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RESUMO

Com o objetivo de analisar a influ-
éncia da viscosidade do licor negro em
uma unidade de evaporacdo, mais es-
pecificamente no fendmeno de trans-
feréncia de calor, foi efetuado um le-
vantamento de dados e parametros de
processo na Unidade de Evaporagéo I1
da Cenibra. Durante um periodo de
quatro meses, entre maio ¢ setembro
de 2003, informagdes referentes a con-
sumo de vapor, taxa de alimentagio ¢
produgio de licor, temperaturas ¢ pres-
soes a cada efeito, entre outras, foram
coletadas de hora em hora. De posse
desses dados, foi elaborada uma ana-
lise da performance de operagdo da
unidade com o auxilio do simulador
comercial WinGEMS 5.3, no qual os

Abstract

In order to evaluate the influence of the black liquor viscosity in the
evaporation recovery units of a Kraft process, more specifically in the heat
transference phenomenon, it was accomplished a data and process parame-
ters collecting of the Unit of Evaporation II of Cenibra. During a period of
Jour months, between May and September of 2003, information such as,
vapor consumption, liquor feeding rate, concentrated liquor production,
temperatures and pressures at each effect, among others, was collected hour-
ly. Based on these data, an analysis of the performance of operation was
elaborated with assistance of the commercial simulator WinGEMS 5,3. The
parameters not evaluated directly such as the vapor consumption, the con-
centration of solids in the liquor, and the global heat transfer coefficient
(U) for each body of evaporation, have been determined from process simu-
lation and analyzed. WinGEMS’ evaluation models (material and energy
balances) have displayed an average relative error of 2,4% for the con-
sumption of alive vapor and 2,5% for the vapor economy which are compa-
rable to the experimental error from the measurements and, therefore, the
simulations have been considered consistent. About the heat transfer coe-
[ficient modeling, the analysis led to a set of equations capable to describe
the phenomenon of heat transference inside the plate falling film evapora-
tors. Among the equations cited on the literature, Kandiklar (1990) was the
one that leads to the best results. This model displays values of average
relative error for the effects VI to IB of the industrial evaporation system of
approximately ranging from 2 to 11%, and about 44% for the first unit (14).
These values seem to indicate that the proposal of this researcher can be
used to describe the phenomenon of thermal exchange in the evaporation
bodies of Kraft recovery processes.
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pardmetros ndo mensurados direta-
mente, como, por exemplo, o consu-
mo de vapor, a concentracio de soli-
dos secos € o proprio coeficiente glo-
bal de transferéncia de calor (U) para
cada corpo de evaporagio, puderam ser
determinados e analisados. Os mode-
los de avaliagdo do simulador Win-
GEMS propostos mostraram-se ade-
quados, uma vez que forneceram um
Erro Relativo Médio (ERM) de 2,4%
para os calculos do consumo de va-
por vivo e de 2,5% para a economia
de vapor. Quanto ao modelo do coefi-
ciente global de transferéncia de ca-
lor, a analise efetuada levou a um con-
junto de equagdes capazes de descre-
ver o fendmeno de troca térmica na
conveceio forcada dentro dos evapo-
radores de filme descendente de pla-
cas. Entre as varias proposi¢des da
literatura testadas neste trabalho, a de
Kandiklar (1990) foi a que conduziu
aos melhores resultados. As equacdes
obtidas renderam valores de erro re-
lativo médio para os corpos do siste-
ma de evaporacio da unidade indus-
trial (IB ao VI) da ordem de 11 a 2%
e de até 44% para o primeiro corpo
de evaporacio (IA), seguindo a mo-
dificacio efetuada na proposicdo de
Kandiklar (1990). Esses valores ace-
nam que a proposicio desse pesqui-
sador pode ser utilizada na descricio
do fendmeno de troca térmica para os
corpos de evaporagdo de IB ao VL.

INTRODUGAO

Um dos problemas enfrentados pe-
las unidades de recuperacio do pro-
cesso Kraft refere-se a viscosidade do
licor negro e seu comportamento du-
rante a sua concentra¢fo nos evapora-
dores de multiplo efeito. O acréscimo
no teor de sélidos secos, ocorrido com
a evaporacdo da 4gua, altera as carac-
teristicas do licor, tornando-o mais
Viscoso € pegajoso, bem como afetan-
do diretamente a transferéncia de ca-
lor ¢ a taxa de evaporacfo no sistema
de concentraciio (Soderhjelm, 1986).
Um licor menos concentrado, por sua

vez, acarreta reducdo da eficiéncia da
caldeira de recuperacio, com reducio
da producdo de vapor e da eficiéncia
de conversio do sulfato de sodio a sul-
feto de sddio, assim como aumento das
emissdes de SO, e H S (Adams ez. A/,
1997).

Uma das alternativas para se con-
tornar o problema imposto pelo acrés-
cimo da viscosidade € a adoc¢do de téc-
nicas de redu¢o de viscosidade (tra-
tamento térmico ou adi¢do de sais)
que conduzam a ganhos reais na con-
centracdo final do licor negro. Toda-
via, para precisar esses ganhos, tor-
na-se necessario relacionar a viscosi-
dade do licor no desempenho da uni-
dade de evaporagio.

A complexidade dos balancos que
envolvem sistemas de evaporadores de
multiplo efeito inibem avaliagcdes
quantitativas. A presenca de corpos pa-
ralelos, tanques-flash, pré e pos-aque-
cedores, reciclos, entre outros elemen-
tos, torna os calculos manuais muito
dificeis. A determinagio dos coefici-
entes globais de transferéncia de calor
¢ a capacidade de evaporagio sdo da-
dos de vital importancia na busca das
condi¢cdes Otimas de operacio.

Avalia¢io do Sistema de Evaporacio

O primeiro passo da avaliacdo da
unidade foi o levantamento do fluxo-
grama da planta de evaporacdo II da
Cenibra S.A. — Celulose Nipo-Brasi-
leira S.A, localizada a 230 km de Belo
Horizonte, no municipio de Belo Ori-
ente — MG:. De posse do fluxograma e
acompanhando a operacio na planta
industrial, estabeleceram-se as cone-
x0es entre os equipamentos da uni-
dade, tais como os corpos de evapo-
racdo ¢ os tanques de evaporacio
flash. Com a seqiiéncia estabelecida,
elaborou-se um fluxograma no simu-
lador WinGEMS versdo 5.3' (3), uma
vez que a complexidade dos calculos
que envolvem sistemas de evaporacio
multiplo efeito inibe qualquer avali-
aco quantitativa manual (Edwards &
Baldus, 1978).

Conforme esquematizada na Figu-
ra 1, a unidade II de evaporacio da
planta industrial da Cenibra ¢ consti-
tuida de seis efeitos, contendo um to-
tal de oito corpos de evaporacdo, do
tipo filme descendente de placas, sen-
do o primeiro efeito constituido por
trés corpos. No primeiro efeito, a ope-
racdo de lavagem continua ¢ conduzi-
da em um dos corpos, enquanto os
outros dois operam normalmente. Ao
fim de determinado periodo de tempo,
a lavagem ¢ alternada de modo a pro-
porcionar uma limpeza adequada em
todos os trés equipamentos. Salienta-
se que a lavagem ¢ efetuada normal-
mente com licor negro fraco (aproxi-
madamente 20m*h') e o produto da
lavagem ¢ enviado para concentracdo
no terceiro efeito, onde a corrente se
une ao produto do quarto efeito, se-
guindo o fluxo normal contra-corren-
te com o vapor.

Seguindo o fluxograma da Figura
1, tem-se que o licor negro fraco, isto
¢, com baixa concentracio de sélidos,
¢ alimentado nos sexto, quinto ¢ quar-
to efeitos, nas proporgdes aproxima-
das de 43%, 50% e 7%, respectiva-
mente. O licor segue contra-corrente
ao fluxo do vapor e, ao sair do primei-
1o efeito, € expandido em um tanque-
flash, onde atinge a concentracio fi-
nal, antes de ser enviado aos tanques
de estocagem de licor concentrado.

Quanto as adi¢cdes de vapor nos
evaporadores de multiplo efeito, ocor-
rem em trés entradas independentes
localizadas no primeiro efeito, sendo
uma entrada para cada corpo de eva-
poracdo. O vapor gerado nesse efeito
segue para os cinco efeitos restantes.
O condensado obtido em cada efeito
¢, por sua vez, encaminhado a tan-
ques de expansio flash, ¢ o vapor ob-
tido ¢ reaproveitado juntamente com
o evaporado, como meio de aqueci-
mento do efeito seguinte.

Outra importante adicio de calor
ao sistema ocorre com a adicdo de
vapor na coluna de lavagem do con-
densado contaminado com Gases

"Pacific Simulation, Inc. (1999-2004). WinGEMS (programa de simulacao para indtstrais de papel e celulose), versao 5.3, www.pacsim.com
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Figura 1: Fluxograma da planta de evaporacéao da unidade Il da Cenibra

Niao Condensaveis (GNC). Essa co-
luna recebe todo o condensado de
cada corpo de evaporagio ¢ efetua a
separagio dos gases através de lava-
gem por contato direto com vapor de
baixa pressdo. A mistura vapor-GNC
com grande quantidade de energia,
passivel de aproveitamento, ¢ enca-
minhada para um conjunto de pla-
cas exclusivo no terceiro efeito, onde
ocorre uma troca de calor com o li-
cor do proprio efeito. Ali se dd a con-

densacdo do vapor que retorna para
a coluna de separagio, ¢ o GNC ob-
tido ¢ enviado para queima na cal-
deira de biomassa.

A Tabela | apresenta os dados de
operacio do sistema de evaporacio da
unidade II da Cenibra.

Simulaciio do Sistema de Evaporacio

A partir do fluxograma levantado,
criou-se um diagrama de blocos no si-
mulador que envolviam blocos prede-

Vapor Licor
Vazao 74600 kg.h' 483,600 m*.h
Temperatura 151,7°C 86,1 °C
Pressao 3.6 kgf.cm =
Teor de sdlidos dis. 154 %

Perdas Térmicas

1° e 2° efeitos

1.0%

do 3° ao 6° efeito

0,5%

Tabela 1: Dados de operacao do sistema de evaporacao da unidade Il

da Cenibra.

finidos pertencentes a biblioteca do
programa WinGEMS, semelhante a
abordagem de Edwards & Baldus
(1978) e Cardoso et. al. (1998). As
simplificacdes tomadas envolveram a
eliminagio das linhas de baixa vazio
que ndo interferem nos balancos de
massa e energia ¢ a eliminag¢o do ci-
clo de lavagem e do corpo sob lava-
gem no primeiro efeito. Na seqiién-
cia de lavagem do primeiro efeito,
como os trés corpos A, B e C sdo
iguais, nfo se¢ justifica a ado¢do des-
sa alterndncia no simulador. Assim,
o fluxograma foi adotado com apenas
dois corpos no primeiro efeito, um
concentrando o produto do segundo
efeito e o outro enviando o licor con-
centrado aos tanques de estocagem.
Assim foi criada uma planta virtual
capaz de avaliar com detalhes a ope-
ragdo da unidade de evaporacdo. A
Figura 2 apresenta a representagdo da
planta no simulador WinGEMS.
Foram especificados os dados das
correntes de entradas de licor (tem-
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peratura, vazio e concentragfo), as
temperaturas do evaporado de cada
efeito e o teor de solidos secos do li-
cor concentrado final, obtendo-se
como resposta as concentracdes, va-
zdes, pressdes e coeficientes globais
de transferéncia de calor de cada cor-
po de evaporac¢io, além do consumo
total de vapor e a economia do siste-
ma. A especificacdo foi conduzida
compartilhando-se os dados previa-
mente formatados numa planilha ele-
tronica do Excel com o WinGEMS
através de um arquivo programado
em linguagem Visual Basic. O pro-
grama envia as informac¢des da pla-
nilha ao WinGEMS e, apés o forne-
cimento de todos os dados necessa-
rios, inicia a iteracdo para conver-
géncia do calculo. O critério de con-
vergéncia ¢ o alcance da concentra-
¢do de so6lidos secos no licor concen-
trado final com o valor fornecido
durante a entrada de dados. Antes de
finalizar, o programa testa a conver-
géncia do WinGEMS e, se alcanca-
da, retorna os valores calculados a
uma outra planilha do Excel. Esse
procedimento € repetido varias ve-
zes, até que todos os conjuntos de
dados sejam avaliados.

Validagio do Modelo de Analise

Para a validacio dos modelos
contidos no simulador WinGEMS,
foram coletados os dados horarios
de operacdo da unidade II da Ceni-
bra, incluindo-se temperaturas,
pressdes e vazdes de vapor e licor,
bem como as informacdes de con-
centragio de solidos secos do licor
na saida do segundo efeito ¢ no li-
cor negro concentrado final, forne-
cidas pelos refratdmetros da unida-
de. O periodo de analise estendeu-
se de maio a setembro de 2003, com
um volume de informac¢io em torno
de 2.800 conjuntos de dados, em que
cada conjunto corresponde as mé-
dias horarias registradas por equi-
pamento, somando um total de 38
variaveis, a saber:

Varidveis
Temperatura, pressao e vazdo do vapor
Vvivo no primeiro efeito 03
Temperatura e concentracdo do licor fraco 02
Distribuicao do licor fraco entre os quarto, quinto e sexto efeitos __ 03
Temperatura, concentracdo e vazao de licor concentrado 03
Temperatura do licor, temperatura do vapor e pressédo
em cada corpo de evaporacao 21
Vazao de vapor de baixa pressao, vazao de condensado 02
Presséo na coluna de “stripper” 01
Temperatura e vazdo da dgua do condensador de superficie 02
Concentracao do licor na saida do segundo efeito 01
38
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Figura 2 : Fluxograma do primeiro ao quinto efeitos da planta de evapora-
¢ao da unidade Il da Cenibra, representado no simulador WinGEMS




Os dados foram obtidos a partir
dos relatorios impressos (cercade 115
mil dados). Em seguida, foram tabu-
lados em uma planilha eletrénica do
Excel e preparados para a utilizacdo
pelo programa WinGEMS. Os dados
relativos a acdes de inicio de opera-
¢fo, bem como os de interrupgdes do
processo, por estarem ligados a pe-
riodos transientes, foram seleciona-
dos e eliminados do conjunto com o
intuito de evitar erros nos balangos
de massa e energia.

Equacionamento do Coeficiente Glo-
bal de Transferéncia de Calor

Uma vez validado o modelo de si-
mulag?o, os valores das variaveis que
ndo sfio avaliados na planta industrial
puderam ser obtidos, entre os quais as
vazdes dos evaporados e os teores de
solidos secos, assim como 0s proprios
valores dos coeficientes globais de
transferéncia (U) de calor em cada
corpo de evaporagdo. De posse dos
valores dos coeficientes globais de
transferéncia de calor obtidos a partir
do simulador WinGEMS, passou-se ao
equacionamento para obtengo de uma
equagdo que relaciona as propriedades
fisicas do licor, os dados operacionais
e de projeto com o U dos evaporado-
res de filme descendente de placas.

Sendo U o coeficiente global de
transferéncia de calor, que para um
equipamento em operacio sem a pre-
senca de deposi¢des e incrustacdes ¢
dado pelo inverso do somatorio das
resisténcias, tais como: i — pela con-
vecedo no lado do vapor condensante,
ii — pela parede metélica da superficie
de aquecimento ¢ iii — pela convecgdo

Portanto, faz-se necessario o co-
nhecimento do termo referente ao lado
do licor, ja que, para o lado do vapor
condensante, diversos trabalhos tém
sido publicados na literatura para des-
cricdo do fenomeno (Collier & Tho-
me, 1994 ¢ Chen, 1961). Para o coefi-
ciente de transferéncia de calor no lado
do licor, considerara-se como um fato
estabelecido no presente momento que
dois mecanismos principais participam
na transmissao de calor em escoamen-
to bifasico em dutos fechados (Kli-
menko, 1988). O primeiro ¢ a ebuli-
cdo nucleada, caracterizada pela pre-
senca de sitios ativos de nucleacdo na
parede aquecida, bem como por uma
forte dependéncia do coeficiente con-
vectivo de transferéncia de calor h com
o fluxo de calor q, semelhante ao pro-
cesso de ebulicdo estagnada. No outro
mecanismo, denominado vaporizacio
por conveccio forcada (bifasica), os
sitios ativos sdo completamente supri-
midos, ¢ o calor ¢ transferido por eva-
poracgio na interface entre o filme li-
quido e o vapor. Na regido de vapori-
zacdo, a transferéncia de calor depen-
de principalmente do fluxo méssico e
da qualidade do vapor?.

Diversos trabalhos tém sido publi-
cados, na tentativa de se formular uma
equacdo genérica para o céalculo do
coeficiente convectivo h em sistemas
bifasicos. Algumas das maiores difi-
culdades envolvidas nessa formulacio
sdo: crescimento e desprendimento das
bolhas no campo de escoamento da
mistura bifasica; distribui¢do das duas
fases; equilibrio termodindmico nas
condi¢des locais; caracteristicas ¢ ge-
ometria da superficie de aquecimento

Assim, procurou-se relacionar, nes-
te trabalho, os dados da viscosidade do
licor, das variaveis operacionais e das
variaveis de projeto com o U através
do ajuste dos parametros das equagdes
desenvolvidas por Chen (1966), Shah
(1976), Gungor & Winterton (1986),
Steiner & Taborek (1992), Chun &
Seban (1971) e Alhusseini et al. (1998)
conforme as equacdes apresentadas na
Tabela 2. Os pardmetros (coeficientes
e expoentes) das equagdes foram de-
terminados por analise de regressdo
nio linear, avaliados pelo método dos
minimos quadrados.

RESULTADOS
Validacio do Simulador WinGEMS
Com base em trabalhos recentes
publicados por Almeida ez al. (2003 e
2005), a validagdo do modelo proposto
foi conduzida a partir da analise dos
erros relativos médios e dos coeficien-
tes de correlagido R? obtidos na analise
de regressdo. O erro relativo médio,
dado pela equagio 2, ¢ calculado a par-
tir da diferenca do valor de uma varia-
vel obtida a partir da leitura na planta
industrial com a mesma variavel cal-
culada pelo simulador WinGEMS. Para
o consumo de vapor vivo no primeiro
efeito (Figura 3), o ERM foi de 2,4%

Eant = L it = Yostatan
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A Figura 4 exibe uma comparacio
entre os valores de economia de vapor
reais na unidade industrial ¢ os obti-
dos a partir do simulador WinGEMS.

Analisando-se as Figuras 3 ¢ 4,
percebe-se que, de forma geral, os da-

no lado do licor em aquecimento. Sen- | e efeitos das propriedades do fluidono | dos comparativos do consumo de va- %
do assim, o equacionamento do pro- | sistema de evaporacio. Um modelo | por e a economia de vapor estdo ali- e
blema somente ¢ possivel com o co- | realistico que englobe todas essas com- | nhados na proximidade ou mesmo se E
nhecimento da contribui¢do de cada | plexidades ainda nfo foi desenvolvi- | sobrepondo em pontos na linha dia- g
termo da equacdo 1. do (Kandiklar, 1990). A Tabela 2 apre- | gonal. Portanto, os valores calculados Z
I o senta resumidamente 10 importantes | pelo simulador estdo proximos aos E
U= " | contribuigdes disponiveis na literatu- | encontrados na unidade industrial. &
! - J - : ra no equacionamento dos coeficien- | Essa afirmaco pode ainda ser corro- g

Magoaricr A Maotorapas tes globais de transferéncia de calor | borada pelos baixos valores do ERM

para diversas solugdes. encontrados, que foram de 2,4% para

2Na ebulicao e na condensacao, € freqiientemente conveniente o uso da fragao : ey

de vapor em relagao ao fluxo massico total, definida como qualidade de vapor " i
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Tabela 2 : Algumas correlacées importantes para a ebulicao sob escoamento (Continuacao)
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o consumo de vapor ¢ ERM de 2,5%
para a economia de vapor.

Pela analise da Figura 5, percebe-
se que o WinGEMS convergiu apro-
priadamente para a concentracio de
solidos secos estipulada na entrada de
dados. Cabe mencionar novamente
que, na metodologia adotada, o simu-
lador foi configurado a efetuar os ba-
langos de modo a atingir determina-
da concentragdo de solidos secos es-
pecificada na entrada de dados. Sen-
do essa concentracio atingida em to-
das as simula¢des, o resultado apre-
senta a convergéncia da simulagio.

gro concentrado

Isso ¢ importante porque reforga a va-
lidacdo do modelo utilizado.

Para efeito de validagio procurou-se
também produzir os perfis de pressio dos
evaporados ao longo do sistema de eva-
poracao. Na Figura 6 € representada a
comparac¢io dos perfis de pressdo predi-
tos pelo simulador WinGEMS e deter-
minados na planta industrial para cada
corpo de evaporagio. Pode-se observar,
nessa figura, que os valores preditos se
encontram muito proximos aos obtidos
na unidade industrial.

Para as pressoes dos evaporados

dos corpos A e B do primeiro efeito,

Figura 5 - Comparacao entre os valores reais e es-
timados para o teor de sélidos secos no licor ne-

os erros foram de 7,8% e 4,9% e, para
o segundo efeito (Figura 7), o ERM
foi de 2,1%. Isso mostra que o balan-
¢o efetuado pelo WinGEMS foi satis-
fatorio, pois conseguiu reproduzir ade-
quadamente os resultados esperados.
Ainda, a fim de se verificar a valida-
de do modelo empregado, foi realizada
uma analise de variancia (Anova) para
0s pares reais ¢ preditos das variaveis-
chave de validacdo da simulagio do pro-
cesso. Entretanto, os testes basecados na
estatistica t-student realizados para com-
paracio das médias reais e preditas para

as variaveis “economia de vapor”, “con-
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sumo de vapor vivo no primeiro efeito”, “pressao do evapora-
do do segundo efeito” ¢ “concentracio do licor do segundo
efeito” ndo foram conclusivos. Para a realiza¢do desses testes,
¢ condigio essencial que seja satisfeita a premissa de distribui-
¢fo normal das observacdes e, conseqiientemente, dos residu-
os (residuo =y, _, -y . )- Todavia, a andlise desses residuos
demonstrou o contrario. Os residuos obtidos ndo apresenta-
vam distribuicio normal, afetados talvez pela descalibragio
nos instrumentos de medi¢do ao longo da campanha de opera-
¢fo da unidade. Dessa forma, sem a satisfacio da condi¢io
bésica na qual se baseia a anélise de variancia, a qualidade das
estatisticas de teste foram comprometidas, de modo a compro-
meter também a conclusdo quanto a rejeicdo ou nio da hipdte-
se de igualdade das médias obtidas pelas leituras dos instru-
mentos de medicdo da unidade com as mesmas preditas pelo
modelo do WinGEMS.

Além disso, outro ponto merece destaque: a simulacio
foi efetuada em um processo industrial, ¢ 0 modelo dese-
nhado foi concebido para ser capaz de predizer as varias
flutuacdes desse processo. A operagdo da unidade nio ocor-
re em um Unico patamar, sendo composta, na verdade, por
varios conjuntos de estados operacionais sobrepostos. Cada
patamar tem sua propria média e varidncia, € mesmo as
leituras dos instrumentos de medi¢io da unidade fornecem
valores de erro que dependem da grandeza da variavel lida.
O processo tem varias distribui¢des, o que acaba por preju-
dicar a realizacdo do teste t-student que compara duas situ-
acdes em que cada uma das populagdes comparadas tem
uma Unica média ¢ distribuicio normal.

Assim, tomando-se como valido o modelo do WinGE-
MS, a etapa seguinte envolveu a analise do desempenho da
unidade industrial. A Figura 8 ilustra o perfil da concentra-
¢do de solidos secos dissolvidos presentes no licor negro na

Figura 7 - Comparacao entre os valores reais e estima-
dos para a pressao do evaporado no segundo efeito
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Figura 8 - Perfil de concentracdo de sdlidos secos dissol-
vidos no licor negro ao longo da unidade de evaporacao

saida de cada corpo de evaporacdo. Na unidade estudada
existem apenas dois refratdmetros que medem a concentra-
c¢io de soélidos, sendo um na saida do segundo efeito e outro
na saida do licor concentrado final apds o tanque de con-
centracdo flash do primeiro efeito. Considerando-se que nas
leituras fornecidas pelos dois refratdmetros da unidade ha
erros despreziveis, devido aos cuidados e ao rigor da cali-
bracdo efetuada pela equipe de manutencio industrial, ve-
rifica-se, mais uma vez, a qualidade do modelo elabora-
do, visto que os valores medidos na saida do segundo efeito
e no tanque flash de produto final concordaram com os va-
lores preditos pelo simulador.

A partir da analise ¢ da comparagdo dos dados obti-
dos na planta industrial com os preditos pelo simulador,
concluiu-se que o programa WinGEMS se mostrou ade-
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quado ao desenvolvimento dos ba-
lancos de massa e energia e, conse-
glientemente, no levantamento das
variaveis de performance da unida-
de industrial de evaporagio.

A partir da validacdo do simu-
lador ¢ da obtenc¢ido das variaveis
de performance do sistema de eva-
poracio, foram obtidos os coefici-
entes globais de transferéncia de
calor para cada corpo de evapora-
¢ao do sistema, conforme ilustrado
na Figura 9.

A primeira observacio: os valo-
res de U obtidos para os evaporado-
res de filme descendente de placas
concordam com os descritos na li-
teratura segundo Nguyen & Venka-
tesh (1992) e Foust (1982). A segun-
da: a dispersdo dos pontos aumenta
com o acréscimo do teor de solidos
dissolvidos. O acréscimo de solidos
modifica o comportamento reoldgi-
co do fluido ¢ aumenta a incidéncia
de deposicio, que por sua vez afeta
0 processo, provocando oscilagdes
periddicas no U. A propria sistema-
tica de lavagens periodicas no pri-
meiro efeito também ¢ uma fonte
periddica de oscilagdes, € a ela se
credita a causa da larga dispersio
observada para os corpos A e B do
primeiro efeito.

Equacionamento do Coeficiente U
Para cada uma das equacdes tes-
tadas (combina¢do da equacgio 1

Equacao 3 - Modificacao empirica proposta para a equacao de Kandiklar (1990)

50%
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n v \% VI
Efeito

4 Chen (1968)
—e— Kandiklar (1990)
-+ Alhusseini et. al. (1998)

—o— Shah (1982)
% Steiner e Taborek (1992)

—— Gungor e Winterton (1986)
—ae— Chun e Seban (1971)

com as equacgdes contidas na Tabe-
la 2), foram obtidos os pardmetros
das equacdes (coeficientes e expo-
entes). A Tabela 3 e Figura 10 ilus-
tram os valores dos Erros Relati-
vos Médios (ERM) dos coeficien-
tes U para cada corpo de evapora-
cdo, e na Figura 11 s@o apresenta-
dos os valores dos coeficientes de
correlagdo R? obtidos na analise de
regressdo para os pares de U pre-

dito ¢ U avaliado via WinGEMS.

Pesquisador Eigily

1A IB Il 11} [\ v Vi
Chen (1966) 36 | 13 9 6 5 4
Shah (1982) 36 | 14 8 8 5 4 4
Gungor & Winterton (1986) | 44 13 8 5 27 23 4
Kandiklar (1990) 44 11 7 2 3 3 4
Steiner & Taborek (1992) 95 | 437 | 11 7 5 4 4
Chun & Seban (1971) 31 13 12 5 5 5 5
Alhusseini et. al. (1998) 35 13 9 5 27 4 5

Tabela 3 - Erros relativos médios (%), avaliados conforme a equacéo 2,

obtidos para as equacobes testadas

Figura 10: Erros relativos médios, avaliados conforme a equacéao 2, obti-
dos para todas as equacoes testadas

Uma inspecdo na Figura 10 e na
Tabela 3 revela que, para os efeitos
de numero I1I a VI, a modificagio efe-
tuada na proposicdo de Kandiklar
(1990) se mostrou promissora (equa-
¢20 3). Para esses corpos de evapora-
¢20, os ERMs encontrados foram bai-
xo0s, da ordem de 2% a 4%, enquan-
to, para os corpos IB e II, os ERMs
foram mais elevados, de respectiva-
mente 11% e 7%. Isso significa que,
para os efeitos em que a operagdo
ocorre em condi¢cdes de temperatura
e teor de solidos dissolvidos menos
elevados e o licor apresenta um com-
portamento reologico newtoniano, a
proposi¢io efetuada se mostrou apta
adescrever o fendmeno de transferén-
cia de calor. J4 para o primeiro corpo
1A, a predicdo do coeficiente U ndo
foi eficaz (ERM de 44%). A razao dis-
so esta ligada ao fato de que, nesses
corpos, a operagdo ¢ mais drastica
(maiores temperaturas ¢ concentra-
coes de solidos dissolvidos) € o licor
processado tem comportamento tipi-
camente pseudoplastico.
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Figura 12 : Oscilacao do coeficiente global de transferéncia de calor du-

rante a operacao para os corpos de evaporacao IA (a) e IB (b)

Os valores de R? apresentados na
Figura 11 também corroboram as in-
formagdes da Tabela 3 e da Figura
10 relativas aos valores de ERM. Da
mesma forma, a analise revela que a
melhor proposicio obtida ¢ a basea-
da no modelo de Kandiklar (1990),
cujos valores de R? foram da ordem
de 56% a 88% para os efeitos de nu-
mero III a VI, cuja concentracio de
licor ¢ mais baixa e, conseqiiente-
mente, o escoamento do fluido € mais
bem comportado. Ou seja, para os
efeitos de namero Il a VI, de 56% a
88% dos valores da variavel U obti-
dos pelo WinGEMS puderam ser ex-
plicados pela modificagdio efetuada
no modelo de Kandiklar. Esses va-
lores podem ser considerados bons
em se tratando de um fenémeno de
transferéncia de calor avaliado a par-
tir de uma equacgio empirica.

Na analise dos altos valores de
ERM para os corpos IA e IB (44% ¢
11%, respectivamente) ¢ baixos va-
lores de R?, alguns pontos merecem
destaque. O primeiro se refere ao ca-
rater altamente transiente da opera-
cAo nessa parte da evaporagio. A ins-
pecdo da Figura 12 revela o compor-
tamento altamente oscilatorio da
operacdo e, conseqiientemente, do
coeficiente global de transferéncia de
calor nesse estagio.

Na analise da oscilagdo de U, o
efeito da deposi¢ao de sais de burqui-
ta precisa ser levado em considera-
¢d0. A deposicio de solidos afeta mui-
to o fendmeno de transferéncia de
calor, uma vez que cria uma resistén-
cia adicional a troca térmica. Como
esse efeito perturba a operagio nor-
mal, principalmente no primeiro efei-
to, nesse a qualidade dos dados obti-
dos pelo WinGEMS ¢ afetada e, por
conseqiiéncia, ¢ afetado também o
valor da predicdo de U pelo modelo
matematico. Além disso, a equacio
matematica utilizada na predicdo de
U nio apresenta o termo relativo a
resisténcia oferecida pelo filme de
deposito. A medida que o equipamen-




to opera, as placas de troca de calor
se sujam ¢ a resisténcia adicional a
troca de calor aumenta gradativa-
mente. Com a operagio de lavagem,
o filme de depdsito ¢ removido ¢ a
resisténcia, por sua vez, ¢ elimina-
da. Apesar de ser um fendmeno os-
cilatério constante, o processo de
deposicdo ¢ altamente dependente
das condig¢des de polpacio da madei-
ra, composicio do licor ¢ de opera-
¢ao da planta de evaporacdo e, com
1850, a cinética de incrustacio ¢ com-
plexa e precisa ser equacionada para
que esse termo possa, entdo, ser in-
corporado a equacio de U (McCabe
& Robinson, 1924; McCabe, 1926;
Epstein, 1979).

O segundo ponto diz respeito a
viscosidade do fluido nesses dois
primeiros corpos de evaporagio. A
proposicdo inicial de Kandiklar
(1990) foi testada inicialmente, en-
tre outros fluidos, com agua, cujo
comportamento reoldgico ¢ tipica-
mente newtoniano. Ja o fluido em
questdo n3o € dgua pura e possui
uma carga crescente de soélidos a
medida que avanca pelos efeitos,
principalmente nos corpos IA e IB.
Essa mudanca no perfil de solidos,
conforme ja mencionado anterior-
mente, altera as propriedades liga-
das ao escoamento do fluido, em
especial a viscosidade, o que difi-
culta ainda mais o equacionamento
do problema.

O licor negro de eucalipto utili-
zado ¢ um fluido com caracteristi-
cas particulares. Em baixas concen-
tracdes de solidos secos seu compor-
tamento reologico ¢ semelhante ao
da 4agua, mas, em niveis maiores de
solidos dissolvidos, a viscosidade
passa a depender da tensdo de cisa-
lThamento. Essa mudanc¢a de com-
portamento certamente ndo esté en-
globada no fator F, dependente do
fluido, proposto por Kandiklar
(1990). Dessa forma, € possivel que
a equacdo necessite da inclusdo de
algum fator que considere a mudan-

¢a do comportamento da viscosida-
de com a alteraco da concentragio
de sélidos secos.

Na andlise do erro obtido para o
segundo efeito, o fendmeno oscila-
torio proporcionado pelas lavagens
nfo pode ser considerado, pois, nes-
se efeito, ndo existe nenhuma ope-
racdo de lavagem e tampouco o flui-
do apresenta comportamento estri-
tamente pseudoplastico. Todavia,
nesse efeito, pelo nivel de solidos
secos dissolvidos alcancados pela
concentracdo, o fluido se encontra
em uma zona de transi¢io reologi-
ca. Nos niveis de TDS ¢ T ali en-
contrados, surge novamente o pro-
blema na determinacgio precisa do
valor da viscosidade do fluido a par-
tir de fonte utilizada (Zvinakevicius
et. al. 1979), algo que passa a con-
figurar-se como a principal fonte de
erro responsavel pela obtencido de
um ERM de 7%.

Para o entendimento dos erros
obtidos de uma forma geral, um
ponto também nfo pode ser negli-
genciado: a geometria abordada nos
experimentos. Kandiklar (1990) de-
senvolveu sua equacfo em experi-
mentos realizados em evaporadores
de tubos verticais lisos, diferente-
mente das placas observadas nos
equipamentos da Cenibra. Essa di-
ferenca pode também ser objeto fon-
te dos desvios entre os dados expe-
rimentais e os avaliados pela equa-
¢do empirica.

CONCLUSAO

O modelo de avaliagdo do simu-
lador WinGEMS proposto mostrou-
se satisfatorio, uma vez que forne-
ceu erros relativos médios de 2,4%
para os calculos do consumo de va-
por vivo e de 2,5% para a economia
de vapor, economia essa com média
de 5,3 e desvio-padrio igual a 0,08.
O modelo proposto permitiu uma
analise mais detalhada de toda a
unidade de evaporacao ¢ os valores
dos coeficientes globais de transfe-

réncia de calor de cada corpo de eva-
poracdo puderam ser obtidos.

Quanto ao modelo do coeficien-
te global de transferéncia de calor,
a analise efetuada levou a um con-
junto de equagdes capazes de des-
crever o fendmeno de troca térmica
na convecc¢do forcada dentro dos
evaporadores de filme descendente
de placas. Entre as varias proposi-
¢Oes da literatura testadas neste tra-
balho, a de Kandiklar (1990) foi a
que conduziu aos melhores resulta-
dos. As equagdes obtidas renderam
valores de R? para os ultimos efei-
tos do sistema de evaporacdo da
unidade industrial (IIT ao VI) da
ordem de 56% a 87% segundo a pro-
posi¢do de Kandiklar (1990). Tais
valores evidenciam que a proposi-
¢lo ¢ adequada a descrico do feno-
meno de troca térmica nesses cor-
pos de evaporacio. Para os primei-
ros efeitos (IAID), em virtude das ca-
racteristicas particulares do licor
negro, com seu comportamento
pseudoplastico, o modelo adotado
nio foi capaz de descrever adequa-
damente o fenémeno.

Além de municiar para o equa-
cionamento do problema de trans-
feréncia de calor nos evaporadores
da unidade industrial, o modelo de
simulacio do WinGEMS revelou
uma aplicacdo direta ¢ de extrema
importincia no ambiente fabril.
Como a operacdo de lavagem dos
corpos do primeiro efeito ¢ condu-
zida a partir de uma premissa tem-
poral, a inser¢do do modelo do
WinGEMS no ambiente operacio-
nal ¢ de extrema valia na determi-
nagdo do ponto 6timo para lavagem
dos equipamentos. Com o modelo
elaborado, ¢ possivel a conducio
dos balancos de massa e energia
para determina¢do dos valores de
U em tempo real para cada corpo
de evaporacdo. Analisando-se a di-
minui¢io do coeficiente U ¢ o
acréscimo do diferencial de tempe-
ratura, pode-se determinar com
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mais acertividade o momento ide-
al para alternincia dos corpos em
operacio, reduzindo, assim, inter-
vencdes de lavagem desnecessari-
as no processo, as quais prejudicam
a estabilidade da operacio.

Em virtude dos resultados alcan-
cados com a analise de regressdo a
partir dos dados do simulador Win-
GEMS, foi observado que ¢é possi-
vel descrever o fendmeno de trans-
feréncia de calor nos evaporadores
de licor negro de eucalipto operan-
do com filme descendente sobre pla-
cas. Para tanto, torna-se necessario
um conhecimento detalhado do
comportamento reolégico do licor
empregado, incluindo-se a curva de
viscosidade para faixas de licores
com altas concentracdes de solidos
secos dissolvidos e em altas tempe-
raturas de processamento.

De posse do modelo do coefici-
ente global de transferéncia de ca-
lor, associado aos modelos do simu-
lador, faz-se possivel uma avaliagio
dos impactos e das conseqiiéncias de
alteragdes nas propriedades fisico-
quimicas do licor negro ou mesmo
da configuracio do processo, no fe-
ndémeno de transferéncia de calor,
na economia da evaporacio e, con-
seqiientemente, na queima do licor
e na geragdo de vapor na caldeira
de recuperacio.

Uma aplicaglio direta da meto-
dologia desenvolvida na otimizagao
de plantas de evaporacido pode in-
cluir, por exemplo, a analise do im-
pacto de técnicas de redugdo de vis-
cosidade no processo de evaporacio.
Como apresentado, a queima de li-
cores de alta concentracido de soli-
dos (acima de 80%) leva a um au-
mento das eficiéncias energéticas ¢
de reaproveitamento de quimicos na
caldeira de recuperagdo. A limita-
¢lo para obtencio de tais licores
reside, hoje, na dificuldade de con-
centra-lo a medida que sua viscosi-
dade aumenta com a elevacdo do
teor de sélidos. Uma alternativa

possivel é submeter o licor concen-
trado obtido no segundo efeito ou
em um corpo intermediario do pri-
meiro efeito a um tratamento para
reducio de viscosidade, tratamento
esse que pode ser térmico ou mes-
mo por meio da técnica de ultracen-
trifugacio ou adi¢io de sais (Frede-
rick 1988, Ferreira et. al. 2003).
Com isso, operando com licor de
viscosidade mais baixa, o primeiro
efeito pode levar a obtencio de um
produto mais concentrado, que, por
sua vez, teria impacto direto e posi-
tivo na performance da caldeira de
recuperacdo. Obviamente, para
mensurar esses ganhos, o conheci-
mento do fendmeno de transferén-
cia de calor na evaporagdo ¢ condi-
cdo essencial.

NOMENCLATURA

VARIAVEIS

m Vazao massica (kg.m2s™)
X Qualidade do vapor, fracdo massica
de vapor em relacao a massa total do fluido

cp Calor especifico (J.Kg'.°C")

d, Diametro hidraulico 4 -8_ . (m)

E Fator de ganho

Fy Parametro dependente do fluido

g Aceleracao da gravidade (m.s?)

h Coeficiente de transferéncia
de calor (J.h"".m=2.°C")

£ Espessura da parede metalica
da superficie de aquecimento (m)

n Numero de dados operacionais

q Calor transferido do vapor condensante
para o licor (J.h")

o Calor critico minimo necessario ao inicio
da nucleacao (J.h")

a, Calor perdido para o ambiente
nos evaporadores (J.h")

S Fator de supressao

T Temperatura (°C)

DS Teor de sélidos secos dissolvidos (%)
U Coeficiente global de transferéncia
de calor (J.h"".m=2.°C")
Yoateuato  2ad0 de processo obtido
pelo programa WinGEMS
Yioii Dado de processo obtido
na unidade industrial
GREGAS
AH,  Entalpia de vaporizacao da agua (KJ.Kg')
A Condutividade térmica (W.m'.°C-")
w Viscosidade dinamica (Kg.m'.s")
v Viscosidade cineméatica ./ p
P Densidade (kg.m)
c Tensao superficial (N.m")
ADIMENSIONAIS
Bo Numero de ebulicao ¢ /GH,, i)
Co Numero de conveccao (/i-1§*-(,,/p, J°
Fr Numero de Froude #*/(pled,)
Ka Numero de Kapitza (‘e){a")
Pr Numero de Prandtl (cp-p )/
Re Numero de Reynolds para
0 escoamento laminar
SUBSCRITOS
Bi Valor observado no ponto de inicio
do regime de ebulicao completa
v Termo ligado ao efeito convectivo
f Relativo a parte liquida do fluido (1 - x)
¢ Licor
LO Fluido que escoa totalmente
como uma unica fase liquida
NcB Termo ligado ao efeito de nucleacdo
Nu Nusselt
tp Two phase - fluido bifasico

vap

(vapor + liquido)

Vapor
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