes operatorias nao é exaustivamente descrito pelas condi-
¢oes iniciais. Indicam-se, de seguida, as restantes:

e apesar de haver recirculagao, que assegura uma distribuicao homogénea do
liquido livre, a entrada e a saida globais do sistema estao desactivadas, ou seja,

Qent = 0 (4.110)

Qsai = O; (4111)

e a temperatura inicial é de 373K (isto &, 100°C). Durante a primeira hora
aumenta linearmente, atingindo, no fim deste periodo, a “temperatura de cozi-
mento” de 160 °C que se mantém até final da operacdo (ver Figura 4.7).

e descarregam-se as aparas 15000s (ou seja, 4h 10 min) apos o inicio do processo.
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FiGura 4.7.: Temperatura ao longo do processo de cozimento.
A escala temporal esta expressa em segundos na base e em minutos no topo do gréfico.

A escala de temperatura esta expressa em K na esquerda e em °C na direita do gréfico.

I Coeficientes de difusividade e de transferéncia de massa

A difusividade molecular modificada, 2, ;, (Vi € O UI), e os coeficientes de
transferéncia de massa, K; (Vi € O U ), foram escolhidos, de grosso modo, com
base na sensibilidade adquirida no decorrer do projecto onde se enquadra a presente
tese, nomeadamente no que respeita a sua ordem de grandeza e ao comportamento
caracteristico de certas variaveis no processo kraft. Consideraram-se os coeficientes de

1

transferéncia de massa 5x107°ms™!, as difusividades moleculares modificadas para

as espécies organicas 5x 107" m?s™! e para as espécies inorganicas 1x107? m?s~!.

I Nimero de pontos de discretizacdo e periodo de amostragem

Apos alguns ensaios preliminares, optou-se por discretizar a meia-espessura da

apara em dez intervalos, isto é,

n = 10, (4.112)

de modo que se obtenham perfis nao “quebrados” que traduzam realisticamente o

andamento das varidveis.

O intervalo temporal foi fixado em dez segundos (At = 105s).
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4.3.1. O caracter heterogéneo do cozimento

Além dos valores indicados na abertura deste Subcapitulo, considere-se ainda que

todas as aparas tém uma espessura de seis milimetros, pelo que

Ntam = 1 (4.113)

L; = 6mm. (4.114)

Este valor foi escolhido com o propésito de expor o modelo & espessura industrial
(ver pagina 10) que menos o favorece. Como se mostrou com ajuda da Figura 4.3,
quanto maior a espessura da apara mais fortes se tornam as razoes para a adopcao
de um modelo bidimensional (em detrimento de um unidimensional). Ao seleccionar
o valor méximo da gama industrial, esta a sujeitar-se o modelo a uma situacao em
que as suas eventuais debilidades surgiriam mais pronunciadas.

Na situagao especifica indicada nas Equacoes (4.113) e (4.114), e para a cinética
adoptada (no = 6 e n; = 2), o nimero de pontos de discretizacao escolhido (n = 10)
induz a criagao de 162 EDO (Equacao (4.74)) e de 28491 = 119 EA (Equagoes (4.75)
e (4.76)).

Uma vez que nesta Seccao se consideram aparas de um tnico tamanho e a fim de
aligeirar a aparéncia dos graficos ilustrativos de resultados, opta-se por suprimir o
subscrito indicativo do correspondente tamanho de apara (seria sempre 1).

Os compostos inorganicos — inicialmente existentes apenas no liquido livre —
transferem-se gradualmente para o interior das aparas, a medida que o processo
prossegue.

Esta transferéncia, devida aos mecanismos simultaneos de difusao e conveccao,
induz perfis de concentracao dos reagentes inorganicos ao longo da espessura da
apara.

A concentragao em iao hidroxido tem um efeito determinante na dissolugao e de-
gradacao dos componentes da madeira. Consequentemente, acentuados gradientes de
concentragao desta espécie tém um forte e negativo efeito na desejavel uniformidade
da pasta.

Na Figura 4.8 mostra-se o andamento da concentragao em iao OH™ nos licores
durante o processo.

Um facto que salta a vista na Figura 4.8 ¢ as partes centrais da apara nunca

estarem expostas a condi¢oes quimicas tao agressivas como as verificadas nas partes
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Ficura 4.8.: FEvolucao da concentracao de iao hidréxido nos licores.
No gréfico intermédio, a linha mais espessa representa a concentracao no licor livre e

a escala temporal estd expressa em segundos na base e em minutos no topo.
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mais externas. De facto, enquanto que a concentracao em iao OH™ no centro da
apara ¢ sempre inferior 0,1 moldm™2, atinge mais de 0,6 moldm—3 & superficie.

Como expectavel, os maiores gradientes de concentracao de iao hidréxido no licor
retido verificam-se para tempos relativamente curtos de processamento, quando o
licor livre é ainda muito rico nesta espécie. A medida que se caminha para o fim
do processo o referido gradiente atenua-se — em consequéncia dos fenémenos de
transporte —, dando origem a perfis cada vez mais planos e tendentes para zero
devido ao “consumo” de OH™ na reacgao quimica.

As maiores concentracoes intraparticulares verificam-se durante a primeira hora
de processamento. Sao perfeitamente perceptiveis duas quedas da concentracao de
iao hidréxido no licor retido. Estas quedas sao originadas pela elevacao da taxa de
reaccdo. A primeira corresponde a degradacao acentuada dos compostos organicos
(lenhina e hidratos de carbono) de alta reactividade e a segunda a dos compostos
organicos (lenhina e hidratos de carbono) de baixa reactividade — confronte-se com
os graficos da evolugao da composi¢ao detalhada da madeira (isto é, em termos das
suas componentes de alta e de baixa reactividades) que figuram no Apéndice D,
Figuras D.1, D.2, D.3, D.4, D.5 e D.6. Naturalmente, os perfis da concentracao de
iao hidréxido ao longo da coordenada espacial x tém a concavidade voltada para
cima (isto é, a segunda derivada relativamente a x é positiva), uma vez que do licor
livie — onde esté inicialmente contido — o iao hidroxido passa para a superficie
da apara e dai difunde-se para o interior desta, ao mesmo tempo que parte se vai

consumindo na reaccao quimica com a madeira.

Como a entrada de licor fresco se encontra fechada (Qeny = 0) e o ido hidroxido
migra para o licor retido (onde é “consumido” por reacgao quimica), a concentragao
desta espécie inorganica no licor livre diminui monotonamente, tendendo para zero

(ou melhor: para um valor residual insignificante).

Apesar das concentracoes das varias espécies verificadas no licor livre nao depende-
rem directamente da taxa de reac¢do quimica (por esta nao ocorrer no liquido livre),
essas concentracoes estao, de alguma forma, interligadas aos fenémenos quimicos
intraparticulares. As concentragoes do licor livre sao definidas pelas quantidades
das respectivas espécies transferidas entre esta fase e as aparas — conceptualmente,
também o volume de liquido livre tem influéncia; porém, é um factor marginal re-
lativamente ao primeiro. Ora a forca motriz para a transferéncia de massa entre os
licores livre e retido (que consiste na diferenca das concentragoes entre a solugao livre
e a retida a superficie das aparas) depende directamente da reac¢do quimica local
(isto é, a superficie) e indirectamente da reacgdo quimica que acontece nas partes
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internas das aparas. Assim se explica que a derivada da concentracao de OH™ no
licor livre (negativa) ndo seja monotonamente crescente — embora a concentragao
seja monotonamente decrescente. Sensivelmente 50 min ap6s o inicio do processo,
devido & elevada temperatura que ja se verifica (Figura 4.7), o “consumo” de ido
OH™ aumenta significativamente estimulando o transporte do iao do licor livre para
a apara, que se traduz, com aproximadamente dez minutos de atraso (isto é, para
t ~ 60 min), numa queda mais abrupta da concentragao desta espécie no licor livre.

A concentracao do licor livre no iao HS™ também decresce monotonamente, como
se pode verificar na Figura 4.9. Ao invés do que acontece com a concentragdo do
licor livre em hidroxido, a concentracao do licor livre em hidrogenossulfureto e sua
derivada sao ambas fungoes mondtonas (respectivamente, decrescente e crescente).
Tal facto deve-se a que o iao hidrogenossulfureto nao se “consome” na reaccao qui-
mica (rgs-1 = 0). A concentragao do licor livre nesta espécie vai decrescendo,
atingindo-se uma concentra¢ao constante e igual ao valor (uniforme) da concentra-
¢ao no licor retido — estado estacionério relativamente ao HS™ — na primeira hora

de processamento.

Em resultado do ataque quimico perpetrado pelos materiais inorganicos na ma-
triz solida, a composicao desta vai sofrendo alteracdes no decorrer do processo. A
Figura 4.10 mostra a progressiva deslenhificagao da madeira — objectivo principal
do processo. O “coracao” da apara ainda apresenta, no fim do processo, alguma
lenhina (cerca de 3,2% em base absolutamente seca). Este valor ¢ algo significativo
comparativamente ao inicial de 22,0%. Contudo, estd aquém do chamado “ponto de
liberacao” — definido pela percentagem de lenhina abaixo da qual as fibras ficam
libertas — que Agarwal et al. (1994) quantificam, para resinosas, em 8%?2. Ou seja,
embora nao se tenham produzido “incozidos” a pasta proveniente das partes mais
internas da apara apresenta niveis de lenhina maiores que a pasta oriunda das zonas
mais externas, onde a deslenhificacao é aproximadamente completa.

O processo tem como acgao paralela (e indesejavel) a destrui¢ao de hidratos de
carbono, como se pode contemplar na Figura 4.11.

Os hidratos de carbono (celulose de alta e de baixa reactividade e hemicelulose de
alta e de baixa reactividade) sofrem um desgaste consideravel, tanto mais acentu-
ado quanto mais proximos da superficie. Efectivamente, uma hora apés o inicio do
processo, assiste-se a um ataque particularmente pronunciado aos componentes das
fibras nas zonas superficiais. Apesar de nao se considerarem gradientes de tempera-
tura no interior da apara (a temperatura é igualmente elevada ao longo de toda a

2Porém, sem justificacio experimental e indicando uma referéncia bibliografica que sugere 9%.
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FicuraA 4.9.: Evolucao da concentracao de iao hidrogenossulfureto nos licores.
No grafico intermédio, a linha mais espessa representa a concentracao no licor livre e

a escala temporal estd expressa em segundos na base e em minutos no topo.
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F1GURA 4.10.: Evolugao da frac¢ao maéssica de lenhina total (de alta e de baixa reac-

tividades) na matriz sélida. No primeiro grafico, a maior densidade de cor corresponde

a madeira absolutamente seca (inicial) e ndo ao maximo da escala das ordenadas, para

malor proveito na interpretacio dos graficos relativos a fase solida.
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FicurA 4.11.: Evolucao da fraccao méssica de hidratos de carbono na matriz sélida.
No primeiro gréfico, a maior densidade de cor corresponde a madeira absolutamente
seca (inicial) e nao ao maximo da escala das ordenadas, para maior proveito na inter-

pretacao dos graficos relativos a fase sélida.
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espessura), verificam-se, nessa altura, gradientes elevados de iao hidroxido (ver Fi-
gura 4.8), o que, aliado a alta temperatura, promove a reac¢ao dos componentes de
alta reactividade nas partes mais exteriores das aparas. Conquanto a temperatura
seja alta, o cerne das aparas fica protegido pelas mais baixas concentragoes locais
em iao hidroxido.

No Apéndice D encontra-se a informacao correspondente as contribuicoes parciais

das fraccoes de alta e de baixa reactividades (ver Figuras D.1 e D.2 para a lenhina
e Figuras D.3, D.4, D.5, D.6, D.7 e D.8 para os hidratos de carbono).

O objectivo industrial do cozimento é deslenhificar controladamente a madeira,
de modo que se libertem as fibras sem se degradarem as suas caracteristicas fisico-
quimicas. Os resultados exibidos na Figura 4.11 sugerem que seria proveitoso, em
termos de preservagao das fibras, diminuir drasticamente a concentracao de espécies
inorganicas antes das espécies organicas de baixa reactividade comecarem a sofrer
ataque. Contudo, tal medida levaria a uma deslenhificacao precéaria (Figura 4.10).
E necessario ter simultaneamente em conta estes dois aspectos antagonicos.

Uma forma simples de medir a importancia relativa entre a deslenhificacdo e a
preservacao das fibras é através da selectividade, aqui definida como a razao entre
as fraccoes de lenhina e de hidratos de carbono remanescentes na fase solida. A
Figura 4.12 mostra a selectividade do processo em cada ponto da apara, & medida
que o tempo avanca. Aos aproximadamente 40 min de operacao, inicia-se, nas partes
mais externas das aparas, uma descida abrupta da selectividade do processo que a
estrangula até zero em mais 50-60 min. A partir de entao e nessas zonas, a reacc¢ao
quimica traduz-se exclusivamente na deterioracao das fibras: como pode ver-se na
Figura 4.10, toda a lenhina desses pontos tinha ja sido dissolvida restando apenas
hidratos de carbono (Figura 4.11).

Também nas zonas mais internas principia, na mesma altura, um decréscimo acen-
tuado da selectividade, mas francamente mais suave que o verificado a superficie das
particulas e que se alonga até a interrupcao da operacao.

Estes resultados parecem sugerir que condi¢oes mais brandas de operagao em ter-
mos de concentragoes de inorganicos tornam o processo mais selectivo, embora mais

lento (levara mais tempo a atingir o grau de deslenhificagdo pretendido).

Nos resultados apresentados (ver Figuras 4.10 e 4.11) esta patente a heterogenei-
dade proépria do cozimento da madeira. Esta caracteristica é inconveniente por duas
razoes distintas: por um lado, uma deslenhificacao heterogénea pode levar & forma-
¢ao de “incozidos” — o que nao se verificou no cenario escolhido — e, por outro,

uma degradacao heterogénea das fibras é responsavel por um produto de qualidade
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Ficura 4.12.: Selectividade do ataque quimico na apara ao longo do processo.
inferior. Mantendo-se o rendimento médio, quanto maior for a homogeneidade da

pasta melhor.

A Figura 4.13 mostra o rendimento do processo, na situagdo em estudo. Mais
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FiquraA 4.13.: Rendimento do processo.

uma vez se pode verificar o caricter heterogéneo do cozimento, atingindo valores

reduzidos junto & superficie e elevados no centro.

O valor inicial (n|,_,) diferente da unidade deve-se

N

a

consideracao implicita da
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existéncia de 2% de extractaveis e/ou cinzas — a soma das frac¢oes massicas ini-
ciais de lenhina, celulose e hemicelulose perfaz 98% — que sdo instantaneamente

eliminados.

Como resultado da dissolugao da matriz solida, o licor retido e, portanto, também o
livre conterao materiais organicos em solucao. A evolugao da concentragao dos licores
em lenhina e em hidratos de carbono apresenta-se nas Figuras 4.14 e 4.15. A lenhina
a que se refere a Figura 4.14 ¢ a lenhina total (soma das duas frac¢oes consideradas
pelo modelo cinético). De forma analoga, os hidratos de carbono cuja concentragao
se mostra na Figura 4.15 sao a soma da celulose de alta reactividade, da celulose
de baixa reactividade, da hemicelulose de alta reactividade e da hemicelulose de
baixa reactividade. A informacao parcial que permitiu construir estas duas Figuras
“globais” encontra-se no Apéndice D.

Conforme as reacgoes ocorrem, na apara, o material organico dissolve-se no li-
quido de que estao impregnadas. Simultaneamente, desenrola-se todo um processo
de transporte desses materiais do liquido intraparticular para o liquido exterior as
aparas. Quanto maiores as taxas de reaccao, maiores as quantidades que se dissol-
vem no liquido retido e, devido a uma maior diferenca entre as concentracoes dos
dois liquidos, maiores serao também as quantidades que passam para o liquido que
envolve as aparas.

Para cada um dos trés principais compostos organicos, as frac¢oes cuja concentra-
¢ao aumenta em primeiro lugar sao as que atras se designaram “de alta reactividade”
— precisamente porque reagem antes que as correspondentes fraccoes de baixa re-
actividade. A este respeito é conveniente consultar a informacao pormenorizada
contida nas Figuras D.9, D.10, D.11, D.12, D.13 e D.14. Apoés aquele aumento,
a concentracao dos componentes de alta reactividade sensivelmente mantém-se, o
que indica que findaram e, portanto, terminou a reaccao que os dissolve, tendo-se
atingido igualdade de concentragoes entre as duas fases liquidas (retida e livre). Sao
estes componentes os principais (quase exclusivos) responséveis pela reac¢do quimica
ocorrida no periodo chamado por alguns autores de “inicial”.

Por seu lado, os componentes de baixa reactividade reagem apenas sob condicoes
mais agressivas de operacao (nomeadamente a temperaturas mais elevadas), pelo que
a sua presenca no liquido livre comeca a sentir-se com um certo “atraso” relativamente

as espécies de alta reactividade.

Todas as espécies quimicas em solugdo (tanto inorganicas como orgéanicas) ficam
subjugadas a mecanismos de transporte (difusdo e convecgao) através da apara e,

igualmente, entre esta e o licor livre. E interessante referir que estes dois fenoémenos
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FIGURA 4.14.: Evolucao das concentragoes dos materiais organicos lenhina (de alta

e baixa reactividades) no licor livre. No segundo gréfico, a linha a cheio representa a

concentracao de lenhina no licor livre e a escala temporal esta expressa em segundos

na base e em minutos no topo.
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FiGuraA 4.15.: Evolucao das concentracoes dos materiais orgénicos celulose e hemi-
celulose (de alta e baixa reactividades) no licor livre. No segundo gréfico, a linha a
cheio representa a concentracao de hidratos de carbono dissolvidos no licor livre e a

escala temporal estd expressa em segundos na base e em minutos no topo.
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nem sempre tém uma accao concordante. O transporte de uma determinada espécie
por difusao pode ocorrer em qualquer dos dois sentidos. Dependendo do gradiente
de concentracao dessa espécie através da apara, até pode ocorrer em determinado
sentido numa parte e em sentido inverso na parte restante da apara. Esta situacao
acontece quando o perfil de concentracao através da apara apresenta um extremo
(méximo ou minimo) algures entre o centro e a superficie da apara. Entre outros
exemplos, é o que acontece com a lenhina de alta reactividade aos 25 min (ver Fi-
gura D.9) ou com a lenhina de baixa reactividade aos 50 min (ver Figura D.10).
Convém, agora, salientar — que pode ocorrer num e/ou noutro sentido — aumenta
sempre a concentracao local dos pontos receptores da massa transferida.

Ja o transporte de massa por conveccao ocorre sempre no sentido do licor livre para
a apara e, no interior desta, da periferia para o centro. Mas repare-se que afirmar
que a conveccao é responsavel pelo transporte de massa da periferia para o centro
da apara nao equivale a dizer que a conveccao tem sempre o efeito de aumentar a
concentracao ao avancar-se da periferia para o centro da apara. De facto, depende
do perfil de concentracao da espécie. No que respeita a um dos exemplos usados
acima (lenhina dissolvida de alta reactividade, ¢ ~ 50 min) pode afirmar-se que

- a convecgao ocorre, ao longo de toda a espessura, no sentido da periferia para
o centro da apara;

- entre x = 3mm e x = 2mm, o fendémeno convectivo é responsavel pela chegada
de uma solucao mais diluida que a local, o que contribui para a diminuicao
desta;

- entre z = 2mm e x = 0, a conveccao é responsavel pela chegada de uma solucao

mais concentrada que a local, o que induz um aumento da concentracao desta.

Resumindo, o mecanismo da difusao leva ao transporte de massa num ou em ambos
os sentidos, tendo sempre o efeito de diminuir as concentragoes locais mais altas e
aumentar as mais baixas. Por seu lado, o mecanismo da conveccao movimenta a
massa num sentido tnico (da periferia para o centro da apara), mas o seu efeito na
concentragdo pode ser de aumento e/ou diminui¢do consoante o perfil instantaneo

de concentragao.

A porosidade das aparas varia significativamente durante o cozimento, como ilus-
tra a Figura 4.16, onde é ainda possivel ver que a evolucao daquela é diferente de
ponto para ponto ao longo da espessura da apara, uma vez que é o resultado das
taxas de reaccao locais. Como ja se discutiu acima, trés dos seis compostos orga-
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Ficura 4.16.: Evolugio da porosidade intraparticular ao longo do cozimento.

nicos que constituem a matriz solida sao muito reactivos. A sua rapida dissolucao

explica o rapido aumento de porosidade verificado na zona superficial da apara no

inicio da operacao, apesar da temperatura ser ainda relativamente baixa. Apods este
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periodo inicial, as alteracoes de porosidade sao atribuiveis quase exclusivamente a
dissolucao dos trés componentes organicos menos reactivos, cujo comportamento é
fortemente influenciado pelo progressivo aumento de temperatura. Apos a primeira
hora, a derivada da porosidade relativamente ao tempo comeca a diminuir, devido
ao progressivo abaixamento das fracgoes de componentes solidos e das concentracoes

de reagentes inorganicos — embora a temperatura se mantenha no valor maximo.

Em resultado da evolucao da porosidade realcada na Figura 4.16, as particulas
de madeira sugam liquido livre para preencher o volume de matriz solida entretanto
dissolvida, originando um fluxo de liquido da sua superficie para o seu centro. Os
valores absolutos dos perfis de velocidade associados a esse fluxo mostram-se na
Figura 4.17.

O méaximo absoluto do moédulo da velocidade ocorre na altura em que a tempe-
ratura atinge o patamar da “temperatura de cozimento” (ver Figura 4.7). A partir
de entdao — e embora a temperatura continue alta (constante) — a taxa de reac-
¢ao decresce gradualmente motivada pelo forte “consumo” de reagentes e, portanto,
também o modulo da velocidade diminui. Os dois “picos” (méximos locais) exibidos
pelo moédulo da velocidade correspondem as mais rapidas variacoes de porosidade
causadas pela destruicao quimica da madeira: o primeiro esta associado aos com-
ponentes de alta reactividade e o segundo aos de baixa reactividade em conjunto
com as elevadas temperaturas de reaccao. O facto da porosidade intraparticular ser
uma funcado monotona crescente no tempo reforca o primeiro pico em detrimento do
segundo (ver Equagdo (4.36)), uma vez que a uma menor porosidade esta associada
uma area intersticial disponivel para a passagem do fluido também menor.

Pode, ainda, ver-se que o modulo da velocidade, para um determinado tempo, de-
cresce sempre da superficie externa para o centro da apara. Este facto revela que o
acréscimo da area intersticial (maior nas zonas mais exteriores da particula) desem-
penha um papel menos significativo na velocidade do que as alteragoes instantaneas
de porosidade cumulativas entre o centro da apara e o ponto em consideracao.

Finalmente, a Figura 4.17 retrata perfis espaciais de velocidade que nao apre-
sentam uma derivada espacial nula no centro da apara (isto é, em = = 0), o que,
A primeira vista, poderia parecer surpreendente ou até erréneo em face das carac-
teristicas do problema em estudo. De facto, a derivada espacial de cada um dos
componentes organicos no centro da particula é zero (ver Equacgao (4.45)). Entao,
pela Equagao (4.21), também a derivada espacial do rendimento sera nula no centro
da apara. Portanto, e atendendo a Equagao (4.20), a derivada espacial da porosidade

intraparticular no centro da apara é sempre zero ao longo do cozimento — como a
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FIGURA 4.17.: Simétrico da velocidade intersticial nas aparas.

No grifico tridimensional a frequéncia de amostragem para desenhar a malha é propo-
sitadamente maior durante (aproximadamente) a primeira hora por forma a dar uma

ideia mais correcta da superficie.
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Figura 4.16 corrobora. Ora, atendendo & Equagao (4.36), pode escrever-se que

&ga,k - ’ 853,;4 /x (‘%M d
Ay ot |, Me=0T Top | fy ot X
— =— L L , (4.115)
0x |,_, Ea, k%] 1
o que, com base nas consideracoes acima, se simplifica em

o) 1 Oe,

ALY Sak (4.116)

9z |,y Eaklmg Ot |0y

———

#0 #0, se reaccao

O inverso da porosidade no centro de uma qualquer apara de tamanho &, 1/¢e, x|,_,, ¢
sempre, por razoes 6bvias, diferente de zero durante o cozimento. Quanto a derivada
temporal da porosidade de uma apara genérica k, avaliada no seu centro, é diferente
de zero desde que ai esteja a ocorrer reaccao quimica desgastante da matriz solida
(ver Equagao (4.22)). Prova-se assim que a derivada espacial da velocidade no centro

da apara, em qualquer instante, nao é, efectivamente, nula.

E interessante estabelecer uma comparacdo entre o fluxo convectivo associado a
esta velocidade intraparticular e o fluxo total (difusivo e convectivo). Para a espécie
OH™ (que é o reagente mais importante a ser transferido para a apara), a razao
entre os fluxos convectivo e total médios é, neste exemplo, de aproximadamente
0,0865. Este valor reforca a ideia de que a convecgao (representando cerca de 8,65%)
do transporte total deve ser tida em consideracao. Contudo, e uma vez mais, se
salienta que os resultados apresentados aqui sao meramente ilustrativos, de todo nao
pretendendo ser quantitativamente precisos.

4.3.2. Modelo puramente difusional vs. modelo convectivo

A fim de evidenciar o efeito da conveccao intraparticular causada por alteracoes da
porosidade da apara, ensaiou-se uma simulagao onde esta propriedade morfologica
foi deliberadamente mantida constante. Uma tal medida forca a velocidade intrapar-
ticular a permanecer nula ao longo de todo o processo e, portanto, oblitera o termo
convectivo nas equacoes do modelo ao mesmo tempo que mantém todas as suas ou-
tras caracteristicas. Nesta situagao particular, as equagoes do modelo resultante sao
exactamente as usadas por Gustafson et al. (1983) exceptuando o modelo cinético.

Nas Figuras 4.18 e 4.19 representam-se, em simultaneo, as respostas de ambos os
modelos no que diz respeito as grandezas que permitem inferir da sua capacidade de
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FiGuraA 4.18.: Previsao da fraccao massica de lenhina pelos modelos difusional-con-

vectivo (DC) e puramente difusional (D).

previsao da (propicia) deslenhificacao e do (prejudicial) desgaste dos hidratos de car-

bono, ou seja, as fraccoes méssicas de lenhina e de hidratos de carbono remanescentes

na fase solida.

A Figura 4.18 mostra os perfis de lenhina obtidos nos dois casos. Embora ambos

os modelos prevejam perfis similares da fracgao massica de lenhina na superficie da

apara, ha a assinalar uma diferenca substancial entre as correspondentes previsoes

no centro da apara. Em termos de valores espaciais médios, esta diferenca, apesar
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Ficura 4.19.: Previsao da fraccdo massica de hidratos de carbono pelos modelos

difusional-convectivo (DC) e puramente difusional (D).

de atenuada, é muito clara. Relativamente ao modelo aqui proposto, o modelo que
nao considera a convecgao intraparticular sobrestima a fraccao espacial média de
lenhina na matriz sélida e, acima de tudo, sobrestima a nao-uniformidade da pasta
(prevendo um menor valor inferior e um maior valor superior, isto é, prevendo que a

composicao local da pasta em lenhina varia numa banda mais larga).

A discrepancia entre os valores médios previstos separadamente pelos dois modelos

comeca a fazer-se sentir para t ~ 50 min, é méxima entre ¢ ~ 100-150 min e decresce
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levemente para o fim da operagao. Ora esta diferenca ¢ notavelmente coincidente
com a verificada entre os resultados do modelo puramente difusional de Gustafson
et al. (1983) e os dados experimentais usados na sua validagdo. Este facto augura
um forte potencial preditivo para o modelo com conveccao intraparticular, a des-
peito do ja mencionado cardcter qualitativo dos resultados aqui apresentados e das
suas pretensoes meramente ilustrativas. Resultados quantitativos requereriam uma
escolha conveniente de parametros, nomeadamente dos coeficientes de transferéncia
— agora funcoes exclusivas da porosidade.

Podem observar-se na Figura 4.19 os perfis da fracgao méssica de hidratos de car-
bono na matriz solida previstos independentemente pelos dois modelos. De novo, o
modelo que tem em conta a conveccao intraparticular prevé menor heterogeneidade
do que aquele que ignora o fenémeno convectivo. A consideravel disparidade entre
os valores médios apontados pelos dois modelos (Figura 4.19) mais uma vez sugere
que a correcgao da incapacidade do modelo unidimensional de placas planas (Gus-
tafson et al. em 1983) reproduzir os dados experimentais reside na contabilizagao
das importantes alteragoes da porosidade da apara e do consequente mecanismo de

conveccao intraparticular.

Finalmente, a Figura 4.20 revela as dissemelhancas entre as previsoes dos dois mo-
delos em anélise relativamente ao rendimento do processo de cozimento. Os perfis
exibidos corroboram o facto do modelo puramente difusional sobrestimar a nao-uni-
formidade da pasta comparativamente ao modelo aqui proposto e que tem em conta
tanto a difusdo como a convecgao intraparticulares. Como é natural, a diferenca
registada torna-se especialmente evidente na fase final do processo, ou seja, no pro-
duto “acabado” (do ponto de vista do digestor) — o que lhe confere ainda mais

importancia.

A inclusao da conveccao induzida pelo aumento da porosidade da apara permite
uma descricao do processo mais realista e potencialmente mais exacta. Esta ferra-
menta reveste-se, sob um ponto de vista industrial, de grande importancia pelo facto
de poder ser usada com o intuito de aumentar a producao e a qualidade da pasta
produzida, contribuindo para o controlo efectivo da adversa nao-uniformidade.

Pese embora a natureza preliminar dos valores usados para os coeficientes de difu-
sao (agora simples fun¢ées da porosidade intraparticular), o novo modelo exibe uma
promissora capacidade de ultrapassar erros de previsao significativos associados a

trabalhos prévios onde a difusao é o tinico mecanismo contabilizado.
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F1GURA 4.20.: Previsao do rendimento pelos modelos difusional-convectivo (DC) e

puramente difusional (D).

4.3.3. Distribuicdo de tamanhos

Na realidade fabril, as aparas que vao sofrer cozimento nao tém todas as mesmas
dimensoes. Por mais sofisticado que seja o processo de corte e mesmo apos a criva-
gem, as aparas industriais estd sempre associada uma determinada distribuicao de

tamanhos.

Recorrendo a capacidade do modelo poder incorporar simultaneamente aparas de
diferentes tamanhos, estudam-se, agora, os efeitos que uma distribuicao de tamanhos
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pode ter na resposta do sistema em termos de homogeneidade da pasta produzida.

Para tal suponha-se que o digestor é carregado com aparas cuja espessura segue
uma distribui¢do normal de média igual ao valor médio da gama industrial (ver
pagina 10), isto ¢, L = 4,5mm. Divida-se o conjunto total de aparas em trés sub-
conjuntos, de acordo com:

e as aparas com tamanho inferior a L — o, isto é, aproximadamente 16% da
massa total e atribua-se-lhes a espessura minima da gama industrial, isto é,

Ly = 3mm;

e as aparas de espessura compreendida entre L — o e L + o, ou seja, cerca de
68% da massa total de aparas e associe-se-lhes a espessura L, = 4,5 mm;

e as aparas restantes, ou seja, as de tamanho superior a L+ 0 (aproximadamente
16% da massa total de aparas) e admita-se que a sua espessura é o valor superior
da gama industrial, isto é, L3 = 6 mm.

A espessura média da totalidade de aparas com que se carrega o reactor ¢ 4,5 mm,
embora haja entre elas trés espessuras diferentes (1, = 3). As restantes condi-
coOes operatérias permanecem iguais as descritas na Seccao 4.3.1. Nestas condicoes,
surgem 470 EDO (ver Equacao (4.74)).

A Figura 4.21 mostra a resposta do simulador em termos de evolucao da des-
lenhificacdo no caso em que se considera que todas as aparas tém espessura igual
a espessura média (isto &, 4,5mm). D4, ainda, indicacdo do quao homogénea, em
termos de lenhina, é a pasta produzida através do perfil intraparticular da fraccao
maéssica de lenhina ndo dissolvida no fim do cozimento (ou seja, para t = 150005s).

Como ja oportunamente referido (Secc¢do 4.3.1), o modelo prevé alguma heteroge-
neidade quanto a distribuicao da lenhina remanescente na pasta final, em resultado
da matriz solida estar desigualmente acessivel aos reagentes inorganicos (conforme a
sua localizagao na apara). Porém, este motivo de heterogeneidade é francamente su-
perado pela existéncia de aparas de diferentes dimensoes, como elucidam os gréficos
que traduzem a resposta do simulador na situagao em que se considera a existéncia
simultanea de aparas de trés espessuras diferentes embora ainda com o valor médio
de 4,5mm (Figura 4.22). No fim do processo (isto é, para t = 15000s), a gama de
variacao de lenhina na fase solida é mais de cinco vezes superior na situacao com
aparas de trés dimensoes diferentes (0,0002 < y;, < 0,0645) do que na situa¢do com
aparas de dimensao tnica (0,0003 < y, < 0,0126) — para uma rapida visualizagao
representam-se estas bandas nas Figuras 4.21 e 4.22.
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FIGURA 4.21.: Evolucédo e estado final de deslenhificacao considerando apenas a es-

pessura média das aparas (4,5mm). O sombreado no perfil intraparticular representa

a espessura média das aparas.

Faca-se aqui um paréntese para dizer que nao se pretende que o leitor siga aten-

tamente cada linha contida nos graficos de evolucao temporal apresentados nesta

sec¢do (primeiro grafico das Figuras 4.21, 4.21, 4.23 e 4.24). O seu objectivo é, an-

tes, transmitir ao leitor ideia da evolugao da largura da banda entre os respectivos

valores minimo e maximo.

As previsoes respeitantes aos hidratos de carbono presentes na fase sélida no fim

do processo corroboram a conclusao de que a existéncia simultanea de tamanhos de
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FIGURA 4.22.: Evolucao e estado final de deslenhificacao considerando, simultane-
amente, aparas de trés espessuras diferentes e cujo valor médio é também 4,5mm.
Uma das espessuras corresponde a gama varrida pelo segundo gréfico e as outras duas

representam-se pelos sombreados.

apara significativamente diferentes representa a causa principal de heterogeneidade
na pasta produzida.

A Figura 4.23 mostra os perfis de hidratos de carbono remanescentes na fase solida,
considerando-se apenas o tamanho médio da apara. E evidente a heterogeneidade

na forma como o processo decorreu, com uma muito maior preservacao das fibras no
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Ficura 4.23.: Evolugao e estado final de degradacao dos hidratos de carbono con-
siderando apenas a espessura média das aparas (4,5mm). O sombreado no perfil

intraparticular representa a espessura média das aparas.

“coracao” das aparas do que nas suas partes superficiais. De facto, a fraccao massica
de hidratos de carbono na fase solida varia, no fim do processo, entre 0,3155 e 0,4803

(ver representacao grafica desta banda na Figura 4.23).

Estes resultados podem agora confrontar-se com os obtidos na situacao em que se
consideram aparas de trés tamanhos distintos (Figura 4.24). No fim do cozimento,
a frac¢ao maéssica em base absolutamente seca de hidratos de carbono esta compre-
endida entre 0,300 (& superficie das aparas mais finas) e 0,583 (na parte central das
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FicuraA 4.24.: Evolugao e estado final da degradacio dos hidratos de carbono con-
siderando, simultaneamente, aparas de trés espessuras diferentes e cujo valor médio
é também 4,5mm. Uma das espessuras corresponde a gama varrida pelo segundo

grafico e as outras duas representam-se pelos sombreados.

aparas mais espessas), como se destaca visualmente na Figura 4.24. Repare-se que
quanto mais finas sao as aparas, mais atacada é a sua superficie exterior. Apesar de
contactarem com o liquido livre através de um filme de caracteristicas semelhantes
para todos os tamanhos, nas aparas mais finas o material inorganico que ai chega
através do filme nao é posteriormente tao deslocalizado como nas aparas mais espes-
sas uma vez que o espaco para o fazer é bastante mais reduzido nas primeiras. A
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concentracao de material inorganico permanece mais alta, com consequente maior
ataque quimico. Por outro lado, uma maior concentracao de materiais inorganicos
a superficie da particula reduz o transporte daqueles do liquido livre para a apara,
diminuindo-lhes a concentracao a superficie. Porém, este efeito parece ser superado
pelo facto do espaco disponivel na apara ser menor nas aparas mais finas, resultando
num ataque quimico mais efectivo a superficie das aparas finas que a superficie das
aparas espessas.

As aparas de espessura 4,5 mm correspondem, em ambas as situacdes, perfis seme-
lhantes, com ligeiras diferencas na segunda metade do processo. Apesar da espessura
em causa ser a mesma, as concentragoes de materiais inorganicos no licor livre nao
sao coincidentes nas duas situacoes (pois dependem da rapidez dos fenémenos de
transporte — sensivel, por sua vez, as concentracoes superficiais).

O valor médio do componente genérico ¢ (com i a representar a lenhina ou os
hidratos de carbono) ainda presente na fase solida indicado nos graficos represen-
tativos das aparas no fim do cozimento (Figuras 4.21, 4.22, 4.23 e 4.24) calcula-se
admitindo que cada “fatia” de apara tem uma composicao igual a média aritmética
das composicoes calculadas nas respectivas faces. Com os valores individuais resul-
tantes calcula-se a sua média ponderada pela massa final de cada uma dessas “fatias”
(diferente consoante o grau local de reac¢ao quimica). Tenha-se presente que podem
existir simultaneamente aparas de tamanhos diversos. O valor médio na pasta final
depende dos perfis intraparticulares de todas as aparas.

Matematicamente,
Ntam n
1 msvk|t=02<yivk|jfl+y’i,k|j)
_ k=1 j=1
i = 5 4.117
h=g T (4.117)

D Maklig
k=1

Uma andlise critica destes valores médios e do rendimento médio encontra-se a frente

(pagina 231), apds a apresentagao dos resultados em termos de rendimento.

2

O rendimento da pasta (isto é, para ¢ = 15000s) associado a cada uma das
situacoes expoe-se nas Figuras 4.25 e 4.26.

O rendimento é uma grandeza que assume um papel especialmente importante
tanto do ponto de vista industrial como cientifico: por um lado, relaciona-se direc-
tamente com os aspectos econoémicos do processo; por outro, representa o integral

temporal, desde o inicio do processo, da reacgao global (isto é, da soma das reac-
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FicuraA 4.25.: Rendimento final do processo considerando apenas a espessura média

das aparas (4,5mm) — representada a sombreado.
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FIGURA 4.26.: Rendimento final do processo considerando, simultaneamente, aparas
de trés espessuras diferentes e cujo valor médio é também 4,5mm. Uma das espessuras
corresponde & gama varrida pelo segundo grafico e as outras duas sao representadas

pelos sombreados.

¢Oes parciais das varias espécies organicas) — ver Equagoes (4.21) e (4.4) —, sendo,
portanto, uma indicacao da extensao da reaccao de dissolucao da madeira.

O rendimento médio de um cozimento onde coexistam aparas de diversas espessu-
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ras, 1, ¢ dado por

Ntam

Mg, k

)

7= —m’jjl . (4.118)

Z M, kly—g
k=1

Admitindo que o rendimento correspondente a cada “fatia” de apara ¢ a média arit-
mética dos valores na superficie dessa “fatia”, a Equacao (4.118) ainda é equivalente

) <ms,k|t0 S (il + n|j)>

1 i -
7= = = . (4.119)

2n Ntam

Z M, k=g
k=1

A Equagao (4.119) permite calcular os valores médios do rendimento final para as

a

duas situagoes em estudo — indicados nas Figuras 4.25 e 4.26. A diferenca entre os
dois valores médios (cerca de 0,005, ou seja, 0,5%) é relativamente insignificante —
indicando que nao se justificaria recorrer a uma distribuicdo de tamanhos de apara
que acarreta custos acrescidos na resolucao do modelo. Indicagao semelhante parece
tirar-se comparando os valores médios de lenhina e de hidratos de carbono em cada
uma das situagoes descritas (isto é, considerando uma espessura média supostamente
comum a todas as aparas presentes ou tendo em consideracao uma distribuicao de
espessuras de aparas). Porém, as Figuras 4.22, 4.24 e 4.26 — correspondentes a
situacao em que as aparas presentes foram entendidas através de uma distribuicao de
tamanhos — revelam uma heterogeneidade na pasta que o pressuposto de considerar
todas as aparas igualmente espessas (ver Figura 4.25) ndo permite prever. E este o
significativo valor acrescentado do modelo proposto.

Naturalmente, a propria espessura das aparas é, per si, razao de heterogeneidade
nas caracteristicas da pasta produzida. O motivo mais significativo é, contudo, a
coexisténcia de aparas de varias espessuras num determinado cozimento.

Estas mesmas conclusoes sao evidenciadas ainda mais claramente tracando his-
togramas correspondentes as distribuigoes de lenhina e de hidratos de carbono na
pasta final para ambas as situacoes estudadas (Figuras 4.27 e 4.28).

No caso em que se considera uma espessura inica, a pasta ¢ mais homogénea em
termos de distribui¢do de lenhina (primeiro grafico da Figura 4.27) do que quando
se consideram simultaneamente aparas de trés espessuras distintas (primeiro grafico
da Figura 4.28). Em ambos os casos, a maior parte da pasta produzida tem fracgao
massica inferior a 0,01. A quantidade de pasta nestas condic¢bes é prevista de forma
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FiGURA 4.27.: Distribuicées da fraccdo massica de lenhina e da fraccao massica de
hidratos de carbono na pasta, considerando que todas as aparas tém espessura igual

ao valor médio.

sensivelmente igual pelos dois modelos. Contudo, considerando apenas a espessura
média das aparas, prevé-se que a pasta restante tenha uma fracgao massica compre-
endida entre 0,01 e 0,02 enquanto que, considerando uma distribuicao de tamanhos,
a previsao é de que haja pasta com fraccao massica de lenhina até valores compre-
endidos entre 0,06 e 0,07 — e que se traduzira ja no aparecimento de “incozidos”. A
distribuicao apresentada na Figura 4.28 é mais larga, evidenciando a maior heteroge-
neidade prevista quando se considera uma distribuicao de tamanhos para as aparas
processadas.

Analisando os segundos graficos das Figuras 4.27 e 4.28, respeitantes aos hidratos
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FiGurA 4.28.: Distribuicées da fraccdo maéssica de lenhina e da fraccao méssica de
hidratos de carbono na pasta, considerando uma distribuicao de espessuras nas aparas

processadas.

de carbono, novamente se constata que o modelo que considera apenas a espessura
média das aparas prevé uma distribuicao significativamente mais apertada que o
outro modelo. As maiores diferencas nao residem nos valores médios sugeridos pelos
dois modelos: rendimentos médios de 0,427 e de 0,433 e frac¢oes massicas de hidratos
de carbono meédias de 0,427 e de 0,425. A discrepancia marcante estd antes nas
previsoes do quao homogénea/heterogénea é a pasta produzida — principal tarefa

de um modelo intraparticular.

Este estudo sugere que ao simular-se o processo com uma tnica espessura média
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estd-se potencialmente a subestimar a heterogeneidade da pasta. Uma vez que a
grande contribuicao de um modelo intraparticular no cozimento da madeira consiste
precisamente na sua suposta capacidade de prever a heterogeneidade da pasta, os
resultados deste estudo poem em causa o recurso a um modelo intraparticular que
considere apenas a espessura média da populacao de aparas.

4.4. Possibilidade de aplicacao desta metodologia

a outros sistemas

A Industria de Processos Quimicos esta recheada de operacbes onde podem en-
contrar-se reacgoes gas-solido, como referem Abba e Hastaoglu (1997): metalurgia
extractiva; combustao de combustiveis solidos; producao de energia; controlo ambi-
ental; refinagdo de petroleo; producao de compostos quimicos; fabrico e regeneracao
de catalisadores.

Por um lado, as reacgoes gas-solido nao cataliticas desempenham um papel im-
portante na Industria Quimica, com vasta aplicacao em operagoes auxiliares da pe-
troquimica, gasificacdo do carvao, combustao de pirites e pirdlise (Abba e Hastaoglu
em 1997). Por outro, as reacgdes que ocorrem sob catalise de solidos porosos (por
exemplo, a sintese de amoniaco) podem ser vistas como um caso particular de reac-
¢oOes nao-cataliticas gas-solido: reaccoes em que a composicao da matriz solida nao se
altera ao longo do tempo. Tudo isto concorre para a relevancia do estudo de sistemas
reaccionais nao-cataliticos fluido-solido.

O sistema quimico aqui estudado exibe um conjunto de caracteristicas que tornam
a metodologia desenvolvida aplicavel a esta vasta gama de sistemas em Engenharia

Quimica.

Na tarefa de modelizacdo de um reactor de leito fixo, governado por limitacoes
difusionais, é imprescindivel considerar a difusao intraparticular. Recorre-se, geral-
mente, a “lei de Fick” para traduzir matematicamente este fenémeno fisico. Em certas
circunstancias, porém, existem outros fenémenos que devem considerar-se, a par da
difusdo, na anélise de sistemas reactivos fluido-solido. Um dos primeiros esforcos
nesta area deve-se a Kehoe e Aris (1973) ao estudar o efeito da variagao de volume,
causada por uma reaccao simples, na pressao interna do catalisador — embora te-
nha concluido que os gradientes de pressao nao contribuem significativamente para o
fluxo global através da particula e podem, portanto, ser desprezados nesta situacao
especifica. Komiyama e Inoue (1974) constataram, pela primeira vez, a importan-
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cia da convecgao intraparticular em particulas de poros largos. De facto, quando
as particulas possuem poros de largura consideravel o mecanismo de transporte por
conveccao no interior da particula nao pode desprezar-se. Como as particulas ficam
expostas a um gradiente longitudinal de pressao (resultante, principalmente, de re-
sisténcias ao escoamento do fluido) existe um fluxo nos poros intraparticulares —
fendbmeno tao mais intenso quao mais largos forem os poros. Os autores deste estudo
propuseram um modelo mateméatico mecanistico que contabiliza o referido termo
convectivo. Apods calcularem a queda de pressao total no reactor pela expressao de
Kozeny-Carmen, encontraram a queda de pressao entre o topo e a base de uma tnica
particula pressupondo que a pressao varia linearmente ao longo do comprimento do
leito. Recorrendo a “lei de Darcy” e ao pressuposto de que a pequena queda de
pressao que existe entre o topo e a base de uma determinada particula é invariante
no tempo e no espaco, obtiveram, finalmente, um valor constante para a velocidade

intraparticular do fluido.

Outro esforgo pioneiro deve-se a Pismen (1976) ao analisar o problema de fluxos
gas-liquido em contra-corrente induzidos por reac¢ao quimica no interior de um corpo
solido poroso parcialmente preenchido com liquido. A reaccao e o proprio processo de
transferéncia de massa origina perfis de composicao através da particula. O liquido
torna-se, entao, heterogeneamente volatil o que, por sua vez, faz o vapor mover-se
das regides da alta volatilidade para as de baixa. Apds condensagao nas zonas de
baixa volatilidade, o liquido regressa por capilaridade as zonas iniciais.

Nir e Pismen (1977) estudaram também o efeito da convecgao forgada intrapar-
ticular em sistemas cataliticos. Porém, a sua estratégia de modelizacao nao foi
especialmente inovadora, adoptando uma similar & de Komiyama e Inoue (1974),
descrita acima. Mais tarde, surgiu uma extensao desta estratégia, desenvolvida por
Ferreira (1988), para acomodar a situa¢ao mais realista de particulas de catalisador

nao-isotérmicas.

Desde entao, muito trabalho tem sido levado a cabo, especialmente por Rodrigues
e co-investigadores. Lopes et al. (1995) estudaram os efeitos nao-isotérmicos na efi-
ciéncia de particulas cilindricas e paralepipédicas de poros largos. Simultaneamente,
Sun et al. (1995) determinaram experimentalmente as difusividades efectivas e os
coeficientes convectivos de gases puros em particulas individuais. Depois, Nan et al.
(1996) desenvolveram uma analogia entre as geometrias de placa plana e cilindrica
em situagoes em que tanto a difusao como a convecgao intraparticular — para além
da reaccao quimica — devem ser tidas em conta. Apresentaram, também, uma so-

lucao estacionaria analitica. Outra contribuicao merecedora de referéncia é devida a
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Pfeiffer et al. (1996), ao medirem os caudais volumétricos de liquido e gas através de
particulas gigaporosas muito pequenas. Obtiveram valores 4-17 vezes maiores que
os calculados recorrendo a variacoes da equacao de Carmen-Kozeny. Mais recente-
mente, Ferreira et al. (1996) analisaram o efeito do fluxo convectivo no interior de
catalisadores de poros largos com a forma de placa plana no comportamento transi-
ente de reactores de leito fixo. Simultaneamente, Leitao e Rodrigues (1996) tomaram
em consideracao o fluxo convectivo na modelizacao do processo combinado de bio-
degradacao/adsor¢ao em reactores de biofilme de leito fixo. Convém notar que em
todos estes estudos, a razao subjacente a existéncia de conveccao intraparticular é a
queda de pressao entre o topo e a base da particula. A pratica corrente é calcular a
queda de pressao total no reactor através de equacoes empiricas e, usando esse valor,
estimar a queda de pressao média para cada particula individualmente. Com este
valor, calcula-se, finalmente, uma velocidade intraparticular constante.

Ora, no caso das particulas solidas serem reagentes — reaccoes solido-fluido — e,
simultaneamente, exibirem uma estrutura porosa, a conveccao intraparticular torna-
se um fendémeno especialmente interessante, na medida em que é causado e estd
dependente da velocidade da propria reaccdo quimica. A causa da conveccao in-
traparticular nao é agora uma mera diferenca de pressao entre os extremos de uma
particula. E o resultado complexo de alteracoes instantaneas da porosidade, cumu-
lativas desde o centro até um determinado ponto da particula e devidas a ocorréncia
de reaccao fluido-s6lido nao-catalitica. Nao é uma diferenca de pressao que induz
um fluxo convectivo no meio poroso. A conveccao é causada inteiramente pelo fluxo
de liquido que vai preencher os poros gerados, ou seja, o espago da matriz solida
entretanto destruida por reaccdo quimica. A metodologia aqui apresentada permite
descrever estas situagoes.

No Capitulo 4 desenvolve-se um modelo heterogéneo intraparticular para um di-
gestor descontinuo. O modelo contempla variagoes de porosidade originadas por
reaccao quimica e a conveccao intraparticular originada por esse permanente au-
mento de porosidade das aparas. Concebe-se uma forma deterministica de calculo
da variacao da porosidade e da velocidade intraparticular do liquido a partir dos per-
fis intraparticulares da taxa de reaccao quimica. Comparam-se os resultados obtidos
com um modelo puramente difusional e um modelo difusional-convectivo e retiram-

-se ilacoes quanto a previsao da heterogeneidade da pasta produzida no cozimento
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por cada um destes modelos. Finalmente, indicam-se outras areas do dominio da
Engenharia Quimica, que nao a de pasta e papel, onde a metodologia desenvolvida

poderé potencialmente aplicar-se.






5. Conclusoes e trabalho futuro

O cozimento da madeira, assumindo grande importancia econémica e elevada com-
plexidade processual, tem sido alvo de intimeros estudos, cada um contribuindo a sua
maneira para um objectivo comum: aumentar o conhecimento do processo para me-
lhorar a competitividade da industria deste sector. S6 assim seréd possivel interferir
nele, no sentido de o tornar economicamente mais atractivo e ecologicamente mais
aprazivel.

Neste Capitulo assinalam-se as principais contribuicoes do presente trabalho na
modelizacao do processo de cozimento da madeira, em especial o dito kraft. Indi-
cam-se as principais conclusoes retiradas ao longo do trabalho e sugerem-se, ainda,
possiveis direccoes para investigacao futura.

5.1. Contribuicoes do presente trabalho

I Cozimento industrial continuo

Desenvolveu-se um modelo em estado transiente de um digestor industrial real,
que contempla nao apenas o reactor em si mas toda a envolvente em que este se
insere. O digestor que serviu de base a este estudo é um digestor hidraulico de vaso
simples, localizado na fabrica de Setubal do grupo Portucel-Soporcel. Este tipo de
digestor tem uma grande representatividade a nivel mundial (cerca de 67%, segundo
Gullichsen e Fogelholm (2000)), o que confere ainda mais importancia ao presente
trabalho. O digestor em questao apresenta, ainda, a peculiaridade de estar apto
a cozer a madeira em condicdes do chamado “cozimento isotérmico”, ITC™, um dos
processo de cozimento estendido disponiveis.

O modelo é heterogéneo e considera trés fases distintas: a matriz sélida, o liquido
retido nos poros da madeira e o liquido exterior onde as aparas estao mergulhadas. O
modelo contempla quinze variaveis de estado (concentragao de reagentes inorganicos,
composicao da matriz solida, concentragao de materiais organicos dissolvidos e ambas
as temperaturas das aparas e do liquido que as envolve) para cada posi¢ao axial do

digestor (modelo unidimensional).

239
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O estudo apresentado respeita a espécie Fucalyptus globulus, que constitui a maté-
ria-prima de eleicao da fabrica. Recorreu-se ao modelo cinético proposto por Nobrega
e Castro (1997) como modelo preliminar, tendo-se, entretanto, ajustado alguns dos
seus parametros com base em informagao proveniente do digestor industrial. Este
ajuste teve por objectivo superar a descricao visivelmente deficiente prestada pelo
modelo original, em especial no que concerne ao “consumo” de alcali efectivo por

efeito das reaccoes quimicas verificadas ao longo do processo de cozimento.

Ao conceber o modelo do digestor industrial, prestou-se especial atencao as circu-
lagoes de cozimento, na parte superior do reactor, que afectam de forma vigorosa o
padrao de escoamento nessas areas.

O modelo transiente desenvolvido (Capitulo 3) foi posteriormente particularizado
para estado estacionério (agora em harmonia com o titulo desta tese), tendo-se entao
implementado computacionalmente. Uma caracteristica que o distingue dos demais
modelos propostos ¢ o facto da malha para discretizacao das equacoes diferenciais ter
em conta o arranjo mecanico do sistema. E uma malha nao uniforme que se ajusta
melhor & realidade do digestor do que a malha uniforme usada pela generalidade
dos autores, indiferente & localizacao de crivos e pontos de injeccao das circulacoes.
Permite lidar melhor com as fortes descontinuidades que algumas das variaveis sofrem
ao longo do digestor.

A par dos perfis das quinze varidveis de estado ao longo da coordenada axial do
digestor, o simulador procede ao calculo de um extenso conjunto de variaveis que,
nao sendo variaveis de estado, sao especialmente importantes para o processo (indice
kappa, rendimento, teor de solidos) ou constituem variaveis auxiliares necesséarias ou
nao ao calculo das variaveis de estado (velocidade intersticial do liquido e velocidade
do leito movel de aparas, caudais, porosidade do leito e das aparas, massa volimica
dos liquidos retido e livre, tempo de residéncia, carga morta e concentracao de ex-
tractaveis, taxas de reaccao e de transferéncia de massa colectivas e individuais). A
porosidade das aparas é continuamente actualizada ao longo da direccao axial do
digestor e o consequente fluxo que entra nas aparas, aumentando o caudal de liquido
retido, é calculado a partir da alteracao da extensao da reaccao. A porosidade do leito
movel de aparas é determinado como uma funcao linear do factor de compactacao
ao longo da coordenada axial do digestor.

O modelo inclui uma forma de calculo da variavel teor de so6lidos inovadora, que
olha a compostos organicos e inorganicos (incluindo carga morta), de acordo com as
normas TAPPI e a rotina habitual das fabricas. Contudo, parece haver ainda alguma
discrepancia no padrao sugerido pelo simulador e naquele que a fabrica indica —
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embora o primeiro esteja de acordo com a opiniao do fabricante do digestor, inquirido
directamente sobre o assunto (Hjort em 1999). Em todo o caso, convira explorar um
pouco mais este assunto (ver Subcapitulo 5.2, a seguir).

A fim de poder comparar resultados da ferramenta desenvolvida com valores indus-
triais desenvolveu-se uma forma de calculo, segundo médias ponderadas linearmente
pela altura, das diversas varidveis que caracterizam as correntes liquidas extraidas ao
longo do reactor a partir dos perfis das variaveis de estado ao longo da coordenada
axial do digestor.

Dos resultados expostos, pode concluir-se que o simulador captura muito bem o
comportamento do digestor real nao apenas em situagoes “estaticas” de operacao mas
no que respeita a sensibilidade as diversas condicoes operatorias. O modelo revelou
grande acuidade na captacao do comportamento térmico do digestor e na evolucao
do processo de deslenhificagao desde que as aparas entram no digestor até que o
abandonam, j& pasta.

O modelo responde de forma exemplar em termos de sensibilidade as principais
condicoes operatorias, havendo apenas a registar uma sensibilidade ligeiramente exu-
berante relativamente a carga alcalina, em regime de distribuicao relativa de alcali
constante. Quando em regime de distribuicao relativa variavel, a sensibilidade do
simulador & carga alcalina traduz com rigor a realidade do digestor.

Perante o desempenho do simulador criado, é possivel antecipar promissoras van-
tagens que podem resultar da sua aplicagao: numa perspectiva de optimizacao das
condicoes operatorias e até eventualmente numa futura aplicacdo de controlo pre-
ditivo ao digestor, com as 6bvias vantagens econémicas que dai resultariam (ver
Subcapitulo 5.2).

I Heterogeneidade da pasta

Um dos indicadores mais importantes da qualidade da pasta é o seu grau de uni-
formidade. Conhecer os factores que podem estar na origem da heterogeneidade da
pasta e descrever essa dependéncia sao, por isso, tarefas essenciais na tentativa de
eliminacao ou, pelo menos, minimizagao de problema economicamente tao desvanta-
JOSO.

Nesse sentido, desenvolveu-se um modelo heterogéneo intraparticular unidimensio-
nal que contabiliza os fenémenos de transporte ocorridos no interior das aparas bem
como entre estas e o licor livre, durante o processo. O sistema modelizado é um

digestor descontinuo' que opera, portanto, em regime transiente e onde o liquido

'Embora o titulo da presente tese ndo o abarque.
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envolvente das aparas estd sujeito a recirculagao permanente.

O referido modelo serve-se, a titulo meramente exemplificativo, do modelo cinético
sugerido por Mirams e Nguyen (1996). A despeito deste modelo cinético assentar
em pressupostos de homogeneidade do licor (nao distinguindo o licor livre do re-
tido), foi aqui usado em face da inexisténcia de um modelo cinético heterogéneo e,
simultaneamente, da compatibilidade matematica das suas equacoes com as de um
modelo heterogéneo intraparticular do digestor. Sendo assim, os resultados expostos
tém um cariz mormente qualitativo. Porém, bastara substituir o modelo cinético
usado (homogéneo) por um heterogéneo que venha, futuramente, a desenvolver-se
para ser também possivel a andalise quantitativa. A tarefa de substituicao do modelo
cinético é de facil execugdo, na medida em que o modelo do digestor foi desenvolvido
de forma absolutamente geral, sem necessidade de se subjugar a nenhum modelo
cinético especifico. Em termos praticos, o codigo computacional foi concebido de
forma a conseguir acomodar qualquer lei cinética (independentemente do nimero de

espécies organicas e inorganicas consideradas por essa lei cinética).

O modelo do digestor aqui proposto traduz uma nova perspectiva dos fenémenos
intraparticulares ocorridos ao longo do processo de cozimento da madeira. Além da
difusdo intraparticular — j& antes contabilizada por outros autores (Kocurek et al.
em 1989) —, tem também em conta o fenomeno de convecgao intraparticular. A con-
tinuada degradacao da matriz sélida de aparas submersas provoca um fluxo de liquido
do exterior para o interior das aparas para preencher os “espagos vazios” criados por
reaccao quimica. Na nova abordagem proposta considera-se um termo convectivo
dependente da taxa de reaccao quimica. Desenvolveu-se, ainda, uma forma meca-
nistica de quantificar essa dependéncia. Apesar da difusao ser, indiscutivelmente, o
fenémeno de transporte mais importante no cozimento da madeira, o fluxo convec-
tivo nao ¢ desprezavel face ao fluxo total. Uma comparacgao entre o desempenho do
modelo puramente difusional (proposto previamente por varios autores) e do modelo
convectivo (sugerido no presente trabalho) revela que, embora ambos prevejam perfis
similares na superficie da apara, as previsoes sao significativamente discrepantes no
centro daquela. Relativamente ao modelo convectivo, o modelo puramente difusional
sobrestima a heterogeneidade da pasta.

Ao confrontar a evolucao dos valores médios na apara, ao longo do horizonte tem-
poral do cozimento, sugeridos por cada um dos modelos com os valores experimentais
usados pelo autor de um modelo puramente difusional (Gustafson et al. em 1983)
na sua validacao, concluiu-se que o modelo convectivo aqui sugerido consegue ex-

plicar as discrepancias verificadas entre as previsdes do modelo prévio (puramente
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difusional) e os valores experimentais.
A contabilizacao da conveccao, induzida pelo aumento da porosidade da apara,

permite descrever o processo de forma mais realista e potencialmente mais exacta.

Concluiu-se também que, curiosamente — ou talvez nao —, a maior fonte de hete-
rogeneidade da pasta nao sao as limitacoes associadas aos fenémenos de transporte
intraparticular.

Além de incluir a convecgao originada indirectamente por reaccao quimica — o
que o distingue de todos os trabalhos prévios —, o modelo proposto consegue lidar
com uma distribuicao de tamanhos de aparas. Isto é, pode considerar a coexisténcia
de aparas de diferentes dimensoes, presentes em (eventualmente) diferentes quanti-
dades, em cozimento simultaneo no mesmo digestor — o que constitui a realidade
do cozimento industrial.

Confrontando os resultados obtidos quando se considera uma distribuicao de es-
pessuras de aparas ou quando se tem em conta apenas a média dessas espessuras
(ponderada pela quantidade em que estao presentes) constata-se que as previsoes sao
sensivelmente as mesmas no que se refere as caracteristicas médias da totalidade da
pasta obtida — indicacao de que, a partida, nao se justificaria o custo acrescido de
um modelo capaz de considerar uma distribui¢ao de tamanhos de aparas. Porém, se
é verdade que nao ha diferencas significativas em termos de previsao das caracteristi-
cas médias da pasta produzida, o mesmo nao acontece em termos de previsao da sua
homogeneidade. O pressuposto de considerar que todas as aparas sob cozimento tém
a mesma espessura (igual ao valor da espessura média ponderada) camufla comple-
tamente o grau de heterogeneidade da pasta previsto por um modelo intraparticular,
sugerindo valores muito aquém dos obtidos se tal pressuposto nao for considerado.

Atendendo a heterogeneidade das aparas industriais, é essencial incorporar a dis-
tribuicao de tamanhos de aparas com vista a uma previsao aceitavel do grau de
uniformidade da pasta.

5.2. Sugestdes para trabalho futuro

I Acrescentar/melhorar variaveis de valor industrial

Seria interessante que o modelo do digestor continuo pudesse prever a viscosidade
da pasta, ja que é uma varidvel relevante na definicao da sua qualidade. Para isso
seria necessario um modelo cinético capaz de prever a evolucao da viscosidade de

acordo com o andamento da reacgao quimica. Agarwal e Gustafson (1997) sugerem
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uma equagao para resinosas. Eventualmente, esta (ou outra) equagao poderia ser
adaptada para folhosas, onde se enquadra o Fucalyptus globulus. Esta hipotética
equacao adicionaria, sem duvida, valor ao modelo aqui proposto.

Valeria ainda a pena investir um pouco mais no melhoramento da previsao do teor
de solidos. Esta varidvel desempenha, também, um papel importante na fabrica de
pasta, em particular no ciclo de recuperacao de licor e energia. O teor de s6lidos da
corrente da extraccao principal tem, por isso, especial interesse. Apesar do significa-
tivo contributo do presente trabalho no que concerne ao célculo do teor de sélidos no
cozimento industrial da madeira, afigura-se necessario refinar o método proposto e
estabelecer com a fabrica a melhor forma de amostragem (ou, alternativamente, de-
senvolver um meio que quantifique os fenémenos ocorridos aquando da amostragem

tal como ¢ feita actualmente).

I Melhorar a sensibilidade a alcalinidade

A sensibilidade do modelo do digestor industrial continuo a carga alcalina é bas-
tante boa em regime de distribuicao relativa de alcali varidvel. Quando em regime
de distribuicao relativa de alcali constante, o modelo parece responder com uma sen-
sibilidade um pouco exagerada, se bem que ainda satisfatéria. O problema parece
ter origem na previsao do valor inicial da concentracao de alcali efectivo no inicio
do digestor (que funciona como condigao inicial). Para colmatar este sendo, talvez
fosse judicioso renovar a coleccao de dados industriais, tentando varrer gamas alar-
gadas de condigcoes operatorias por forma a obter dados mais ricos em informacao
e proceder, entao, ao reajuste dos parametros do modelo. Um conjunto de dados
mais ricos em informacao permitiria ajustar parametros mais apropriados ao céalculo
da concentracao inicial de alcali efectivo. Note-se que tal procedimento nao pode-
ria fazer-se individualmente, isto é, provavelmente os restantes parametros ja antes

ajustados teriam de sofrer reajuste simultaneo.

1 Optimizacdo das condicdes operatdrias

O modelo aqui desenvolvido pode ser usado para estudos de optimizacao das con-
dicoes operatorias do digestor industrial. Seria conveniente encontrar, por exemplo,
a melhor politica de distribuicao de alcali ao longo das circulacoes, os caudais das
correntes recirculadas e o padrao de aquecimento que conduziriam aos melhores re-
sultados em termos de qualidade da pasta e de rendimento do processo. Um estudo

desta natureza pode ter um grande impacto econémico positivo na fabrica.
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I Modelo dindmico

Outra possivel direccao a seguir pode ser a implementagao computacional de um
modelo dinamico do digestor. Se se tiverem em vista intencoes de controlo predi-
tivo, por exemplo, serd necessario dispor de um modelo dinamico. O modelo do
digestor continuo industrial desenvolvido no Capitulo 3 é j4 um modelo dinamico.
Contudo, a implementacao computacional diz respeito a sua versao em estado es-
tacionario, como j& referido neste mesmo Capitulo. Estando ja desenvolvido um
modelo dinamico afigura-se que o esforco de o implementar computacionalmente se-
ria largamente compensado pelas potenciais vantagens que dai adviriam. Um modelo
dindmico, além de imprescindivel de um ponto de vista de controlo preditivo, traz
ainda as vantagens de poder descrever os periodos de mudanga de espécie de madeira
processada, arranques e paragens.

Refira-se que a autora abordou ja, ao de leve, esta problematica (Aratjo et al.
em 2004, 2007). Os referidos estudos, de caracter muito preliminar, basearam-se
numa versao bastante simplificada das EDP do modelo e nao tém em conta qualquer
aspecto da envolvente de um digestor industrial. A énfase do estudo esteve antes
no aperfeicoamento de técnicas matematicas para a resolucao de EDP. Em resumo,
estes estudos, claramente rudimentares do ponto de vista processual, poderao, even-
tualmente, contribuir no que se refere a resolucao numérica do modelo dindmico

desenvolvido com detalhe no Capitulo 3.

I Reducido do tempo de execucdo com distribuicoes de aparas

Apesar do promissor potencial do modelo intraparticular na previsao do grau de
uniformidade da pasta, é imperioso referir que o chamado tempo de CPU? aumenta
portentosamente com o nimero de tamanhos de aparas considerado — mercé da
alteracao da exigéncia numeérica do problema. Apoés a discretizacao espacial, o mo-
delo consiste num problema de equagoes algébrico-diferenciais (EAD). Contudo, an-
tes da implementagao computacional, procedeu-se a um rearranjo matemético do
problema, incorporando as EA nas préprias equacoes diferenciais e reduzindo-o, por-
tanto, a um problema de EDO. Apesar deste procedimento, recorreu-se ao integrador
DASPK. Sendo um integrador de EAD consome significativamente mais tempo que um
integrador de EDO.

Neste contexto, seria interessante substituir a DASPK por um integrador de EDO,
tirando proveito do facto do modelo estar ja codificado como um sistema de EDO. Por
exemplo, o integrador CVODE incluido em SUNDIALS (Hindmarsh et al. em 2005) tem

2Tempo gasto pela unidade de processamento central na execugdo do programa (da designagio
anglo-saxoénica Central Processing Unit, CPU).
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conseguido reduzir prodigiosamente o tempo de CPU mesmo em situagoes bem mais
modestas. Por certo, este procedimento reduziria de forma acentuada o tempo de
execucao, alargando a aplicabilidade do modelo proposto ao permitir considerar, na
prética, distribui¢oes de aparas mais detalhadas (isto é, contendo um maior nimero
de tamanhos de aparas processadas em simultaneo).

I Previsdo do grau de uniformidade da pasta no cozimento em continuo

Os avancgos conseguidos, em termos de previsao da uniformidade da pasta, podem
ser estendidos ao processamento em continuo. Tanto a percepgao de uma distribuicao
de aparas como a convecgao intraparticular gerada pela alteracao da porosidade

poderao vir a considerar-se num modelo intraparticular do digestor continuo.

O Capitulo 5 sintetiza as contribuicoes do presente trabalho na modelizagao de
digestores para cozimento kraft da madeira e encaminha eventuais investigacoes fu-

turas.
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A coluna mais a direita contém indicacao da pagina onde o simbolo ou acrénimo

surge pela primeira vez na tese?.

Simbolos

A escrita simbolica ao longo da presente dissertacao, incluindo a escrita das unida-

des e a propria nomenclatura adoptada, foi feita de acordo com as normas ISO 31 /X1,
com base no trabalho de Beccari (1997).

Letras latinas

Ala

Qa, &

Alr k

)

Limite inferior genérico na integracao da
fungao 6(2)

Area superficial de uma tnica apara
Dupla area de seccao recta total de todas
as aparas de tamanho k (k € T)

Area de contacto entre os liquidos livre
e retido para as aparas de tamanho k
(keT)

Area superficial das aparas

Area de seccdo recta do cone virtual da
circulagdo k (k € {Cs, Cg})

Area de seccdo recta parcial ou total do
digestor

Area de seccao recta média do digestor
Dupla area de seccao recta ocupada pelo
liquido retido nas aparas de tamanho k

(keT)

3Existindo outra pagina mais informativa sobre o simbolo em apreco, é esta a indicada.

100

106
181

179

84

91

99

98
181

247
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b Limite superior genérico na integracao da m 100
fungao 0(2)

B, Ordenada na origem da recta relativa a kg m? 111
aproximacao linear da concentragao do
componente 7 ao longo de z (i € {cm, ex})

¢ Consisténcia % 34
Cale Carga alcalina em alcali activo % 33
Ci Concentracao massica (equivalente para gdm™3 28

i € {A, E, NaOH, NayS}) da espécie qui-
mica i (i € {A, cm, E, ex, NaOH, Na,S})
Cr Concentracdo molar equivalente (como mol dm—3 189
NaOH) do composto inorganico i (i € 1)
Ci,j Concentracdo molar equivalente (como molm~3 174
NaOH) do composto inorganico ¢ na
fase ou corrente j (digestor descontinuo:
iel, je{ent,l})
i, Concentracao maéssica (equivalente kgm™3 78
para i € | U {A}) do compo-
nente i na fase ou corrente j (diges-
tor continuo: i€ OUIU{A, cm} e
j € LU{b, ext, inj, 1, lav, nf, r}; digestor
descontinuo: i € O e j € {ent, 1})

CY; Concentragao molar equivalente mol dm—3 79
(como NaOH) do componente inor-
ganico ¢ na fase j (digestor con-
tinuo: ¢ € | U {HS™, OH, S*7},
j € LU {b, ext, inj, 1, lav, nf, r})

71.*7j7k, Concentragao meédia da corrente injec- mol dm—3 89
tada/extraida na circulagdo k (i € |,
J € {ext, inj}, k € C)

C;.;x Concentragio média da corrente injec- kgm™3 89

tada/extraida na circulacdo k (i € O,
J € {ext, inj}, k € C)
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Cirr  Concentracdo molar equivalente (como molm™3 174
NaOH) do composto inorganico i no li-
quido retido das aparas de tamanho & (di-
gestor descontinuo: i € I, k € T)
Cirr  Concentracao massica do composto orga- kgm—3 174
nico ¢ no liquido retido das aparas de ta-
manho k& (digestor descontinuo: ¢ € O,
keT)
¢p.;  Capacidade térmica massica da fase ou kJ kg ' K™ 86
corrente j (j € {a, inj, 1, p, s})
Cw Concentragao de um composto genérico W kgm™3 27
expressa em massa equivalente de Na,;,Y
por volume de solucao
Cw Concentragao de um composto genérico W kgm 3 27
expressa em massa equivalente de NayX
por volume de solucao
D Comprimento da apara m 170
9 Coeficiente de difusividade m2s~! 171
deon, . ~ Diametro do cone virtual da circulagao k m 91
(k € {cs, Cs})
dq Diametro interno médio do digestor m 75
Dr Coeficiente de difusividade ao longo da di- m?s~! 172
reccio I da madeira (I = {lg, tg, rd})
9. Coeficiente de difusividade da espécie qui- m?s~! 177
mica ¢ ao longo da espessura das aparas de
tamanho k (i € OUI k€ T)
Dy, Comprimento de uma apara de tamanho & m 182
(keT)
Dwori. e Coeficiente de difusividade molecular da m2?s~! 186
espécie quimica ¢ nas aparas de tamanho &
(1e QUL keT)
dy Diametro médio da tubuladura central ao m 75
longo da zona de cozimento
f Densidade volumica de uma grandeza ex- [[]m™3 80
tensiva
fe Factor de compactacao do leito - 23
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Faio  Factor correctivo ao factor de diluicao real m? ¢} 114
Fau Factor de diluicao m? t 34
ﬁ»,j Densidade volimica da massa da espé- kgm™3 178

cie organica ¢ na fase ou corrente j
(i €0, j € {ent, 1})
fi, j Densidade volumica da quantidade de mol m™? 178
substancia da espécie inorganica i na fase
ou corrente j (i €1, j € {ent, 1})
Caudal massico da espécie quimica ¢ na kg min~* 78
fase ou corrente j (i € O, j € LU {s})
fi,r,k Densidade voltimica da massa da espécie kgm™3 179
organica 7 no liquido retido (i € O)
fi,r,k Densidade volimica da quantidade de mol m~3 179
substancia da espécie inorganica ¢ no li-
quido retido (i € 1)
F; Caudal maéssico da corrente j (digestor kgs™t 179
descontinuo: j € {ent, Ir, sai})
F; Caudal massico de j (digestor continuo: kg min~! 29
J € {lic, lp, s, sd})
F; s  Caudal méssico da corrente j em base AS kg min~! 33
(digestor continuo: j € {a, p})
F,  Quociente entre a massa de vapor consu- kg ) 113
mido no impregnador de vapor e a massa
de pasta produzida
g Quantidade de uma grandeza extensiva [-]min~'m™3 80
produzida por unidades de tempo e de vo-
lume
gir  Taxa de produgdo da espécie inorganica i mols~!m™3 177
num elemento infinitesimal de volume de
uma apara de tamanho k (i € |, k € T)
9i, k Taxa de producgao da espécie organica i kgs™ m 177
num elemento infinitesimal de volume de
uma apara de tamanho k (i € O, k€T
G Largura de uma apara de tamanho £k m 182
(keT)
H Funcao de Heaviside - 101
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h Largura genérica da funcao pulso m 101
I Humidade - 22
ha Nivel de aparas no digestor m 112
her, i Altura do crivo k (k € CU {EXT}) m 73
hir  Altura entro o topo do crivo EXTe o plano m 92
virtual onde muda o regime de escoamento
h; Altura da zona ¢ do  digestor m 75
(1=1,...,13)
F Humidade de j (j € {a, p}) - 21
hi i Altura da zona [ relativa & circulacao k m 73
(1 € {cc, con}, k € {Cs5, C6})
Iq Indice de sulfureto % 29
J Vector fluxo de uma grandeza extensiva [-]min~! m~ 80
Jeonv.i, . Fluxo convectivo da espécie i na apara de [[]stm™ 177
tamanho k (i € OUI k€ T)
Jait. i, x  Fluxo difusional da espécie i na apara de [[]s'm™ 177
tamanho k (i € OUI k€ T)
J; Fluxo da espécie inorganica ¢ entre o li- mols™! m~2 178
quido livre e as aparas de todos os tama-
nhos sob cozimento (i € I)
J; Fluxo da espécie organica i entre o liquido kgs ! m2 178
livre e as aparas de todos os tamanhos sob
cozimento (i € O)
Jix  Fluxo total da espécie i na apara de tama- [[]s'm™ 177
nho k (i € OUlL keT)
K; Coeficiente global de transferéncia de ms! 179
massa entre os licores livre e retido para
a espécie quimica i (digestor descontinuo,
ieOul)
K? Coeficiente global de transferéncia de min~! 107
massa modificado entre os licores livre e
retido para a espécie quimica i (i € OUI)
K; Coeficiente global de transferéncia de m min 84

massa entre os licores livre e retido para
a espécie quimica ¢ (digestor continuo:
ieOul)
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K, Coeficiente global de transferéncia de m min ! 105
massa entre os licres livre e retido para
a espécie quimica i na zona [ do digestor
(i€ OUl, [ e {coc, cNT})
L Espessura da apara m 170
L Espessura média das aparas m 224
Ly, Espessura da apara de tamanho k (k € T) m 175
m Nimero de atomos de sdédio no composto - 27
genérico Na;, Y
Ma s Massa inicial de aparas em base AS kg 21
M; Massa molar da espécie quimica ¢ gmol ! 27
M; Declive da recta relativa a aproximacao li- kg m?* 111
near da concentracao do componente ¢ ao
longo de z (i € {cm, ex})
m;, j Massa do componente i presente na fase j kg 78
(ieluOU{sd}, j e LU{s})
m; Massa de j (j € {le, lic, p, s, sd}) kg 21
Ms & Massa da fase solida das aparas de tama- kg 182
nho k (k € T)
N Grau de polimerizacao da cadeia celuldsica - 17
n Namero de intervalos de discretizacao em - 191
meia-apara
n Ntmero de atomos de s6dio no composto - 27
genérico Nay X
Ny Namero de aparas em determinado volume - 106
do digestor
Nax  Numero de aparas de tamanho k (k € T) - 182
Neal Numero de “células” consideradas na tota- — 121
lidade da zona em contracorrente
Neel Namero de células de cada parte da zona — 122
em contracorrente
Nef Numero de equacoes algébricas relativas as - 192
condic¢oes fronteira
Ner, ke Nimero de pontos de discretizacao para o - 119

crivo k (k € CUEXT)
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Ngise  Numero de pontos de discretizacao da — 121
parte em contracorrente
Negpo  Numero de EDO do modelo — 121
Neq Ntmero de EDO do modelo discretizado - 192
n Numero de espécies inorganicas - 173
n; Quantidade de substancia equivalente mol 79
(como NaOH) do componente inorgéanico ¢
presente na fase j (i €1, j € L)
i Vector unitério perpendicular & superfi- - 178
cie [ (I € {ent, Ir, sai})
no Niamero de espécies organicas - 173
Npar Numero de equacoes algébricas relativas a - 192
definicao de parametros do modelo
Ntam Nimero de diferentes tamanhos (espessu- — 173
ras) de aparas presentes em cozimento si-
multaneo
Ty Nuamero de variaveis de estado (modelo do — 175
digestor descontinuo)
P Funcao pulso rectangular unitario - 101
P Producao tagh™! 34
Qy Caudal volumétrico total (Cy, C5, Cg, ITC € m?® min~! 33
Cg) de licor branco alimentado ao digestor
Qv.r  Caudal volumétrico de licor branco injec- m? min~! 33
tado na circulacdo k (digestor continuo:
ke C)
Qj Caudal volumeétrico cumulativo de liquido m?3 min~! 99
extraido/injectado ao longo do digestor
(digestor continuo, j € {ext, inj})
Q; Caudal volumétrico da corrente j (digestor m3s~! 168
descontinuo: j € {ent, sai})
Qj Caudal  volumétrico da fase ou m? min~! 33
corrente J (digestor continuo:
j € LU{a, ext, h, nf, lav, Ip, p, vap})
j Caudal volumétrico de j (5 € {lav, Ip}) m?h~! 34
Qr Calor fornecido pelo permutador da circu- kJ min—! 89

lagao k (digestor continuo, k € C)
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Q, (1 correspondente a outra cota m? min~! 73
Q1 Caudal volumétrico de liquido que passa m°s 179
do exterior para o interior da totalidade

de aparas presentes

Qi,x  Caudal volumétrico de liquido que passa m3s~! 185
do exterior para o interior das aparas de
tamanho k, através de ambas as faces
(keT)
Qr.x  Duplo caudal volumétrico de liquido retido m3 571 183
que atravessa determinada seccao recta
das aparas de tamanho k (k € T)
i Velocidade de reaccdo da espécie inorga-  moldm ™ min~! 83
nica ¢ (digestor continuo: i € 1)
T Velocidade de reaccao da espécie inorga- molm3s7! 190
nica ¢ (digestor descontinuo: i € I)
T Velocidade de reacgao da espécie orga- min~! 83
nica i (digestor continuo: i € O)
Tl Velocidade de reaccao do composto or- h! 189
ganico ¢ proposta por Mirams e Nguyen
(1996) (i € O)
Tik Velocidade de degradagao da espécie orga- s71 176
nica i nas aparas de tamanho k (digestor
descontinuo: i € O, k € T)
Ri,  Razao liquido-madeira corrigida dm?® kg™ 97
Rim  Razdo liquido-madeira dm3kg~! 33
S Teor de solidos % 29
8; Teor de solidos do licor 7 (j € L) %o 109
S Teor de solidos médio na corrente extraida % 157
em k (k € {EXT, ITC, Cg})
Sp,m  Valor previsto para a varidvel m ] 130
Sy.m  Valor real da variavel m ] 130
t Tempo (digestor continuo) min 80
t Tempo (digestor descontinuo) S 176
T; Temperatura da corrente, fase ou conjunto K 79

de fases j (j € {a, b, inj, 1, lav, p})
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T x Temperatura média da corrente injec- K 89
tada/extraida na circulagao/extraccao k
(j € {ext, inj}, k € CU{EXT})

t, Tempo de residéncia das aparas no diges- min 112
tor
U* Coeficiente global de transferéncia de calor kJ min™ m=3 K~} 108

modificado entre o liquido livre e as aparas
(digestor continuo)

U Coeficiente global de transferéncia de calor kJ min~™' m=2 K~} 86
entre o liquido livre e as aparas (digestor
continuo)

u; Velocidade da fase ou conjunto de fases j mmin~? 83
(U €{a1})

U, Coeficiente global de transferéncia de calor kJmin !m 2 K™! 105

entre o liquido livre e as aparas na zona [
do digestor (I € {coc, CNT})

Via Volume de uma tinica apara m3 106
Va, k Volume de todas as aparas de tamanho k& m? 181
(keT)
Vamt,j  Volume da amostra do licor j m® 111
VAl k Velocidade com que o liquido atravessa o ms! 185
filme das aparas de tamanho k (k € T)
V; Volume de j (5 € L U m? 21
{a, amt, cel, d, le, lec, pi, por, s})
Uk Velocidade intraparticular do liquido re- ms~! 177
tido na apara de tamanho k
Vin Volume disponivel do medidor de aparas m? (27 rad) ™! 76
por rotacao efectuada
Vo, k Volume de poros de todas as aparas de ta- m? 181
manho k (k€ T)
X Fraccao do caudal de lavagem que efecti- - 92

vamente ascende pelo digestor
x Coordenada espacial ao longo da espessura m 173
da apara e origem no seu centro
Topt,y ~ Vector das  varidveis a  optimizar -] 132
(l=1,...,7)
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Y Variavel de estado genérica -] 116
Yi, k Fraccao massica média da espécie orga- - 229
nica i presente na fase solida (i € O)
Yi Fraccao massica do componente organico ¢ - 78
em base de madeira inicial As (i € O)
y; Percentagem massica do componente or- % 189
ganico ¢ (i € O)
Yi, k Fraccao méssica, relativamente a massa - 174
inicial de madeira em base AS, do com-
ponente organico ¢ no s6lido das aparas de
tamanho k (i € O, k € T)
yr Fraccao massica de lenhina na fase solida - 35
(em base de pasta AS)
Yx Constante para normalizagdo da variavel ] 116
de estado genérica
A Altura total do digestor m 92
z Coordenada axial do digestor m 81
Zeon,k ~ Coordenada axial correspondente & m 99
base do cone virtual da circulacao k
(k € {Cs, Co})
Zer k Coordenada axial correspondente ao topo m 89
do crivo k (k € CU{EXT})
Zini Coordenada axial a qual se inicia a inte- m 112
gracao
Zing, k Coordenada axial correspondente ao ponto m 91
de injecgdo da circulagao k (k € C)
Letras gregas
16} Taxa de impregnagao das aparas ap6s o - 87
impregnador
Funcao genérica a integrar -] 119
v Fraccao de alcali efectivo “desaparecido” - 88
instantaneamente no inicio do cozimento
Axy, Intervalo de discretizagao nas aparas de ta- m 191

manho k (k€ T)
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& Distancia entre dois pontos entre os quais m 171
ocorre difusao
AHg  Calor de reacgao kJ kg™* 86
AQ; Caudal volumétrico que entra/sai do di- m? min~! 73
gestor na circulacao k£ ou que sai na ex-
tracgao (digestor continuo: j € {inj, ext},
k € CU{EXT})
Az Intervalo de discretizacao do digestor con- m 119
tinuo (variavel)
) Funcao delta de Dirac generalizada - 100
Ea, k Porosidade da apara de tamanho & — 177
£; Porosidade de j (5 € {a, d, le, lec, pi}) — 21
G Coeficiente estequiométrico do consumo — 130
de alcali devido a degradacao da espécie
organica ¢ (digestor continuo, i € O)
n Rendimento do cozimento - 35
n Rendimento médio no final do cozimento - 231
Nk Rendimento do cozimento nas aparas de - 180
tamanho k (k € T)
Mp Rendimento final do cozimento (pasta na - 113
descarga)
0 Tempo caracteristico para a difusao entre S 171
dois pontos
0; Tempo caracteristico para a difusao entre S 172
dois pontos alinhados segundo a direcgao
I (I ={lg, tg, rd})
Kp Indice kappa da pasta na descarga - 153
K Indice kappa - 35
Aii Logaritmo natural do coeficiente pré-expo- - 130
nencial da fase inicial para a espécie orga-
nica i no modelo cinético (digestor conti-
nuo, i € O)
U “Peso” atribuido a variavel m — 130
Paas  Massa volimica basica da apara kgm™3 21
Pj Massa volimica da fase, conjunto de fases kgm 3 21

ou corrente j (j € {a, inj, 1, le, p, s})
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Pm,as  Massa volimica absolutamente seca do kgm—3 87
leito de aparas nas condicoes de compac-
tacao do medidor
o Desvio-padrao da distribuicao normal de m 224
tamanhos de aparas
Tk Tortuosidade das aparas de tamanho k 186
(keT)
Pk Razao entre as areas porosa e total na sec- - 181
Gao recta situada a certa distancia do cen-
tro de uma apara de tamanho k (k € T)
Y Varidvel de estado genérica normalizada - 116
oF Superficie que delimita o volume V| na m? 178
zona [ (I € {ent, Ir, sai})
Wm Velocidade de rotagao do medidor de apa- 27 rad min—! 87
ras (rpm)
Abreviaturas
AR Base seca ao ar 34
AS Base absolutamente seca 21
BASE  Base do digestor 66
Cy Circulagao de topo 64
Cs Circulacao de cozimento superior 64
Cg Circulagao de cozimento inferior 64
Cs Circulagao de lavagem 64
CNT  Zona do digestor onde o escoamento se faz 105
em contracorrente
COC  Zona do digestor onde o escoamento se faz 105
em cocorrente
EXT  Extraccao 71
ITC Circulagao de cozimento isotérmico 64
(IsoThermal Cooking)
TOPO  Topo do digestor 66
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Indices inferiores
A Alcali activo 28
a Aparas 21
alc Alcalina 33
amt Amostra de licor 109
b Licor branco 33
C Conjunto das circulacoes ao longo do di- 76
gestor continuo (Cjs, Cg, ITC, Cg)
Ca Celulose de alta reactividade 188
Cb Celulose de baixa reactividade 188
C Celulose 77
cc Cone-crivo, isto é, relativo a distancia que 73
separa a base do cone virtual do topo do
crivo, em determinada circulacao
cel Células em que se dividiu a zona em con- 121
tracorrente
cf Condicoes fronteira 192
cm Carga morta 111
con Cone associado a determinada circulacao 73
cr Crivo de determinada circulagao 73
d Digestor 75
dil Diluicao 34
E Alcali efectivo 28
ent Corrente que entra no digestor desconti- 168
nuo
eq Equacoes diferenciais ordinarias do mo- 192
delo discretizado
ex Extractaveis 110
ext Licor que abandana o digestor nas circu- 73
lacoes ou na extraccao
Ha Hemicelulose de alta reactividade 188
Hb Hemicelulose de baixa reactividade 188
H Hemicelulose I
h Humidade das aparas 33
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I Conjunto das espécies inorganicas (de- 76
pende do modelo cinético)
inj Licor injectado no digestor através das cir- 73
culacoes ao longo do digestor
L Conjunto dos licores no interior do diges- 76
tor (livre e retido)
La Lenhina de alta reactividade 188
lav Licor de lavagem introduzida na base 34
Lb Lenhina de baixa reactividade 188
lec Leito compactado 23
le Leito 23
lg Direccao longitudinal da madeira 172
lic Licor 29
L Lenhina 77
| Licor livre que rodeia as aparas 73
Im Liquido-madeira 33
Ip Liquido na pasta da corrente de descarga 33
Ir Respeitante a interaccao entre os liquidos 178
livre e retido
m Medidor de aparas 76
nf Licor negro forte alimentado ao topo 33
) Conjunto das espécies organicas (depende 76
do modelo cinético)
par Parametros 192
pi Pilha 23
por Poros 21
p Pasta produzida (descarga) 34
rd Direccao radial da madeira 172
r Licor retido nos poros das aparas 81
sai Corrente que sai do digestor descontinuo 168
sd Solidos dissolvidos 29
S Solido 21
T Conjunto dos tamanhos (espessuras) das 173
aparas presentes simultaneamente no di-
gestor descontinuo
tg Direccao tangencial da madeira 172
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t Tubo central 75
vap Vapor do impregnador 33
vr Variaveis de estado 175
Acrénimos
ASA Adaptive Simulated Annealing 130
CC Conselho Cientifico xi
CD Conselho Directivo xii
Celpa Associacao da Industria Papeleira Portuguesa 4
CEPI Confederation of Furopean Paper Industries 6
DEQ Departamento de Engenharia Quimica Xi
DGOTDU Direccao Geral do Ordenamento do Territério e Desenvolvi- 4
mento Urbano
EA Equacao(oes) Algébricas(s) 121
ECCSA Area Capilar de Seccdo Recta Efectiva (de Efective Capillary — 48
Cross-Sectional Area)
EDO Equacao(6es) as Derivadas Ordinarias 52
EDP Equagao(oes) as Derivadas Parciais 52
EUA Estados Unidos da América 5
FCTUC Faculdade de Ciéncias e Tecnologia da Universidade de Coimbra  xi
gPS Grupo Portucel-Soporcel 5
PF Problema as condigoes Fronteira 117
PIB Produto Interno Bruto d
PVI Problema do Valor Inicial 117
RPA Reactor(es) Perfeitamente Agitado(s) 121
rpm Rotagoes Por Minuto (1 rpm traduz-se no SI por uma frequéncia 66
de 25 Hz)
ST Sistema Internacional de Unidades 11
UE Uniao Europeia 4
VAB Valor Acrescentado Bruto 5
VFRA Very Fast Re-Annealing 130
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A. Factor de compactacao do leito

A Equagao (3.82) provém de informagao fornecida pelo fabricante do digestor,

exposta na Figura A.1.

VAULY 'Vo:d0 KVAERNER cooking stmulator Facksim {ver 3.16U000)

Portucel D2: AA 14/31311.511%

PACKING DEGREE

3%
Bottom j\‘op

F1GURA A.1.: Factor de compactacéo do leito de acordo com o fabricante do digestor.
Cortesia de P. Barata.

Estes valores foram ajustados grosseiramente com dois segmentos de recta, como

se ilustra ainda na Figura A.1, dando origem a Equagao (A.1).

0,032z +1,01 2 <359

2,16 2> 359

e que se transcreve no corpo da tese sob a referéncia (3.82).
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B. Exemplo de ficheiro de

#--CONDIGOES OPERATORIAS- - - o o mm oo oo oo oo

Constante_FDO: 5.7 [m3/tAD]
Nivel_Aparas_Digestor: 40.9 [m]
Rotacao_Medidor_Aparas: 15.5 (rpm]
Humidade_Aparas: 0.36 (-]
Vapor_Absorvido_Impregnador: 385, [kg/tAD]
Razao_Liquido_Madeira: 2.46 [1/kg]
Factor_Diluicao: 1.5 [m3/tAD]
Caudal_LLav_Base: 266.4e3 [1/n]
Carga_Alcalina_Total: 21.5 [ AA NaOH]
# T[C] AA[gNaOH/1]  AE([gNaOH/1]
Lixivia_Branca: 94. 135. 114.8

# TC4[C] TapC4[C] AEC4 [gNaOH/1]
Condicoes_Topo: 113. 117. 35.8

# C5 Ccé ITC C8
Caudal_Lixivia_Branca_Circulacoes: 4.7 4.9 0.5 2.9 [1/s]
Caudal_Circulacao_Apos_Adicao_LB: 637.2 637.2 50.4 86.4 [m3/h]
Temperatura_Injeccao_Circulacoes: 163. 165. 155.  140. [C]
# T[C] L[kg/m3] Clkg/m3] H[kg/m3] E[gNaOH/1] S[gNaOH/1] AA[gNaOH/1]
LNF_Topo: --- 60. 25. 40. 5.0 --- 11.5
LLav_Base: 80. 30. 12. 20. 1.5 0.3 ---
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#--PARAMETROS FISICOS oo o oo oo oo

# L C H
Composicao_Madeira: 0.22 0.49 0.27 (-]
Massa_Especifica_Apara_0ODW: 530. [kgc/m3c]
Massa_Especifica_Leito_Aparas_Medidor: 200. [kg/m3]
Porosidade_Apara: 0.65 [m3e/m3c]
Porosidade_Leito_Aparas_Pilha: 0.62 [m3c/m3b]
Capacidade_Calorifica_Volumica_Matriz_Solida: 2200. [kJ/(m3s.K)]
Capacidade_Calorifica_Volumica_Liquido: 4200. [kJ/(m3.K)]
Calor_Reaccao: -50. [kJ/kgreacted]
# COCORRENTE CONTRACORRENTE
Coeficiente_Transferencia_Massa_E: 0.50 1.00 [(m31/(min.m2c)]
Coeficiente_Transferencia_Massa_S: 0.06 0.12 [(m31/(min.m2c)]
Coeficiente_Transferencia Massa_L_C_H: 0.02 0.04 [(m31/(min.m2c)]
Coeficiente_Transferencia_Calor: 600. 1200. [kJ/(min.K.m3c)]

#--PARAMETROS GEOMETRICOS-- === == - == m oo oo oo oo e oo e

Altura_Zona_Topo_Ate_Injeccao_Cb: 8.145 [m]
Altura_Zona_Injeccao_Ate_Topo_Cb: 0.521 [m]
Altura_Crivos_Cb: 1.278 [m]
Altura_Zona_Base_C5_Ate_Injeccao_C6: 2.447 [m]
Altura_Zona_Injeccao_Ate_Topo_C6: 0.630 [m]
Altura_Crivos_C6: 1.496 [m]
Altura_Zona_Base_C6_Ate_Topo_Extraccao: 5.435 [m]
Altura_Crivos_Extraccao: 3.544 [m]
Altura_Zona_Base_Extraccao_Ate_Topo_ITC: 9.991 [m]
Altura_Crivos_ITC: 2.400 [m]
Altura_Zona_Base_ITC_Ate_Topo_C8: 1.315 [m]
Altura_Crivos_C8: 1.098 [m]
Altura_Zona_Base_C8_Ate_Base_Digestor: 2.600 [m]
Diametro_Medio_Digestor: 5.7 [m]

Diametro_Tubo_Central: 0.3 [m]
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Volume_Medidor_Aparas: 0.33 [m3]

#--PARAMETROS CINETICOS == - - o oo oo o oo oo e oo oo

# INICIAL PRINCIPAL RESIDUAL
Energia_Activacao_L: 4307.7  16100.0 & 14400.0 9800.0 X1
Energia_Activacao_C: 3708.0  14256.9 14256.9 X1
Energia_Activacao_H: 6454.6 9379.9 7443 .4 [X]
Factor_Exponencial _L: 6.12 35.35 & 29.23 19.64 (-]
Factor_Exponencial _C: 4.16 27.28 27.28 (-]
Factor_Exponencial _H: 12.62 18.75 5.30 (-]
Ordem_Reaccao_L: --- 0.03 & 0.87 1.7 (-]
# PONTO TRANSIGAO INTERVALO INTERPOLAGAO
L_i/p: 0.185 0.02 (-]
L_p/r: 0.020 0.01 (-]
Coeficiente_Estequiometrico_Consumo_Alcali_L: 2.0
Coeficiente_Estequiometrico_Consumo_Alcali_C: 16.0
Coeficiente_Estequiometrico_Consumo_Alcali_H: 16.0
Limite_Minimo_L_Madeira: 0.005 (-]

#--PARAMETROS NUMERICOS - - - == m = — — = o s m o o o o o e e oo

Valor_Normalizacao_T_f: 420, (K]
Valor_Normalizacao_L_f: 60. [kg/m3]
Valor_Normalizacao_C_f: 15. [kg/m3]
Valor_Normalizacao_H_f: 15. [kg/m3]
Valor_Normalizacao_E_f: 0.2 [mol/m3]
Valor_Normalizacao_S_f: 0.15 [mol/m3]

Valor_Normalizacao_L_s: 0.22 (-]
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Valor_Normalizacao_C_s: 0.49 (-]
Valor_Normalizacao_H_s: 0.27 [-]
Valor_Normalizacao_T_c: 420. [X]
Valor_Normalizacao_L_e: 60. [kg/m3]
Valor_Normalizacao_C_e: 15. [kg/m3]
Valor_Normalizacao_H_e: 15. [kg/m3]
Valor_Normalizacao_E_e: 0.2 [mol/m3]
Valor_Normalizacao_S_e: 0.15 [mol/m3]

Numero_Pontos_Discretizacao_Cocorrente: 82 9 13 21 9 17 45 18

Tolerancia_T_Circulacoes_Cocorrente: 0.1 [K]

Tolerancia_E_Circulacoes_Cocorrente: 0.01 [gNa0H/1]



C. Ficheiro de resultados

Carga alcalina total: 21.5% AA NaOH

Velocidade de rotagdo do medidor: 15.5 rpm

Relagdo liquido-madeira: 2.46 1/kg

Caudal de vapor condensado nas aparas: 13653.6 kg/ h
Taxa de impregnagdo das aparas: 64.0%

Produgdo prevista (rend=52}%): 35.5 tAD/h

Caudal de lixivia branca: 14.2 1/s (52.1% da CA total)
Caudal de LL: 21.0 1/s

1. AE: 16.3 gNaOH/1

0 N o 0 W

. T da circulagdo:

Corrente de saida do digestor: 146.7 C
Corrente apds o permutador: 153.0 C
(entrada no digestor)
Teor de sbélidos: 14.8 7
Hidrogenossulfureto: 20.8 gNaOH/1
Calor introduzido: 5717. kW
Caudal de lixivia branca: 4.7 1/s (17.3% da CA total)
Caudal de circulagdo: 177.0 1/s
Caudal de LL apdés a injeccao: 23.8 1/s

1. AE: 12.8 gNaOH/1

[\l

. T da circulagdo:

Corrente de saida do digestor: 161.9 C
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Corrente apbés o permutador: 165.0 C
(entrada no digestor)
Teor de sbélidos: 17.1 %
Hidrogenossulfureto: 22.8 gNaOH/1
Calor introduzido: 3700. kW
Caudal de lixivia branca: 4.9 1/s (18.0% da CA total)
Caudal de circulag8o: 177.0 1/s
Caudal de LL apds a injeccao: 26.7 1l/s

0 N O oW

________________________________________________________________ extr__
1. AE: 2.4 gNaOH/1
2. T: 168.1 C
3. Teor de sdlidos: 18.9 7
4. Hidrogenossulfureto: 18.3 gNaOH/1
________________________________________________________________ ite___
1. AE: 16.3 gNaOH/1
2. T da circulacgdo:

Corrente de saida do digestor: 139.3 C

Corrente apbés o permutador: 155.0 C

(entrada no digestor)
3. Teor de sélidos: 10.6 %
4. Hidrogenossulfureto: 6.7 gNaOH/1
5. Calor introduzido: 1017. kW
6. Caudal de lixivia branca: 0.5 1/s ( 1.8% da CA total)
7. Caudal de circulagdo: 14.0 1/s
8. Caudal de LL apds a injeccao: 45.4 1/s

c8

1. AE: 8.4 gNaOH/1

. T da circulacgdo:

[\

Corrente de saida do digestor: 110.0 C

Corrente apbés o permutador: 140.0 C
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O N o Ok~ W

(entrada no digestor)
Teor de sdélidos: 8.8 %
Hidrogenossulfureto: 3.2 gNaOH/1
Calor introduzido: 3219. kW
Caudal de lixivia branca: 2.9 1/s (10.7% da CA total)
Caudal de circulagdo: 24.0 1/s
Caudal de LL apds a injeccao: 44.9 1/s

-
(@)

© 00 N O O W NN

T da pasta: 81.7 C

Consisténcia da pasta: 13.6%

Caudal de liquido na pasta & saida: 58.1 1/s
Teor de sbélidos: 6.4 %

Percentagem do liquido injectado que sobe no diges tor:

Factor de diluigdo: 1.6 m3/tAD
Rendimento final: 53.7%
Produg8o: 36.6 tAD/h

Indice kappa: 14.3

. Tempo de residémncia: 5.67 h

56.9%






D. Concentracoes individuais —
espécies organicas, modelo

descontinuo

As Figuras 4.10 e 4.14 apresentam a composi¢ao total em lenhina (ambas as fracgdes)
assim como as Figuras 4.11 e 4.15 englobam a totalidade dos hidratos de carbono (a saber:
as duas fraccoes de celulose acrescidas das duas fraccoes de hemicelulose). Os registos
da evolucao da composi¢do de determinada fase em cada uma das seis espécies orgénicas
consideradas pelo modelo cinético perde-se nas Figuras mencionadas. Apresenta-se neste

Apéndice essa informacado devidamente discriminada.
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Ficura D.4.: Evolucio da fraccao massica de celulose de baixa reactividade na fase

solida.
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Ficura D.6.: Evolucao da frac¢ao massica de hemicelulose de baixa reactividade na

fase solida.
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Ficura D.7.: Evolugao da frac¢ao madssica da celulose (total) na fase sélida.
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Ficura D.8.: Evolucao da frac¢ao madssica de hemicelulose (total) na fase sélida.
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Ficura D.9.: Evolucao da concentragao de lenhina de alta reactividade nos licores.
No segundo gréfico, a linha a cheio representa a concentracao de lenhina no licor livre

e a escala temporal estd expressa em segundos na base e em minutos no topo.
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Ficura D.10.: Evolucao da concentracao de lenhina de baixa reactividade nos

licores.
No segundo gréfico, a linha a cheio representa a concentracao de lenhina no licor livre

e a escala temporal estd expressa em segundos na base e em minutos no topo.
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FicGura D.11.: Evolucao da concentracao de celulose de alta reactividade nos licores.
No segundo gréfico, a linha a cheio representa a concentracao de celulose no licor livre

e a escala temporal esta expressa em segundos na base e em minutos no topo.
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FicurA D.12.: Evolucao da concentracao de celulose de baixa reactividade nos
licores.

No segundo gréfico, a linha a cheio representa a concentracao de celulose no licor livre

e a escala temporal estd expressa em segundos na base e em minutos no topo.
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FicuraA D.13.: Evolucao da concentracao de hemicelulose de alta reactividade nos
licores.
No segundo gréfico, a linha a cheio representa a concentracao de hemicelulose no licor

livre e a escala temporal estd expressa em segundos na base e em minutos no topo.
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FicurA D.14.: Evolugao da concentracao de hemicelulose de baixa reactividade nos
licores.
No segundo gréfico, a linha a cheio representa a concentracao de hemicelulose no licor

livre e a escala temporal esta expressa em segundos na base e em minutos no topo.
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F1Ggura D.15.: Evolucao da concentragao de celulose (total) nos licores.
No segundo gréfico, a linha a cheio representa a concentracao de celulose no licor livre

e a escala temporal esta expressa em segundos na base e em minutos no topo.
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FI1GURA D.16.: Evoluc¢io da concentracao de hemicelulose (total) nos licores.
No segundo gréfico, a linha a cheio representa a concentragao de hemicelulose no licor

livre e a escala temporal esta expressa em segundos na base e em minutos no topo.
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154, 240, 244



Indice Remissivo 317

Unidades
composto de referéncia, 26, 28
conversao entre sistemas, 27
sistema americano, 27
sistema europeu, 27

Uniformidade, ver Heterogeneidade

Validagao, 68, 127, 134, 151, 154, 155, 241
e simulagao, 133

Variaveis de estado, 79, 174

Velocidade
intersticial do liquido, 240
leito, 240

VFRA, 130

Viscosidade, 188, 197, 243






(Natércia Cristina Pires Fernandes)
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