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RESUMO

Este trabalho apresenta uma metodologia para a determinacdo das expressées mais
adequadas dentre um conjunto de equacgfes cinéticas empiricas possiveis para
descrever a taxa de deslignificacdo e apresenta modelos hibridos a parametros
concentrados para quantificacéo e previsao do numero Kappa na saida do reator da
etapa de pré-branqueamento de uma planta industrial Kraft de obtencéo de celulose.
Uma vez que o Namero Kappa esté relacionado proporcionalmente com a quantidade
de lignina presente na polpa celuldsica, os modelos propostos se baseiam no balango
de massa dinamico diferencial do numero Kappa e na equacao cinética empirica do
consumo do numero Kappa que foi proposta em funcéo de variaveis de processos.
Tais variaveis séo: vazéo de polpa celulosica, vazao de oxigénio, pressao do reator,
vazao de solucdo de NaOH, vazéao de licor branco oxidado, consisténcia, nUmero
Kappa de entrada, niumero Kappa de saida e temperatura, totalizando 9 variaveis de
processo. A equacdo que relaciona estas variaveis contém parametros a serem
estimados por meio da minimizacdo da funcdo desvio através de uma rotina
otimizacdo. Foram utilizados 46080 dados (de cada variavel de processo)
provenientes da industria para estimar os parametros, com excecao do numero Kappa
gue foram realizadas o total de 1295 medidas. Com 9 varidveis de processo
disponiveis é possivel a proposicao de 512 modelos diferentes. Neste trabalho, ha
uma proposta de uma metodologia para diminuir a quantidade de modelos analisados
de 512 para 46. A determinacdo do modelo mais adequado dentre os 46 modelos
analisados foi baseada no valor do coeficiente de determinacdo de validacdo
apresentados pelos modelos. O modelo mais adequado apresentou 5 variaveis, 6
parametros e coeficiente de determinacéo de regresséao igual a 0,8765. Para validar o
modelo foram utilizados 4021 dados de cada variavel de processo, com excec¢ao do
numero Kappa que foram realizadas 115 medidas. O Coeficiente de determinacéo da
validacéo foi igual a 0,8610. Os resultados evidenciam que o modelo € adequado para

predizer o nimero Kappa na saida do reator de deslignificacéo.

Palavras-chaves: modelagem, nUmero Kappa, pré-branqueamento, deslignificacao.



ABSTRACT

This work presents a methodology for determining the most appropriate expressions
among a set of possible empirical kinetic equations to describe the rate of
delignification and presents hybrid models to concentrated parameters for
guantification and prediction of Kappa number at the exit of the reactor of the pre-
bleaching stage of a Kraft pulp mill. Since the Kappa number is proportionally related
to the amount of lignin present in the cellulosic pulp, the proposed models are based
on the differential dynamic mass balance of the Kappa number and the empirical
kinetic equation of the Kappa number consumption that was proposed as a function of
variables of processes. These variables are: cellulose pulp flow, oxygen flow, reactor
pressure, NaOH solution flow, oxidized white liquor flow, consistency, Kappa input
number, Kappa number of output and temperature, totalling 9 process variables. The
equation that relates these variables contains parameters to be estimated by
minimizing the deviation function through a routine optimization. We used 46080 data
(from each process variable) from the industry to estimate the parameters, with the
exception of the Kappa number that were performed the total of 1295 measurements.
With 9 process variables available it is possible to propose 512 different models. In this
work, there is a proposal of a methodology to reduce the number of analyzed models
from 512 to 46. The determination of the most suitable model among the 46 models
analyzed was based on the value of the coefficient of determination of validation
presented by the models. The most appropriate model presented 5 variables, 6
parameters and a regression coefficient of 0.8765. To validate the model, 4021 data
of each process variable were used, with the exception of the Kappa number that 115
measurements were performed. The coefficient of determination of the validation was
equal to 0.8610. The results show that the model is adequate to predict the Kappa

number at the exit of the delignification reactor.

Keywords: modeling, Kappa number, pre-bleaching, pulp and paper, delignification.
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1 INDRODUCAO

De acordo com o relatério de 2017 da industria Brasileira de arvores (IBA), a
producao brasileira de celulose cresceu 8,1% em relagdo a 2015, alcangando a
segunda posicao entre os maiores produtores de mundiais de celulose. Em relacéo a
producdo de papel, apesar da producédo estavel em relagdo ao ano anterior (2015), o
Brasil subiu uma posi¢céo em 2016, ocupando assim a oitava posi¢céo entre 0s maiores
produtores mundiais. As Tabelas 1 e 2 apresentam os maiores produtores mundiais

de papel e celulose.

Tabela 1 — Principais produtores mundiais de papel.

Posicéao Pais Producao (milhdes de Toneladas)
1° China 111,2
2° EUA 72,4
3° Japéao 26,2
4° Alemanha 22,6
5° india 15,0
6° Coréia do Sul 11,6
7° Canada 10,6
8° Brasil 10,3
9° Finlandia 10,3
10° Indonésia 10,2

Fonte: adaptado de IBA. Industria brasileira de arvores. Relatorio 2017.
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Tabela 2 — Principais produtores mundiais de celulose.

Posicao Pais Producao (milhdes de Toneladas)
1° EUA 48,5
2° Brasil 18,8
3° Canada 17,0
4° China 16,8
5° Suécia 11,1
6° Finlandia 10,3
7° Japao 8,7
8° Russia 8,0
9° Indonésia 6,8
10° Chile 51

Fonte: adaptado de IBA. Industria brasileira de arvores. Relatério 2017.

De acordo com IBA (2017), o Brasil, em 2016, produziu o total de 18,8 milhdes
de toneladas de celulose fibra curta (eucalipto), fibra longa (pinus) e pasta de alto
rendimento. Do montante total produzido de celulose em 2016, o Brasil exportou 12,9
milhdes de toneladas significando um aumento de 11,9% em relacéo ao ano de 2015.

Ja a producdo brasileira de papel em 2016, retraiu 0,2% em relacdo ao ano
anterior, registrando 10,3 milhdes de toneladas produzidas. Esta retracédo foi devido
ao recuo das vendas internas de 2016 as quais foram 0,3% abaixo das vendas
internas de 2015. Mesmo assim, como jA mostrado na Tabela 1, o Brasil subiu uma
posicao e ocupa a oitava posicao entre os 10 maiores produtores de papeis no mundo.
Como evidenciado na Figura 1, do montante total produzido de papel pelas industrias

brasileiras, 20% é destinada a exportacao.
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mmmm Mercado doméstico: 80% mmmm Mercado domeéstico: 31%
—= Exportagao: 20% —— Exportagéo: 69%
a) b)

Figura 1. a) Destino dos papeis produzidos no Brasil. b) Destino da celulose produzida no Brasil.
Fonte: adaptado de IBA. Relatério de 2017.

Nota-se que o Brasil esta tendo um crescimento continuo ao longo dos anos
em relacdo a producéo e exportacdo de celulose e papel. Isso justifica o investimento
a pesquisa nesta area.

O foco deste trabalho € um subprocesso da cadeia produtiva da pasta
celulésica que é denominado de pré-branqueamento. Para a compreensdo deste
subprocesso, faz-se necessario situa-lo no processo de producéo de celulose, o que

€ realizado neste capitulo.

1.1 PROCESSO DE OBTENCAO DE CELULOSE KRAFT

1.1.1 Principal matéria-prima

A madeira € a principal matéria-prima utilizada como fonte de fibras da industria
de papel e celulose para a producao de pasta celuldsica. Basicamente, as arvores que
produzem madeira, podem ser classificadas em folhosas também chamadas de
hardwood ou classificadas como resinosas também chamadas de softwood. Ambas
as classes sdo constituidas por quatro substancias principais em proporcoes

diferentes: celulose, hemicelulose, lignina e extrativos. De acordo com Cole (1999),
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as composicoes tipicas em porcentagem das folhosas e resinosas estao apresentadas

nas Figuras 2.

mmm Celulose: 41% mmmm Celulose:; 45%
== Hemicelulose: 25% == Hemicelulose: 33%
= | ignina: 33% = | ignina: 21%
—— Extrativo: 1% —— Extrativos: 1%

a) b)

Figura 2. Composicao tipica de madeiras. a) Resinosas (softwood). b) Folhosas (Hardwood).
Fonte: adaptado de Cole (1999).

1.1.2 O processo produtivo da pasta celulésica

De acordo com D’almeida (1988), a madeira é constituida de fibras dispostas
em multiplas camadas que sao ligadas pela lignina e por forcas interfibrilares. Para
separar ou desprender as fibras umas das outras € necessario submeter a madeira
por um processo denominado de polpacéo, no qual é fornecido as fibras a energia
necessaria para tal separacdo. O processo de polpacdo ocorre em um reator
denominado de digestor. Ha varios tipos de processos de polpacdo e varias
classificacdes destes processos quanto ao pH de operacéo, rendimento da madeira e
céations empregados nos processos. O processo de polpacao mais utilizado no Brasil
e no mundo para a producédo de polpa celuldsica é o processo denominado polpacao
Kraft. Este processo € classificado como polpacao alcalina, pois as fibras de celulose
séo tratadas com solucéo alcalina aquosa. O pH do meio reacional € em torno de 11,0
a 14,0. Neste processo sao empregados como reagentes, o hidroxido de sddio e o

sulfeto de sodio. A utilizacdo deste ultimo reagente é que difere o processo Kraft do
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processo soda no qual € utilizado o hidréxido de sddio juntamente com o carbonato
de sodio.

Dentre as varias vantagens existentes do processo Kraft, as principais sédo a
flexibilidade em relacéo as espécies de madeiras, ciclos de cozimentos mais curtos e
a parte essencial deste processo: a etapa de recuperacéo. O processo Kraft permite
a producao de um licor de cozimento com caracteristicas adequadas ao seu reuso. E
dentre as desvantagens, a baixa alvura da pasta ndo branqueada e o alto custo de
branqueamento.

Ap6s a madeira passar por um processo de picagem para fragmenta-la em
tamanho adequado, essa segue para um sistema de estocagem. Deste sistema, como
indicado na Figura 3, cavacos de madeira alimentam o digestor no qual em
determinada condi¢cBes operacionais de pressao, temperatura e tempo de residéncia
adequados produz a pasta marrom. Esta pasta é direcionada para um tanque de
descarga no qual é retirado parte do licor preto de diluicdo utilizado no processo de
cozimento de novos fragmentos de madeira no digestor. A pasta contida no tanque de
descarga é enviada para os lavadores de pasta marrom para retirar o restante de licor
preto fraco o qual é enviado para o sistema de recuperacao para a producao de licor
branco o qual sera utilizado também no cozimento. A pasta lavada é enviada para um
espessador para ajuste de porcentagem de sélidos (ajuste de consisténcia da pasta).
Apés a pasta marrom ser lavada e passar por um processo de ajuste de consisténcia
ela € denominada de pasta depurada a qual é enviada para a planta de pré-

branqueamento e desta para o branqueamento.
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Sistema de

estocagem
Cavacos de madeira

Hidroxido de
sodio e
Sulfeto de sddio

Licor branco
&
)

Digestor

Licor preto
de diluicdo

Lavagem da pasta [JIEIo0 Sistema de Energia

marrom

recuperagao

Reagente

deslignificante Des"gmflcagao

Planta de

Reagentes de
branqueamento branqueamento

Polpa Branqueada

Figura 3. O processo de polpacao Kraft com deslignificacdo.
Fonte: adaptado de Sucilo (2005).

1.2 A QUESTAO AMBIENTAL DO PRE-BRANQUEAMENTO

Segundo Chen (2017), de acordo com o Green Chemical Engineering,
processos quimicos mais limpos, mais econdmicos e mais eficientes tém sido
desenvolvidos para atender as necessidades da sociedade concomitantemente com
as do meio ambiente. De acordo com esse preceito, a industria de papel e celulose
tem desenvolvido tecnologias tais como a ECF (Elemental Chlorine Free) e a TCF
(Totally Chlorine Free) os quais significam respectivamente “Livres de Cloro
Elementar” e “Totalmente Livre de Cloro”. ECF é uma técnica de branqueamento de
polpa celulésica que dispensa o uso do gas cloro, usando ao invés disso dioxido de
cloro (Cl0,). O termo TCF visa remover qualquer composto de cloro do processo de
branqueamento.

De acordo com Rabelo (2006) e Venson (2008), o processo de branqueamento
deve ocorrer com 0 minimo de consumo de produtos quimicos, de degradacéo e de
perda de rendimento da polpa, de formacao de grupos carbonilas e com o minimo de
agressao e impacto ao meio ambiente, e que concomitantemente atendam ao

mercado consumidor no que se refere aos custos de produgao.
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Até meados do século XX, o cloro elementar (Cl,) foi utilizado pelas industrias
para branquear a polpa celulésica. O uso do cloro é eficiente, porém nocivo ao meio
ambiente. Em funcé&o disso, iniciou-se um processo mundial de coibicdo do uso deste
composto quimico por meio de leis que pressionavam as industrias a deixarem de
usar completamente o cloro elementar. Estas industrias tinham entdo que empregar
compostos alternativos para o branqueamento. Portanto, para atender as leis vigentes
e para mitigar o impacto e degradacdo ao meio ambiente, as industrias eliminaram a
utilizacéo do cloro na sua forma elementar do processo de branqueamento. O cloro
elementar foi sendo paulatinamente substituido por compostos clorados. Isso elevou
0s custos de producéo e onerou o produto final. No intuito de diminuir a utilizacdo de
compostos clorados para assim diminuir os custos de producéo surgiu a necessidade
de se diminuir a quantidade de lignina e, consequentemente, o0 nimero Kappa antes
da etapa de branqueamento. O proposito desta mudanca € reduzir a quantidade de
compostos utilizados na etapa de branqueamento. Ou seja, neste pré-processo, a
guantidade de lignina presente na polpa celulésica é reduzida antes desta prosseguir
para a etapa de branqueamento. Essas etapas sdo comumente chamadas de etapas
de pré-branqueamento. Porém, apesar disso, varios compostos clorados ainda sao
muito utilizados neste processo.

As sequéncias de branqueamento responsaveis pela geracéo de polpas livres
de cloro tais como ECF ou TCF se tornaram, ao longo dos anos, tecnologias comuns
no cenario industrial para o branqueamento da pasta celuldsica.

Diversas tecnologias livres de compostos clorados tém sido estudadas para
essas etapas. E grande foco destas investigacdes vem sendo realizadas com a
utilizacdo de reagentes alternativos, tais como o oxigénio, peroxido de hidrogénio e
o0zobnio, com a necessidade da combinacdo de mais um agente oxidante.

Cada reagente alternativo possui suas vantagens e desvantagens. A principal
vantagem da utilizacdo do oxigénio como na etapa de pré-branqueamento € em
relacdo as questdes ambientais, tornando-se uma das principais alternativas para
producdo de polpa branqueada. E como desvantagem a baixa seletividade, pois o
oxigénio oxida também a celulose.

De acordo com Venson (2008), os reagentes quimicos aplicados e 0os materiais
removidos da polpa celuldésica sdo compativeis com o0 sistema de recuperagdo
guimica. Portanto, conforme Silva et al. (1998), o efluente gerado por um processo de

deslignificagdo com oxigénio pode ser retornado ao sistema de recuperagdo quimica.
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Esta € uma das razdes pela qual esta tecnologia se destaca entre as demais para
reduzir a carga poluente e o consumo de reagentes quimicos no pré-branqueamento
e também no branqueamento.

Portanto, seja por razbes ambientais, de seguranca, de se adequar a lei
vigente, econdmicas, produtivas e/ou de qualidade de processo, a técnica de pré-
branqueamento com oxigénio tornou-se ao longo do tempo para muitas industrias uma

fase padrao do processo de polpacéao de celulose.

1.3  HISTORICO DA UTILIZACAO DO OXIGENIO

De acordo com Hart e Rudie (2012), desde 1867 que 0 oxigénio € reconhecido
como agente deslignificante, pois neste ano foi patenteado o Improvement in
Bleaching of Paper Pulp por Joy e Campbell (1867, apud MITTAL, 2007, p. 3) que
envolvia a passagem de ar aquecido na polpa agitada em suspensao. Este processo
ocorreu a pressao atmosférica.

Em 1915, o estado da arte teve um avanco por Mueller (1915, apud MITTAL,
2007, p. 3) com sua patente que previa a operacdo pressurizada e a adicdo de um
hidrato de metal alcalino terroso.

Porém, apesar destes avancos, a pratica operacional na industria de uma
unidade de deslignificacdo com oxigénio ndo era viavel economicamente, pois ainda
havia algumas condicdes, obstaculos e entraves tecnologicos que precisavam ser
superados.

Um desses entraves, segundo Dogan e Gurlz (2008), era a degradacdo da
celulose durante a deslignificacdo, o que causava a diminuicdo da viscosidade da
polpa. Esta degradacao se deve a baixa seletividade do oxigénio. Este obstaculo foi
superado por Robert et al. (1963, apud MITTAL, 2007, p. 3). Eles descobriram que a
degradacdo dos polissacarideos era mitigada pela adicdo de sais de magnésio no
processo de deslignificacdo com oxigénio, segundo Mittal (2007).

Outro entrave era a dificuldade de separacdo do ar em seus constituintes. Esta
dificuldade foi superada gradualmente através do desenvolvimento do processo
criogénico industrial para a liquefacéo e fracionamento do ar. Os constituintes do ar
foram comercializados por Georges Claude (1896, apud DENCE e REEVE, 1996, p.
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82). Porém, de acordo com Hsu e Hsieh (1985), foi somente em 1950 que Nikitin e
Akin pesquisaram o uso do oxigénio molecular como agente deslignificante de polpas.

Portanto, o desenvolvimento tecnoldgico gradual de pressurizacao de reatores,
de separacdo e purificacdo do ar para a obtencdo do oxigénio molecular e as
descobertas de substancias que protegem os carboitratos impulsionaram a aplicacao
pratica operacional da deslignificagdo com oxigénio.

O primeiro projeto, implantacdo e comissionamento de uma unidade de
deslignificagéo com oxigénio ocorreu na Africa do Sul, no final da década de 60 e inicio
da década de 70, pela industria SAPPI (South African Pulp and Paper Industries),
segundo Rowlandson (1971, apud SUESS, 2010, p. 8). A motivacdo para o inicio
dessa aplicacdo industrial foi a baixa disponibilidade de agua juntamente com a
caracteristica do subprocesso de branqueamento por Cl, que era a relativa
guantidade de efluente gerado que era superior a capacidade de alguns equipamentos
localizados ap0s esse subprocesso. Por isso viu-se a necessidade premente em se
diminuir a carga de efluentes na recirculacdo. Logo depois, a Suécia instalou sua
primeira planta (RAGNAR, 2002). ApGs essa aplicacao pratica industrial seria natural
gue se comecgasse uma investigacao de fatores e variaveis que influenciam a taxa de
deslignificacdo com oxigénio para identificar oportunidades de aumentar o rendimento
do processo. Estas investigacfes culminaram no inicio de uma vasta e rica producao
cientifica literaria que visa descrever o processo de deslignificacdo com oxigénio
através de equacdes matematicas.

Desde essa primeira utilizacdo comercial/industrial, o uso da deslignificacdo da
polpa celulésica com oxigénio vem aumentando constantemente, segundo de Souza
(2002). De fato, segundo Dence e Reeve (1996), através da analise da Figura 4, a
producdo mundial de pasta celuldsica através da deslignificacdo com oxigénio tem
aumentado desde 1970. Pode-se constatar também pela Figura 4 que no inicio era
utilizado somente estagio simples e que no final da década de 80 e inicio da década

de 90 comecou a ser utilizado o pré-branqueamento em dois estagios.
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Figura 4. Aumento da producdo mundial de polpa através da deslignificagdo com oxigénio.
Fonte: adaptado de Dence e Reeve (1996).

Desde o inicio de sua utilizacdo como agente de deslignificacdo, pesquisas tem
sido feitas para aumentar o rendimento, intensidade e melhorar a seletividade, assim
como a pesquisa de reagentes para serem utilizados juntamente com o0 oxigénio.
Como estes nédo sao tao especificos para remover somente a lignina, os carboidratos
também séo atacados, levando a uma queda no rendimento. Atualmente, de acordo
com Giacomin (2015), a eficiéncia de deslignificacdo com oxigénio dificilmente
ultrapassa a 30%, sendo que 40% a 60% seriam o esperado de unidades de

deslignificacédo de industrias de polpa Kraft de eucalipto modernas.

1.4 A LIGNINA E A DESLIGNIFICACAO COM OXIGENIO

De acordo com Carvalho et al. (2009), a lignina é uma macromolécula
produzida a partir de trés alcoois p-hidréxi-cinamilicos precursores. Os quais, segundo
Pilo-Veloso et al. (1993) sdo os alcoois: paracumarilico, coniferilico e sinapilico que
estdo representados na Figura 5. De acordo com D’almeida (2013), um dos grupos
funcionais mais encontrados na lignina sdo os grupos hidroxilas que podem ser
fendlicos ou alifaticos.

A lignina diminui a alvura da polpa celulésica e, portanto deve ser removida

e/ou oxidada por reagentes oxidantes por um processo denominado de
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deslignificacdo. Um dos reagentes utilizados na deslignificacdo € o oxigénio. De fato,
de acordo com Dence e Reeve (1996), a deslignificagdo com oxigénio pode ser
definida como o uso de oxigénio e NaOH para remover a fracdo de lignina da polpa
nao branqueada.

De acordo com Zou (2002), a estrutura fendlica livre desempenha importante
papel na deslignificacdo com oxigénio. Segundo Ventorim (2004) o grupo hidroxilico
fendlico da molécula do lado esquerdo da equacao presente na Figura 6 reage com a
hidroxila proveniente do NaOH para formar o ion fenolato. Este por sua vez, reage
com o oxigénio para formar um hidroperoxido reativo intermediario, segundo Ventorim
(2004). De acordo com Miller et al. (1995), os produtos provenientes da degradacao

da deslignificacdo com oxigénio sdo predominantemente acidos organicos e dioxido

de carbono.
OH OH OH
gf ig( Qi
H3CO OCHs OCHs
OH OH OH
1 2 3

Figura 5. Estruturas dos alcoois precursores da lignina: 1-alcool paracumarilico, 2-alcool sinapilico, 3-
alcool coniferilico. Fonte: adaptado de Pil6-Veloso et al. (1993).

OH OH

+ OH —— + H,0
OCHj; OCHj
OH o)

Figura 6. Reacao do grupo hidroxilico fendlico com a hidroxila proveniente do NaOH para formar o ion
fenolato. Fonte: Ventorim (2004).
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1.5 DEFINICAO DO NUMERO KAPPA

O numero Kappa é um parametro adimensional que estd inerentemente
relacionado com a quantidade de lignina residual na polpa celuldsica. De acordo com
anorma ISO 302:2015, ele € definido como sendo a medida da quantidade de solucao
padrdo de permanganato de potdssio consumido pela polpa celulésica. Este
adimensional representa a quantidade de lignina na polpa e o consumo desta
substancia significa imediatamente o consumo do adimensional. Esta relacdo é

diretamente linear e proporcional.

1.6 DESCRICAO DO PROCESSO DE PRE-BRANQUEAMENTO

O pré-branqueamento ou pos-polpacéo da polpa celuldsica é a continuagao do
processo de polpacéo e também a primeira fase do branqueamento o qual tem como
objetivo obter uma polpa com alvura adequada as exigéncias do mercado. Para isso,
€ necessaria a remocéao de alguns componentes, principalmente, a lignina. Logo, no
pré-branqueamento ocorre o fendbmeno da deslignificacdo. Este conceito, em sua
esséncia, independente do processo ou reagente aplicado para separar a lignina
residual da celulose, pois o processo de pré-branqueamento pode ser realizado por
varios reagentes, como exemplo o oxigénio, o peréxido de hidrogénio e o ozénio. Cada
reagente possui vantagens e desvantagens, sendo o aspecto econémico, aliado ao
progresso de equipamentos eficientes a escolha de um determinado reagente ou a
combinacao destes.

Intensa pesquisa tem sido realizada sobre a deslignificacdo com o reagente
oxigénio desde o final da década de 60. Desde esta década, varias industrias tem
utilizado este reagente para o pré-brangueamento.

Do ponto de vista econdmico e da qualidade da polpa comercial produzida, é
melhor realizar a deslignificacdo por oxigénio do que prolongar o cozimento, segundo
Mattio et al. (2006).

A oxidacgéo da polpa com este reagente € denominada de deslignificacdo com

oxigénio ou simplesmente de pré-branqueamento com oxigénio.
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O pré-branqueamento com oxigénio é um processo que ocorre sob altas
pressdes (400 a 1000 KPa) de oxigénio (0,) e temperaturas de 80 a 100 °C que visa
a remocdao da fracao da lignina remanescente na polpa apds seu cozimento, através
da oxidacdo da mesma, visando menor consumo de produtos quimicos na etapa de
branqueamento. E utilizado para polpas na consisténcia média (10 — 14% de sdlidos),
guanto para alta consisténcia (25 a 35%). A Figura 7 ilustra uma unidade de pré-
branqueamento em duplo estagio.

As principais variaveis que afetam a deslignificacdo sdo: pressdo de O,
temperatura, carga de NaOH e tempo de residéncia. As faixas de valores destas
variaveis dependem da consisténcia da polpa a ser oxidada conforme a Tabela 3, que
apresenta faixas de operacéo tipicas de deslignificacdo com oxigénio de madeira
softwood proveniente do processo Kraft, segundo Dence e Reeve (1996).

Tabela 3 — Faixas de operacao tipicas de deslignificacdo com oxigénio.

Média consisténcia Alta consisténcia
Consisténcia (%) 10 — 14 25 —28
Tempo de Residéncia (min) 50 — 60 30
Temperatura (C°) 85— 105 100 — 115
Deslignificacao (%) 40 — 45 45 — 55
Consumo de alcali (kg/t) 18 — 28 18 — 23
Consumo de oxigénio (kg/t) 20 — 24 15— 24

Fonte: Dence e Reeve (1996).

E utilizado normalmente o hidroxido de sédio como fonte de [0H™] na
concentracdo de 1 a 4%. O Tempo de residéncia médio total € de 20 a 90 minutos
dependendo se o processo é de simples ou estagio duplo. No estagio simples é
utilizado um reator de deslignificacdo enquanto que no estagio duplo séo utilizados
dois reatores. No caso de estagio duplo, geralmente, o tempo de residéncia € de 20 a
30 minutos para o primeiro reator (também denominado comumente de pré-reator) e
de 50 a 60 minutos para o segundo reator. Geralmente nas industrias o projeto do
primeiro reator € concebido de forma que suas dimensfGes sdo menores do que 0

segundo reator.
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Considerando uma unidade de duplo estagio de pré-branqueamento, no ponto
indicado por “A” na Figura 7, solugao de NaOH, sulfato de magnésio e vapor sédo
adicionados a polpa e seguem para a bomba de alto cisalhamento ou bomba hi-shear
comumente denominada na industria de misturador de oxigénio. Na zona de succ¢ao
desta bomba, indicado na Figura 7 por “B”, é adicionado o oxigénio. A bomba de alto
cisalhamento é uma bomba de alta poténcia que pelo projeto incomum e especial de
suas pas e pela quantidade destas promove o cisalhamento e a mistura da polpa e
reagentes mais eficientes do que as demais bombas. Porém, de acordo com 0s
resultados apresentados por Heiningen et al. (2003), misturadores de oxigénio
industriais, mesmo operando em maxima poténcia, ndo sdo efetivos em dissolver
completamente o oxigénio. A alta poténcia desta bomba é necessaria, pois além de
promover o cisalhamento, também é responsavel por bombear a mistura em
determinada vazao, porcentagem de solidos, viscosidade e densidade pela parte
inferior do primeiro reator (ou pré-reator) indicado na Figura 7 por “C”. O sentido do
fluxo no pré-reator é ascendente. Apds este reator, indicado na Figura 7 por “D”, o
fluxo segue para uma segunda bomba de cisalhamento na qual é adicionada a mistura
NaOH, oxigénio e vapor. Apos esta bomba a mistura segue para o segundo reator,
alimentando-o pela parte inferior indicado na Figura 7 por “E”. O fluxo no segundo
reator também é ascendente, logo o fluxo de polpa deixa o segundo reator pela parte
superior indicado na Figura 7 pela letra “F”. Depois, o fluxo de polpa alimenta o blow
tank no qual a pressdo é diminuida, a temperatura € maximizada para o ponto de
ebulicdo atmosférico da suspenséo e a polpa é armazenada para ser transferida para
a proxima etapa do processo indicado na Figura 7 pela letra “G”. O oxigénio em meio
alcalino forma uma dispersédo gasosa na polpa e € consumido durante o processo de
deslignificac&o. A lignina dissolvida segue para o forno de recuperacao ao invés de ir
para a unidade de branqueamento no qual acarretaria uma série de problemas

ambientais.
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Alimentagdo da polpa

Reator 1: 20 a 30 minutos

<€—— NaOH
Reator 2:
<€— MgSO0, 60 minutos
€ \apor
A
0, Vapor NaOH 0O, G
—> Saidadapolpa
C E Tanque de descarga (blow tank)
J' B
~
Ll
® - ®
Bomba de alto Bomba de alto
Cisalhamento Cisalhamento

Figura 7. Sistema tipico de pré-branqueamento com oxigénio em duplo estagio.
Fonte: adaptado de Zou (2002).

Apesar das vantagens da utilizacdo do oxigénio no pré-branqueamento da
polpa, apds a sua primeira utilizacdo na industria, iniciaram-se varias pesquisas sobre
a utilizacdo de outros reagentes metodos e processos para melhorar a eficiéncia e
seletividade da oxidac&o da polpa.

Venson et al. (2008) estudaram a lavagem intermediaria convencional e acida
entre os dois estagios da deslignificacdo com oxigénio. De acordo com os resultados
apresentados, a lavagem intermediaria acarreta certo aumento da eficiéncia de
deslignificacdo e aumento da alvura da polpa quando comparado com polpas que nao
sofreram lavagem intermediaria.

A utilizacdo de aditivos também é realizada pelas industrias. O uso de sulfato
de magnésio é comum. De acordo com Rabelo (2006), este aditivo, assim como o
aditivo metanol, embora ndo tenha efeito significativo na taxa de deslignificacao,
aumenta a seletividade do processo, possuindo o efeito de preservacdo dos
carboidratos. No entanto alguns aditivos possuem carater acido e em caso de pH
baixo pode ocasionar a precipitacdo da lignina. De acordo com Zou (2002), o uso de
aditivos € mais comum em madeiras resinosas (softwoods). No entanto o uso de
aditivos ndo deve ser usado de forma deliberada, sendo especifico para cada tipo de
processo e madeira. Podem ser utilizados mais de um aditivo. De fato, de acordo com

os resultados apresentados por Venson (2008) sobre deslignificagéo de polpas Kraft
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de Pinus ssp., os efeitos de cada aditivo devem ser combinados para um ou mais
objetivos especificos.

Segundo Rabelo (2006), h4 uma grande quantidade de &acido hexenurdnicos
gue nao reagem com oxigénio em polpas Kraft de eucalipto originadas de processos
de polpacdo modernos. Por isso a baixa eficiéncia de algumas industrias, pois
condic¢des de cozimento estdo cada vez mais utilizadas. Logo tem sido muito estudado
a combinacédo de reagentes. De acordo com os resultados apresentados por Rabelo
(2006), em polpas Kraft de eucalyptus, houve melhorias significativas na alvura da
polpa quando utilizado o oxigénio juntamente com o peréxido de hidrogénio, embora
nao houve melhorias significativas na taxa de deslignificacdo. Venson (2008)
apresentou resultados correlatos para polpas Kraft de Pinus ssp. De fato, o peréxido
de hidrogénio pode ser mais bem utilizado como agente alvejante pds-deslignificacéo,
nao sendo, portanto, justificavel seu emprego na deslignificacdo com oxigénio por nao

apresentar influéncia significativa na taxa de deslignificagéo.

1.7 OBJETIVO

Neste capitulo serdo apresentados o objetivo geral e os objetivos especificos.

1.7.1 Obijetivo geral

O objetivo geral deste trabalho € a modelagem fenomenoldgica e empirica do
processo de pré-branqueamento com oxigénio da polpa celulésica produzida pelo
processo industrial Kraft por meio da predicdo do niumero Kappa na saida do processo

de deslignificacéo.

1.7.2 Obijetivos especificos

Para se alcancar este objetivo geral, propde-se 0s seguintes objetivos

especificos:
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- Revisdo bibliografica sobre os modelos cinéticos para a taxa de reacdo de
deslignificagéo;

- Andlise critica e classificacdo dos modelos cinéticos para a taxa de reacéo;

- Aquisicao e organizacédo de dados operacionais do processo de deslignificacéo de
uma planta industrial;

- Desenvolvimento de modelos hibridos para duas abordagens consideradas neste
trabalho. A primeira considerando o sistema como um Unico reator CSTR e a segunda
considerando dois reatores CSTR em série;

- Proposicdo de equacBes empiricas e proposta de desenvolvimento de uma
estratégia de definicdo do modelo mais adequado;

- Estimacdo dos parametros das equacdes empiricas através da minimizacdo da
funcdo desvio e analise dos resultados obtidos para os dados de regresséao e de
validacgéao;

- Analise da tendéncia dos parametros;

- Analise e comparacéo dos parametros encontrados com os da literatura;

- Sugestao de uma aplicacéo pratica de um modelo na industria.
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2 ANALISE CINETICA DE DESLIGNIFICACAO

Os primeiros pesquisadores a investigar os efeitos das varidveis de processo
na taxa de deslignificacéo foram Hartler et al. (1970), no entanto eles n&o investigaram
o efeito da qualidade da mistura. De acordo com Hsu e Hsieh (1988), Hartler et al.
(1970) concluiram que a presséao parcial de oxigénio (variando na faixa de 3,1-10° a
1,7-10%° N/m?) e a consisténcia da polpa (5 a 30%) ndo tém efeito na reducéo do
namero Kappa.

Edwards e Norberg (1973), considerando a pressao de oxigénio constante,
desenvolveram um modelo cinético geral para o branqueamento com oxigénio. Para
o desenvolvimento deste modelo foi assumido que o processo de deslignificacao era
controlado pela reacao quimica, porém néo houve verificagdo experimental, segundo
Hsu e Hsieh (1988).

Para eliminar o efeito da diminuicdo da concentracdo de NaOH no meio
reacional, Jarrehult e Samuelson (1978) realizaram experimentos em consisténcia
extremamente baixa (0,2 e 1%). Porém, segundo Olm e Teder (1979), nenhum modelo
foi desenvolvido. Segundo Heiningen et al. (2003), a taxa de deslignificacdo real ndo
poderia ser obtida por causa da deslignificacdo detectada no periodo de pre-
aquecimento da polpa. Porém, experimentos futuros de outros pesquisadores
eliminaram a deslignificacdo no periodo de pré-aquecimento da polpa para melhor
obter os resultados.

Evans et al. (1979) em seus estudos da cinética de deslignificacdo em baixa
consisténcia concluiram que a transferéncia de massa pode ser importante devido a
magnitude da energia de ativacéo predita para seu modelo. Isso contraria de certa
forma os resultados de Hartler et al. (1970) e de Edwards e Norberg (1973) que
concluiram que o processo € limitado pela taxa de reacdo quimica.

Basicamente em sua forma mais fundamental, de acordo com Hsu e Hsieh
(1988), a cinética de reacao de deslignificacdo da polpa celulésica com oxigénio é
funcdo da temperatura, pressédo de oxigénio, concentracdo de NaOH, numero Kappa
inicial e da mistura adequada destes reagentes com as fibras. De acordo com
Mcdonough (1989), a resposta do sistema de brangueamento com oxigénio é uma
manifestacdo das cinéticas das reacgfes quimicas envolvidas e dos processos

relacionados a resisténcia a transferéncia de massa devido as mudancas nas



37

varidveis do processo. Desta forma, de acordo com Hsu e Hsieh (1988), a taxa de

velocidade de reacéo € formulada a partir da Equacgéo 1.

r= f(klal; ksas' k' T, [OH_]; P02; K) (1)

Na qual, r é a taxa de velocidade da reacdo, k;a; € k;a, S0 os coeficientes
relacionados a resisténcia a transferéncia de massa do oxigénio no meio reacional, k
€ uma constante cinética, € a concentragdo de NaOH, P,, € a pressdo parcial de

oxigénio e K é uma variavel que representa proporcionalmente a quantidade de
lignina residual na polpa celuldsica o qual € denominado comumente de numero
Kappa.

No intuito de simplificar-se o0 modelo, considera-se uma mistura perfeita dentro
do reator, logo, desconsideram-se os efeitos relacionados a resisténcia a transferéncia
de massa do oxigénio. Consequentemente desconsideram-se 0s coeficientes
relacionados a resisténcia a transferéncia de massa. Dessa forma, de acordo com
Vincent et al. (1994), a cinética de reacao de deslignificacdo do estagio com oxigénio
e funcédo de quatro variaveis de processo: temperatura, concentracdo de hidroxila,
pressao parcial de oxigénio, e 0 numero Kappa. A relacdo funcional destas variaveis

com a taxa de reacao simbolizada por r esta explicitada na Equacéo 2.

r=f(k,T,[0H7],Py,,K) 2)

Assumindo que a decomposic¢ao da lignina ocorre através de um numero infinito
de reacdes paralelas de primeira ordem, Schoon (1982) mostrou que a taxa de
degradacéao polimérica simbolizada por r;, € proporcional a quantidade de lignina que,
por sua vez, esta relacionado a um parametro conforme Equacéo 3. Retirando-se o
simbolo de proporcionalidade, inserindo-se o termo de proporcionalidade
representado por k; e inserindo-se um sinal negativo do lado esquerdo, a Equacao 3
torna-se a Equacao 4 também denominada de equacao geral (power law model). O
termo r € a derivada de uma curva decrescente de um grafico da quantidade de
polimero versus tempo e como o lado direito da Equagéo 4 prové valores de sinal

positivo, € necessario a inser¢do do sinal negativo para indicar que o termo r

represente uma taxa negativa, ou seja, que o polimero esta sendo degradado ao longo
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do tempo. No caso do polimero ser a lignina, a wunidade de r é
mg de lignina/grama de polpa/min. O termo r pode também ser representado por
dL/dt. No entanto, neste trabalho adota-se o termo r para indica a taxa de
deslignificacdo. Segundo Schodn (1982), a Equacédo 4 é valida assumindo-se que néo
ocorre dilatagdo das fibras durante a reacdo e que as concentracdes de reagentes
sdo constantes. De acordo com Zou (2002), essa equacdo geral pode descrever
adequadamente a taxa de deslignificagdo com oxigénio.

Sarkanen e Johanson (1976) sugeriram que O termo k; incorporasse a
dependéncia da temperatura, da concentracdo de NaOH e da pressao parcial de

oxigénio conforme Equacéao 5.

1, & L* ()

_TL = kL . L(X (4)
-Eg

ky=ko-e® -[OH7] - P} (5)

Na qual, L € o contetudo de lignina presente na polpa em porcentagem ou
mg de lignina/g de polpa, k;, € o termo relacionado a influéncias das variaveis
sugeridas por Sarkanen e Johanson (1976) em min~!, k, é o fator de frequéncia ou
fator pré-exponencial em (min=1) - (g/L)~" - (Mpa)~F, E, é a energia de ativagio em
J-g7'-mol™, T é temperatura absoluta da reacdo em K, R é a constante universal
dos gases (8,314 ] -mol™' - K1), a é a ordem de reacdo (adimensional) relacionado
a quantidade de lignina, y € a ordem de reacao (adimensional) relacionado a influéncia
da concentracdo de NaOH,  é a ordem de reacdo (adimensional) relacionado a
influéncia da presséo de oxigénio, [0H~] é a concentragéo de hidroxilaem g/L e P,,é
a pressao parcial de oxigénio em MPa. Alguns autores (MYERS e EDWARDS, 1989;
SUCILO e BENNINGTON, 2007) utilizam a concentragdo de oxigénio ( kg/
m?3 de licor branco ou simplesmente mol/L) ao invés da pressao parcial de oxigénio,
que neste caso a variavel € indicada por Co,. Outros (EDWARDS e NORBERG, 1973;
VIOLETTE, 2003), porém, propuseram modelos sem esta varidvel, pois a

consideraram constante durante o experimento.
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O conjunto de valores k,, E,, a, B € y s&o os parametros do modelo. Este
conjunto de valores normalmente é obtido de forma empirica através de tratamento
estatistico do conjunto de dados obtidos experimentalmente ou coletados no processo
industrial. O tratamento estatistico para determinacdo desses parametros € a
regressao nao linear por meio da minimizacdo da funcdo somatorio dos erros ao
guadrado que serd denominada deste ponto em diante no texto de fungcédo desvio,
abreviada por fd. ApGs a obtencdo do modelo se faz a validacdo deste através de
outro conjunto de dados que néo foi empregado na regressao.

Segundo Iribarne e Schroeder (1997) o niumero Kappa, representado pela letra
K, é proporcional ao conteido de massa de lignina na polpa remanescente,
consequentemente o numero Kappa € comumente utilizado para determinar a
guantidade de lignina. De acordo com Tasman e Berzins (1959, apud CAO et al., 2013,
p. 6401), a relacdo entre a quantidade de lignina de polpa Kraft ndo branqueadas e o
namero Kappa pode ser expresso atraves da Equacdo 6. Combinando-se as

Equacdes 4 e 6 obtém-se a Equacao 7.

L=015-K (6)
o= kKO ™)
k' =0,15%1 -k, (8)

Alguns autores consideram a equacao geral da forma apresentada pela
Equacdo 9 e o termo k pela Equagédo 10. O termo 0,154 presente na Equacéo 8 e 0
termo k, presentes na Equacéo 5 sdo incorporados em um novo fator pré-exponencial

representado pela letra A conforme Equacéo 11. A Equacao 10 é similar a Equacao 5

—TKZk'Ka (9)

—E,

k=A-ewrr -[OH]-PY (10)

A =0,15%"1 "k, (11)
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Uma das vantagens da Equacéo 9 é que ela pode ser integrada resultando na
Equacdo 12 com K, sendo o numero Kappa inicial. Manipulando-se a Equacédo 12
obtemos a Equacédo 13 na qual o numero Kappa esta em funcao do tempo (K = f(t))
e que o mesmo pode ser estimado em varias condicdes de reacdes dependendo de
k (ZOU, 2002). A Equacao 12 é linear passando pela origem com inclinacdo igual a k

e a Equacdo 13 é uma curva decrescente.

1- 1-a
K17%-K;

a—1

=kt,a # 1 (12)

1

K=|m+ @ 1)kt](a_1),a +1 (13)
0

Varios pesquisadores propuseram modelos baseados na Equacéo 4 (JI e VAN
HEININGEN, 2007; JAFARI et al., 2015) que representa a taxa de variacdo da
guantidade de lignina no tempo ou baseados na Equacao 9 (KOVASIN et al.,1987;
IRIBARNE e SCHROEDER, 1997; AGARWAL et al., 1999) que representa a taxa de
variacdo do Numero Kappa com o tempo.

Ha varios modelos existentes na literatura. O que difere um modelo de outro
sédo os diferentes fatores as quais estdo submetidos um determinado experimento.
Estes fatores sdo as condicBes experimentais, valor de nimero Kappa inicial, tipo de
reator utilizado no experimento, tipo e origem da madeira e variaveis de processo.
Estes fatores juntos refletem no valor dos parametros de cada modelo em especifico.

No proximo capitulo sera apresentada uma revisao bibliografica dos modelos
cinéticos da taxa de deslignificacdo com oxigénio. Analisam-se e discutem-se 0s
niveis de complexidade de cada modelo e sua aplicabilidade, sendo 0os mesmos

classificados segundo critérios estabelecidos neste trabalho.

2.1 FATORES QUE AFETAM A DESLIGNIFICACAO COM OXIGENIO

Os fatores que podem afetar a unidade de deslignificacdo com oxigénio podem
ser classificados como internos e externos. Fatores internos sdo as variaveis de

processos, projeto e equipamentos da propria unidade de pré-brangueamento e 0s
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fatores externos sdo 0s processos que ocorrem em outra unidade além da unidades

de deslignificagcao, como por exemplo, a lavagem da polpa marrom e o cozimento.
Cada variavel de processo influencia a taxa de deslignificacdo de forma

diferente uma das outras. Algumas variaveis afetam de forma mais relevante a marcha

da deslignificacdo do que outras.

2.1.1 Influéncia da carga de NaOH

Segundo Zou (2002), o aumento da carga de NaOH acarreta o efeito de
aumentar da taxa de deslignificagdo, no entanto diminui a seletividade, pois segundo
Mcdonough (1989), ocorre concomitantemente a este efeito o aumento da taxa de
degradacéao da celulose. De acordo com lijima e Taneda (1996, apud RABELO, 2006,
p. 49) a taxa de reacao de deslignificacédo é diretamente proporcional ao aumento da
carga de NaOH, sendo este aumento de forma linear até 2% de soda caustica. A
relacéo entre a carga de NaOH e a diminuicdo do numero Kappa esta explicitada na
Figura 8.

O aumento da carga de NaOH acarreta um decréscimo na viscosidade. De
forma geral, independente do processo de branqueamento, a viscosidade diminui com
0 aumento da taxa de deslignificacdo segundo Silva et al. (1998). E, de acordo com
Mcdonough (1989), a perda de viscosidade é proporcional a extensdo da
deslignificacéo. A relacdo entre a carga de NaOH e o decremento da viscosidade esta

explicitada na Figura 9.
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Figura 8. Efeito da carga de NaOH na deslignificacdo. Fonte: adaptado de Liebergott (1985).

45 Consisténcia: ®25% O7%
Temperatura: 110°C
Pressao parcial de oxigénio: 0,68 MPa
1% NaOH
40= O O
35=—
2,5% NaOH
O O
—_ 3,5% NaOH
30 O o Na o
25—
5 15 30 60 80

Tempo (min.)

Figura 9. Efeito da carga de NaOH na viscosidade. Fonte: adaptado de Liebergott (1985).
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2.1.2 Influéncia da presséo de oxigénio

Segundo Agarwal (1999), o efeito da pressao do reator ndo é grande quando
comparado com a temperatura e carga de NaOH, 0s quais apresentam grande
influéncia sobre a diminuicdo do nimero Kappa. Entretanto, segundo Sucilo (2005), a
taxa de deslignificacdo € maximizada mantendo alta pressdo de oxigénio, pois, a
solubilidade deste na fase liquida € aumentada, forcando entdo a transferéncia de
massa do mesmo para a fase sdlida. O limite de pressdo de oxigénio € limitado pelas
especificacbes dos equipamentos da etapa de pré-branqueamento quanto a
seguranca de operacao. A relacdo entre a pressao e o numero Kappa esta explicitada
na Figura 10.

30,0

25,0
T=125°C
[NaOH]=0,06mol/I
2 20,0
E
E 150
2
10,0
5,0

0 5,0 10,0 15,0 20,0 25,0 30,0
Tempo (min.)

Figura 10. Efeito da presséo na taxa de deslignificacdo. Fonte: adaptado de Sucilo (2005).
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2.1.3 Influéncia do tempo e da temperatura

Através da andlise do gréfico da Figura 11, percebe-se que a taxa de
deslignificacdo é intensificada com o aumento da temperatura. Porém, de acordo com
Zou (2002), ocorre decremento da seletividade, pois em determinada temperatura ha
a degradacao da celulose.

Segundo Venson (2008), a temperatura possui maior influéncia na taxa de
deslignificacdo do que a carga de NaOH.

Em processos industriais, a faixa de temperatura para polpas em média
consisténcia varia de 80 a 105 °C, e de 100 a 115 °C para polpas em alta consisténcia,

segundo Bennington e Pineault (1999).

14
13 X  90°C
A 100°C

12 +
O 110°C

Numero Kappa

6 Ll L] L] L L] L] L) L] .

0 0.1 02 03 04 05 06 07 08 09 1
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Figura 11. Influéncia do tempo e da temperatura na deslignificacdo de polpa proveniente de mistura
de folhosas do sul. Fonte: adaptado de Agarwal (1999).
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2.1.4 Influéncia de outras unidades de processos na deslignificacao

Outros processos além da unidade de deslignificagdo pode influenciar no

rendimento da mesma.

Como indicado na Figura 3, a lavagem da polpa marrom é um subprocesso que
antecede a deslignificacdo com oxigénio. A qualidade da lavagem da polpa marrom é
essencial para uma efetiva deslignificacdo com oxigénio, pois de acordo com Rabelo
(2006), o arraste de sélidos durante a lavagem da polpa marrom pode prejudicar o
pré-branqueamento. Conforme Shackford et al. (1999, apud RABELO, 2006, p. 5),
esse efeito acarreta a reducao da seletividade. Ademais, ha consumo desnecessario
do reagente oxigénio. O efeito do arraste de sdlidos na lavagem da polpa marrom é
denominado de carryover. De acordo com Mcdonough (1989), a realizacdo de uma
lavagem efetiva antes da etapa de deslignificacdo € imperativo para manter o

potencial de reducao de poluicdo da unidade de pré-branqueamento com oxigénio.
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3 ANALISE E CLASSIFICACAO DOS MODELOS MATEMATICOS

Neste trabalho, os modelos cinéticos da taxa deslignificagdo com oxigénio
foram divididos em cinco diferentes categorias. A primeira categoria é caracterizada
por ser um modelo baseado na Equacdo geral 4 ou 9: (HSU e HSIEH, 1988;
IRIBARNE e SCHROEDER, 1997; AGARWAL et al., 1999; JI e VAN HEININGEN,
2007; JAFARI et al., 2015). Este modelo também é denominado de “modelo em uma
regiao” porque considera que a lignina possui somente um estagio de dissolu¢gdo no
meio reacional ao longo do tempo. Consequentemente, a taxa de reacao é governada
por uma Unica expressao do tipo da Equacédo 4 ou 9 em todo o intervalo de tempo da
reacdo. O modelo pode ser assumido de pseudo-primeira ordem em relagéo a variavel
lignina (JI e HEININGEN, 2007) ou em relacdo ao numero Kappa (KOVASIN et al.
1987), quando assume-se de antemdo que a = 1, antes da aplicacdo de técnicas
estatisticas (minimizacdo da funcdo desvio) aos dados experimentais para a
determinacao de S e y. Porém, quando o modelo ndo é assumido de pseudo-primeira
ordem em relacao a lignina ou Kappa, o valor da ordem de reacao (a) destas variaveis
geralmente estd em torno do ponto médio do intervalo expresso pela Equacdo 16
(OLM e TEDER, 1981), na parte superior deste intervalo (HSU e HSIEH, 1987;
PERNG e OLOMAN, 1994; JAFARI et al. 2015) ou sendo o proprio valor maximo do
intervalo que foi atribuido por Agarwal et al. (1999).

A segunda categoria € caracterizada por um modelo que considera que a
lignina é degradada em duas fases denominada de modelo de duas regifes. Cada
fase € governada por uma expressao do tipo da Equacdo 9. Alguns autores
consideram ordem de reacéo igual a 1 (pseudo-primeira ordem) em relacdo a lignina
(ou ao numero Kappa) para cada fase (OLM e TEDER, 1979; IRIBARNE e
SCHROEDER, 1997) e outros consideram diferentes ordens de reacao para a variavel
lignina (ou ao namero Kappa) na equacdo do modelo matematico (HSU e HSIEH,
1988). Segundo Sucilo (2005), o coeficiente de correlacdo R? apresenta melhores
resultados em modelos baseados em duas regides do que modelos baseados em uma
regiao.

A terceira categoria engloba os modelos que se baseiam no conceito de Ackert
(1975) de que a lignina é particionada em frac6es dependendo de sua atividade
(MYERS e EDWARDS, 1989; SUCILO e BENNINGTON, 2007).
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A quarta categoria de modelos matematicos engloba aqueles que sé&o
baseados em parametros adimensionais. O uso destes parametros tem como objetivo
generalizar os efeitos do numero Kappa inicial, viscosidade intrinseca, condi¢cdes
experimentais e condicbes de polpacdo antes da deslignificacdo com oxigénio
(DOGAN e GURUZ, 2008).

A guinta categoria sdo modelos elaborados a partir de uma andlise sistematica
da resisténcia a transferéncia de massa do oxigénio da fase gasosa para a fase liquida
e desta para o interior das fibras. S&o modelos que de acordo com Hsu e Hsieh (1988),
a taxa de reacdo é funcao das variaveis de processo (temperatura, pressao parcial de
oxigénio, concentracdo de NaOH), do numero Kappa e dos efeitos relacionados a
resisténcia a transferéncia de massa. Esses ultimos sao expressos pelos coeficientes
volumétricos de transferéncia de massa do oxigénio do gas para o liquido (k;a;) e do
liquido para o sélido (ksa,) conforme Equacado 14. A Equacao 14 é idéntica a equacéao
1.

r« = f(kiay, ksag, k, T,[0H™], Py, K) (14)

No entanto, de acordo com Sucilo (2007), alguns pesquisadores consideram
gue os efeitos associados a sistemas heterogéneos (i. e. transferéncia de massa entre
fases) de baixa, média e alta consisténcia sdo simplesmente negligenciados, ou sao
simplificados os detalhes, ou estédo de certa forma inseridos nas constantes cinéticas.
Neste ultimo caso, 0 modelo so é aplicavel sob condi¢cbes idénticas as aquelas usadas
para gerar os dados experimentais. Depende do propdsito especifico de cada
pesquisador em se adequar o0 uso do modelo a uma situacéo especifica. Porém, de
acordo com Heiningen et al. (2003), é improvavel que as constantes cinéticas
incorporem as limitacGes da resisténcia a transferéncia de massa do oxigénio quando
se usa a oxigenacao separada do liquor (OLM e TEDER, 1979; AGARWAL, 1999) nos
experimentos. Logo, no ensejo de categorizar os modelos matematicos de
deslignificacdo com oxigénio, os modelos que consideram os efeitos e limitacdes da
resisténcia a transferéncia de massa do oxigénio, constantes de difusédo, entre outros
no equacionamento para obtencdo do modelo estardo na categoria de modelos
associados a analise da resisténcia a transferéncia de massa de oxigénio no meio

reacional.
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3.1 MODELO CINETICO EM UMA REGIAO OU MODELO GERAL

A deslignificacdo com oxigénio é uma reacdo heterogénea que ocorre em um
sistema trifasico no qual estao presentes as fibras de celulose e oxigénio dissolvido
em meio aquoso (RUBINI, 2006). Segundo Schmal (2009), a taxa de reacao de
sistemas heterogéneos pode ser expressa por uma funcdo mais abrangente
denominada de taxa de processo. Logo, os fendbmenos relacionados as reacoes
heterogéneas (como por exemplo, a transferéncia de massa, adsor¢ao, convecgao)
podem ser simplificados através de uma abordagem homogénea a respeito do meio
reacional (AGARWAL, 1999). Associando as Equacdes 9 e 10, a taxa de degradacéo
polimérica da lignina proposta por Schéon (1982) adaptada para a variavel numero

Kappa (K) pode ser escrita pela Equacgéo 15.

_Ea

—rx =A-e® -[OH"]" P} K¢ (15)

Segundo Dogan e Gurliz (2008), as faixas dos parametros da Equacdo 15

variam geralmente, de acordo com os intervalos indicado pela Equacéo 16.

[(01<y<20)01<p<13);10<a<77)] (16)

3.1.1 O modelo de Agarwal, Genco, Cole e Miller (1999)

Agarwal et al. (1999) realizaram uma pesquisa detalhada sobre a cinética de
deslignificacdo com oxigénio para madeiras southern hardwood e propuseram um
modelo cinético baseado em um Unico estagio para a taxa de deslignificacéo,
conforme Equacdo 17. Os experimentos foram realizados numa ampla faixa de

condicBes industriais significativas de temperatura, pressao e carga de alcali.

107,2

—1 = 2,36 10° - exp (= T2) - [OH™]%% - Py - K77 (17)

Na qual, T € a temperatura em Kelvin, [0H~] é a concentracdo de hidroxila em

g/L, Py, € a pressdo parcial de oxigénio em KPa e K € o numero Kappa. Os
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experimentos iniciais foram conduzidos na consisténcia de 12% e numero Kappa
inicial de 13,2. O modelo proposto pela Equacao 17 apresenta uma ordem de reagao
elevada em relacdo ao numero Kappa evidenciando forte dependéncia em relagcédo a
esta variavel. Agarwal et al. (1999) suspeitaram que a alta ordem em relacdo ao
namero Kappa poderia ser devido a certos obstaculos tal como a resisténcia ao
transporte de oxigénio. Para verificar sua suspeita, experimentos adicionais foram
conduzidos em consisténcia ultra baixa (0,5, 1 e 2%). Através dos resultados destes
experimentos foi observado que a diluicdo ndo melhorou significativamente a taxa de
deslignificagcéo, sugerindo que a transferéncia de massa nao interferiu na velocidade
de reacdo nestes experimentos. Logo, Agarwal et al. (1999) concluiram que a
resisténcia a transferéncia de massa nao foi responsavel pela alta ordem de reacéao
em relacdo ao numero Kappa. Porém, Agarwal et al. (1999) apontaram que Vincent
et al. (1994) ao diluir a polpa de eucalyptus observaram aumento na taxa de
deslignificagéo.

De acordo com Axegard (1979), a alta ordem de reacédo observada pode ser
devido ao fato de que um grande numero de reacbes de primeira ordem paralelas
ocorrem simultaneamente. Schoon (1982) apontou que existem situacdes similares
em processos petroquimicos nos quais alta ordem de reacdes sdo tambéem
observadas. Nestes casos, a explicacdo € que ocorrem muitas reacdes de primeira
ordem concomitantemente com a reacdo de hidrodessulfurizacdo e
hidrodesnitrogenacéo do 6leo. De acordo com Violette (2003), a explicacéo para alta
ordem de reacdo emrelacéo ao numero Kappa é devido ao fato de diferentes espécies
de lignina reagirem ao mesmo tempo em que a reacdo de primeira ordem. De acordo
com Myers e Edwards (1989), as altas ordens de reacédo em relacao a variavel numero
Kappa refletem o uso de apenas um conteudo de lignina inicial ao longo de todo o
tempo de reacdo, por isso a minimizacdo da funcdo desvio na regressao fornece
ordem de reacdo anormal para esta variavel. Ademais, segundo Violette (2003), o
modelo proposto por Agarwal (1999) seria mais um postulado descritivo de

modelagem cinética do que atribuicdo a ordem de reacao.
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3.1.2 O modelo de Violette (2003)

No intuito de aumentar a seletividade pela implementacéo de novas tecnologias
ou pela combinacéo de tecnologias existentes, Violette (2003) explorou a influéncia
de aditivos poliméricos na reagdo de deslignificacdo com oxigénio. Um exemplo é o

aditivo polimérico Galactomanano que esta representado na Figura 12.

HO
HO
OH
O
HO
O
HO HO
OH OH OH
o_ O O O O_ O
OH OH OH
n n

Figura 12. Formula estrutural do galactomanano. Fonte: o autor.

Ele fundamentou sua tese na hipotese que os radicais de oxigénio podem ser
isolados ou presos por pequenas concentracdes de aditivos poliméricos adsorvidos
pela parede celulésica atuando como barreiras de protecdo para a mesma, assim
evitando sua degradacéao polimérica.

Violette (2003) testou sete modelos explorando as condi¢cdes que poderiam
influenciar o consumo de NaOH . Os dois modelos que mais adequadamente
descrevem o consumo de NaOH versus o humero Kappa séo representados pelas

Equacbes 18 e 19.
A[NaOH] = 0,139 AK (18)
A[NaOH] = 0,168 - AK, + 0,2 (19)

A variavel K. € o namero Kappa corrigido. Os modelos sdo lineares, nao
depende das condi¢bes de operacdo e depende somente do numero Kappa. A

Equacao 18 considera que a variacao de soda é diretamente proporcional & variagdo
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do numero Kappa. A equacdo 19 possui inclinacdo maior que a Equacdo 18 e
intercepta o eixo y em 0,2. De acordo com Violette (2003), a pequena intercepg¢ao com
0 eixo y nesta equacao significa o NaOH consumido na extracdo de alguns dos
componentes do numero Kappa.

Violette (2003) testou varios tipos de modelos para a taxa de deslignificacao.
Dentre os modelos testados o que apresentou melhor coeficiente de determinacao é

da forma indicada pela Equacéao 20.

—Tke = 4,0 x 103 - exp (_7171&) . [NaOH]O’588 . KC3.’12 (20)

Na qual, T é a temperatura em Kelvin, [NaOH] é a concentracao de hidroxido
de so6dio em g/l e K € o nUmero Kappa corrigido.

Violette (2003) ndo examina a interferéncia do oxigénio (em todos os
experimentos a pressao parcial de oxigénio manteve-se a 100 Psig), no entanto afirma
em suas recomendacdes que a utilizacdo do oxigénio e de outros fatores tais como o
tipo de polpa e o numero Kappa inicial devem ser investigados para melhorar os
modelos cinéticos de deslignificacdo com aditivos.

Violette (2003) concluiu que o aditivo polimérico galactomanano aumentou
significativamente a seletividade. 2% em peso deste polimero aumentaram a
seletividade da lignina-celulose em 30%. Outro aditivo polimérico testado foi o
glucomannan que apresentou comportamento parecido com o galactomanano, porém
0s outros aditivos poliméricos testados ndo apresentaram resultados satisfatorios.
Violette (2003) aponta que, embora o foco de seu trabalho fosse evitar a degradacao
da celulose através de aditivos poliméricos, estes aditivos também aumentaram a taxa

de remocéo da lignina.

3.1.3 O modelo de Ji, Wheeler e Heiningen (2007)

De acordo com Ji et al. (2007), vérios estudos de deslignificacdo com oxigénio
foram realizados em reatores batelada nos quais a concentracéo de oxigénio e NaOH
variava ao longo da reacgédo. Ji et al. (2007) estudaram a deslignificacdo com oxigénio
de polpa de nimero Kappa convencional 24,4 em um reator CSTR chamado de Berty

Reactor. O trabalho envolveu uma comparagdo entre a eficiéncia de deslignificagdo
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dos reatores batelada e dos reatores CSTR. O Berty Reactor também é denominado
de reator flow-through e é projetado para manter a concentracdo de 0, e NaOH
constante durante todo o experimento.

Um dos objetivos de se usar um reator desse tipo é determinar de forma
independente a influéncia da concentracdo de NaOH e da presséao de oxigénio na taxa
de deslignificagéo.

Fez-se uma comparacao entre a eficiéncia dos reatores batelada e CSTR. Nos
primeiros 30 (trinta) minutos, os nimeros Kappa da polpa dos dois experimentos sdo
praticamente iguais. Apoés trés horas de reacao o numero Kappa final da polpa residual
do reator CSTR permaneceu a cinco pontos abaixo do nimero Kappa final da polpa
residual do reator batelada. Isso evidencia uma taxa maior de deslignificagédo da polpa
no reator CSTR. Ji et al. (2007) concluiram que € devido ao fato do reator CSTR ser
alimentado continuamente com solugéo de NaOH oxigenada fresca ao passo que no
reator batelada a solucdo de NaOH é continuamente consumida pelos &acidos
carboxilicos proveniente da reacdo de deslignificacéo.

Um ponto a ressaltar do estudo de Ji et al. (2007) € que a quantidade de lignina
foi corrigida pelo contetdo de acidos hexenurénicos.

O modelo para a taxa de deslignificacdo proposta por Ji et al. (2007) foi de
pseudo-primeira ordem em relagéo ao teor de lignina residual livre, conforme Equacéo
21.

54,5

—1c = 147 x 10* - exp (22

). [OH—]O,412 . POOZ'SOS . LC (21)

Na qual, . € a taxa de deslignificagdo (mg de lignina/g de polpa/min), R € a
constante universal dos gases (8,314 J-mol™1- K1), T é a temperatura absoluta em
Kelvin, € a concentracdo de NaOH em g/L, P,, € pressao parcial de oxigénio em Psia
e L. é o residual de lignina (mg de lignina/g de polpa) corrigida pelo contetdo de
acido hexenurénicos conforme Equacdo 22. Essa equacdo foi proposta por
Jaaskelainen et al. (2005) no intuito de tornar mais preciso a quantificacdo do nimero
Kappa, pois expressa a quantidade de lignina em funcdo do niumero Kappa levando
em conta o fato de que acidos hexenurénicos também consomem permanganato de

potassio.

Le=(K—"2%).15 (22)
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Lc € o conteudo de lignina corrigida em mg de lignina/g de polpa, HexA € 0

conteudo de acidos hexenurénicos e K € o numero Kappa, ambos adimensionais.

3.1.4 O modelo de Jafari, Nieminen, Sixta e Heiningen (2015)

Jafari (2015), analisou e determinou a cinética de rea¢do para polpas em média
consisténcia e com alto numero Kappa inicial em reatores que foram projetados para
manter a concentracéo de reagentes constantes ao longo do tempo.

De acordo com Jafari et al. (2015), a remocao de lignina de polpas Kraft de
madeiras softwood é de 50 a 60% durante a deslignificacdo com oxigénio. Logo, se
ao final de um processo convencional de polpacdo Kraft, a polpa possui o nimero
Kappa de 25 a 30, entédo ao final do processo de deslignificacdo com oxigénio a polpa
possui 0 nimero Kappa de 12 a 15 com perda de viscosidade. E notério que a
seletividade reduz ao final do processo Kraft. Portanto se o processo Kraft é finalizado
com o Kappa de 40 a 70, e depois disso a deslignificacdo com oxigénio é utilizada
para se chegar ao numero Kappa 15, € possivel alcancar um rendimento relativo em
gue ha menos perda de viscosidade em relacdo ao processo convencional. Isto tem
motivado varios estudos com alto nimero Kappa (PARSAD et al., 1994). Porém estes
estudos tém sido realizados em reatores batelada no qual ha variacdo de
concentracdo de soda ao longo do tempo através de sua neutralizacéo pelos acidos
provenientes da reacdo de deslignificacdo (IRIBARNE e SCHROEDER, 1997;
AGARWAL et al.,, 1999). Por causa deste fendbmeno, a determinacdo da cinética
intrinseca de deslignificacéo pode ser comprometida a menos que estes experimentos
sejam realizados em consisténcias ultra baixas (OLM e TEDER 1979; HSU e HSIEH
1988).

No intuito de determinar a cinética de reacéo para numeros elevados de Kappa
e em meédia consisténcia, Jafari et al. (2015), realizou experimentos com polpas na
consisténcia de 10% e numero Kappa inicial igual a 65 utilizando um reator do tipo
flow-through que tem a caracteristica de manter constante a concentracdo de
reagentes ao longo do tempo. De acordo com Jafari et al. (2015) esta abordagem a
respeito do tipo de reator foi realizada por Ji et al. (2007) porém com nimero Kappa
inicial convencional igual a 24. O modelo apresentado por Jafari et al. (2015) é

conforme Equacéo 23:
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—rie =25 -exp (22) - [OH7]%47 - PO 135 23)

De acordo com Jafari et al. (2015), a comparacao entre seu modelo com o
modelo de Ji et al. (2007) apresenta relativa concordancia entre a energia de ativacao
(47 contra 54,5 kJ /mol) e as ordens de reagcao da concentracéo de [OH~] (0,47 contra
0,42) e da pressao de oxigénio (0,47 contra 0,305).

Entretanto, como o modelo de Ji et al. (2007) é de pseudo-primeira ordem em
relacdo a variavel lignina e o de Jafari et al. (2015) ndo o €, a comparacao entre 0s
dois vetores dos parametros de cada modelo pode se tornar comprometida.

O modelo de Jafari et al. (2015) prevé uma rapida deslignificacdo nos primeiros
10 a 20 minutos quando o numero Kappa atinge o valor de 30 a 35. Porém, ap0s este
inicio a taxa de deslignificacdo diminui para valores tdo baixos que se torna dificil
alcancar niumeros Kappa em torno de 15 a menos que aumente a temperatura para
acima de 105°C. Jafari et al. (2015) discutiram que parece que a deslignificacdo de
polpas com alto nimero Kappa néo alcanca valores em torno de 15 sem que se altere
as condicOes de operacdao. Jafari et al. (2015) concluiram que enquanto que as ordens
de reacdo para a concentracdo de [OH™] e pressdo parcial de oxigénio para seu
modelo (K = 65) e para modelos para polpas padrdes (K~ 24) séo similares, a ordem

de reacdo em relacéo a variavel lignina sdo maiores para seu modelo.

3.2 MODELO CINETICO DE DUAS REGIOES

De acordo com Sucilo (2005), a reducao do numero Kappa na deslignificacdo
com oxigénio ocorre em dois periodos distintos de acordo com a velocidade de reacéo
da degradacao da lignina. Segundo D’almeida (1988), a reagao rapida ocorre a reagao
da lignina facilmente removida, denominada de estagio inicial e a reacdo mais lenta
ocorre areacao da lignina dificilmente removida denominada de segundo estagio. Olm
e Teder (1979), ao grafarem o niumero Kappa em funcéo do tempo com concentracao
de NaOH, pressao de oxigénio e temperatura constante, eles encontraram uma curva
gue possui uma reta decrescente inicial com inclinagdo maior que a segunda reta

posterior também decrescente de acordo com o grafico da Figura 13.
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Figura 13. Dois periodos distintos de dissolucéo da lignina de acordo com sua velocidade de reacéo
de degradacéo. Fonte: adaptado de Sucilo (2005).

A equacao geral para a taxa de deslignificacdo para modelos considerando
duas fases de dissolucéo da lignina é da forma explicitada na Equacéo 24. A equacao
para este modelo cinético € a combinacédo de duas expressdes do tipo da Equacao
15, cada uma representado uma fase de dissolucédo da lignina. A funcédo unidade
nesta equacao € para indicar qual termo descreve a deslignificacdo em funcdo do
periodo em que se encontra a reacdo de deslignificacdo. A funcdo unidade esta

esquematicamente representada pela Figura 14.

-E, — —Eq
—ric = Ay exp () (O] P, - Ky - [u(®) — ult — 6] + 4, - exp (£22)

[OH71¢- P, - K, - [u(®)] (24)

Na qual t; € o tempo de reacédo (min) do primeiro periodo referente a cinética
mais rapida. Logo desta forma a taxa de deslignificacdo da primeira etapa € descrita
pelo primeiro termo, pois o termo [u(t) —u(t —t;)] € igual a um e o termo [u(t —t;)]
€ igual a zero quando t for menor que ti. A reacdo mais lenta & descrita pelo segundo
termo, pois t € maior que t;, logo o termo [u(t) — u(t —t;)] € igual a zero e o termo

[u(t —t;)] é igual a um.
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Figura 14. Funcao unidade presente na Equacgédo 24. a) A funcgédo é igual a 1 para todo t. b) A fungéo
éigualaOpara0<t<t;eigualal, Vt > t;. Fonte: o autor.

3.2.1 O modelo de Olm e Teder (1979)

De acordo com Olm e Teder (1979), o numero Kappa inicial K,, € a soma dos
numeros Kappa, K,,; dafase rapidainicial e K,, da fase lenta posterior, de acordo com
a Equacao 25. Desta forma Olm e Teder (1979), propdem o primeiro modelo de duas

regides para representar as duas fases de dissolucéo da lignina.
Ko = Koy + Ko2 (25)

Olm e Teder (1979) realizaram aproximadamente 500 experimentos em
consisténcia de 0,3 e 8%. O modelo de duas regides é de pseudo-primeira ordem em
relacdo ao numero Kappa das duas fases conforme Equacéo 26. Essa esta grafada
da forma como foi escrita no trabalho de Olm e Teder (1979), sem as funcdes

unidades.
) 10 -10,1 , pO.1 45 -10,3 , p0.2
—1c = Ay - exp (52) - [OHT1%V - P Koy + Ay -exp (52) - [0H1%3 - BY? Ko, (26)

De acordo com Olm e Teder (1979), a taxa de reacdo na fase inicial € cerca de
20 vezes mais alta do que a taxa de reacao da fase final.

Segundo Olm e Teder (1979), a taxa de deslignificacdo € afetada na fase inicial
pelo aumento da consisténcia de 0,3 para 8%. A taxa de deslignificacdo da segunda

fase praticamente ndo € afetada pela variagdo da consisténcia.
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De acordo com Zou (2002) e Dogan e Gurliz (2008), este modelo proposto é
um dos mais bem aceitos modelos de duas regides.

Kovasin et al. (1987), desenvolveram um algoritmo para dimensionamento de
reatores para polpas em média consisténcia aplicando o modelo de uma regido aos
dados de Olm e Teder (1979).

3.2.2 O modelo de Hsu e Hsieh (1988)

O objetivo de Hsu e Hsieh (1988) foi discutir o fenbmeno de transferéncia de
massa do 0, no processo de deslignificacdo e avaliar a cinética da reacdo de
deslignificagcdo com oxigénio de polpas na consisténcia ultra baixa agitadas por um
misturador mecéanico. Hsu e Hsieh (1988), analisaram e discutiram as etapas
relacionadas a resisténcia a transferéncia de massa do oxigénio, principalmente as
etapas: difusao inter-fibras e a difusao Intra-fibras.

De acordo com Hsu e Hsieh (1988), os efeitos relacionados a resisténcia a
transferéncia de massa para dentro e atraveés das fibras podem ser desprezados
guando o sistema estiver sob agitacdo e consisténcia ultra baixa. Pois, de acordo com
Hsu e Hsieh (1988), a taxa de transferéncia de massa entre a fase liquida e a fibra é
cerca de 150 vezes mais rapida que a taxa de transferéncia de massa entre a fase
gasosa e a fase liquida, devido a area superficial liquido-fibra ser muito maior. Logo,
supde-se que a resisténcia de transferéncia de massa entre as fases liquida e a fibra
€ insignificante em comparacéo com a taxa de reacao (HSU e HSIEH, 1988). De fato,
diversos trabalhos cientificos foram realizados em consisténcia ultra baixa e agitacéo
necessaria para desprezar os efeitos da resisténcia a transferéncia de massa para
dentro das fibras (difusdo Intra-fibras). Vide Tabela 6.

Por outro lado, a etapa de difusdo intra-fibras, segundo Hsu e Hsieh (1988) é
analisada segundo o critério de Weisz-Prater (1954, apud Froment, 2008, p. 213),
reescrito por Thiele Modulus (apud Froment, 2008, p. 213), para reacdes de primeira

ordem de acordo com a Equacéo 27.

2
= (rap)—ObSSN > 1 (27)
DeCS
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No qual, N é o comprimento caracteristico das fibras em m, D, é a difusividade
efetiva do soluto na fibra em m?/s, Cs é a concentracéo do soluto na interface liquido-
solido em kmol/m3, r, é ataxa de reacdo por unidade de volume em kmol-m=3-s71
e p é a densidade em kg/m3.

Para @ > 1, hé resisténcia a transferéncia de massa, ou seja, ha limitacdo a
difusdo. Para @ « 1, a resisténcia a transferéncia de massa pode ser considerada
insignificante, ou seja, sem limitacao a difusdo. Hsu e Hsieh (1988), realizaram uma
andlise da difusdo Intra-fibras pela Equacgédo 27 e calcularam o valor de @ igual a 103
gue é menor do que 1 concluindo que a resisténcia a transferéncia de massa intra-
fibras é insignificante comparado a taxa de reacéo.

Logo, testes na consisténcia de 0,6 a 4% foram realizados porém a
concentracdo de NaOH na fase liquida ndo pode ser mantida constante. Testes na
consisténcia de 0,6 a 0,15% foram realizados e foi percebido que a reducéo do nimero
Kappa néo se alterou. Desta forma foi concluido que o efeito do emaranhamento de
fibras na taxa global de deslignificacéo foi eliminado nesta faixa de consisténcia ultra
baixa. Como os coeficientes relacionados a resisténcia a transferéncia de massa de
oxigénio puderam ser desprezados foi concluido que experimentos poderiam ser
realizados na consisténcia de 0,4% para a obtencédo de uma taxa de rea¢cao que neste
caso € denominada de velocidade de reacao intrinseca aparente.

Através de uma analise de transferéncia de massa eles puderam determinar
uma faixa de consisténcia a qual € considerada ideal e que nesta regido a influéncia
da diminuicdo da concentracdo de NaOH e do emaranhamento de fibras sao
pequenos e podem ser desprezados. Dessa forma a taxa de reacdo intrinseca
aparente pode ser interpretada como taxa de reacéao ideal. Pelo fato da taxa de reacao
ideal ser obtida em um experimento de transferéncia de massa facilitado pela baixa
consisténcia, em condi¢cdes ideais, espera-se um valor acima do reportado na
literatura para um experimento em consisténcia baixa, média ou alta.

Hsu e Hsieh (1988) calcularam as ordens de reacdo de um modelo de uma
regido (equacédo geral) e encontraram um valor de 6,27 para a ordem de rea¢éo do
numero Kappa. De acordo com os autores, a alta ordem de reacdo observada para o
namero Kappa resulta de um forte decaimento da taxa de deslignificacdo durante os
experimentos o que sugere que um modelo de duas regifes pode ser melhor para

descrever o fendmeno de deslignificacdo para seus experimentos.
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De acordo com os resultados apresentados por Hsu e Hsieh (1988), a duragéo
da primeira etapa de dissolucdo da lignina € igual 2 min. A equagdo completa do

modelo esta expressa pela Equacgéo 28.

—8645,4

58) - [OHT1078 - Py - Ko - [u(t) — u(t — 2)] + 106,485

—1x = 56 exp(

exp (—16945,4) . [0H~1°7° ,p(;)z,74 K2 (- 2) (28)

E corroborando a afirmagcédo de Sucilo (2005) quanto ao coeficiente de
determinacdo (R?), a Equacdo 28 (duas regides) melhor descreve os dados
experimentais, com R? = 0,97, do que um modelo em um estagio proposto também
por Hsu e Hsieh (1988), com R? = 0,92.

Hsu e Hsieh (1988) apontam que em consisténcia ultra baixa nenhum efeito
significante de transferéncia de massa do oxigénio na taxa de deslignificacao foi
observado. Porém quando a consisténcia do sistema aumentou de 0,4 para 4% houve
diminuicdo da taxa de deslignificacdo. Eles concluem que esse efeito é devido a
mistura inadequada de polpas em consisténcias maiores e também devido ao fato da
diminuicdo da concentracdo do NaOH na fase liquida.

Finalmente, Hsu e Hsieh (1998) concluem que a taxa de deslignificacéo predita
por seu modelo € maior do que o reportado na literatura por causa da transferéncia
de massa facilitada dos reagentes quimicos para o interior das fibras devido a

consisténcias ultra baixas.

3.2.3 O modelo de Iribarne e Schroeder (1997)

No intuito de investigar a influéncia de altas pressdes de oxigénio na
deslignificacdo e seletividade, Iribarne e Schroeder (1997) realizaram experimentos
explorando a faixa de pressédo de 0 a 18,4 MPa. Estudos anteriores exploraram a
pressao de oxigénio até 1,5 MPa que implica em uma concentracdo maxima possivel
de oxigénio de 0,012 mol/L e a concentracdo de NaOH cerca de 30 vezes essa
concentracdo maxima de oxigénio.

Utilizando técnicas experimentais apresentadas por Diamond (1989, apud
IRIBARNE et al., 1997), Iribarne e Schroeder (1997) realizaram 32 ensaios para testar

cinco fatores em cinco niveis. Os fatores séo: contetudo de lignina inicial, tempo de
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reacdo, temperatura, pressao parcial de oxigénio e concentragcdo de NaOH. As

amplitudes de cada variavel investigadas estdo na tabela 4.

Tabela 4 — Intervalos das variaveis investigadas em estudos anteriores e no estudo de Iribarne e
Schroeder (1997).

Variaveis Estudos anteriores Investigado por Iribarne et al.
ko, ml/g 30 — 40 20 — 60
At, min 0—360 1-21
T,°C 75 —130 50 — 150
P,,,MPa 0—-15 0— 18,4
[0OH™],mol/L 0,005 — 0,4 0-0,4

Fonte: Iribarne e Schroeder (1997).

O objetivo deste experimento foi estudar a taxa de deslignificacédo, degradacao
da celulose e seletividade em condi¢des operacionais diferentes do que era realizado.
A variavel que chama mais a atencdo é a pressao de oxigénio cujo valor maximo
praticado neste experimento foi de 18,4 MPa que é aproximadamente doze vezes
maior do que é normalmente praticado. Em seus estudos, esses autores propuseram
um modelo de uma regido representado pela Equacao 29 e outro modelo de duas

regides de pseudo-primeira ordem representado pelas Equacdes 30 e 31.

—1 = 3-10°-exp (—2) - [0H™°7 - By - K20 (29)

—rg, = 6-10 - exp (—%) [OH™]*2 - P}* - K, (30)

40

—Tg, = 6-10%-exp (_E

) [0H71%3 - Py - Ky (31)

K; refere-se ao Kappa inicial e K; refere-se ao Kappa final. Nota-se que esse
modelo de duas regifes foi proposto com as equacdes referente a cada fase de
dissolugéo da lignina separadas, sem as func¢des unidades.

Era de certa forma esperado que a ordem de reacdo em relacdo a variavel
pressao parcial de oxigénio apresentasse um resultado ligeiramente maior do que a

média reportada na literatura. De fato, o valor de 1,3 para a ordem de reacdo  em
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relacéo a pressao parcial de oxigénio é o extremo direito do intervalo (0,1 < g < 1,3)
da Equacao 16. No entanto, observa-se que no modelo de Sucilo e Bennington (2007)
o valor da ordem de reacao em relacdo a variavel concentragdo de oxigénio (mol/L)
apresenta valores maiores que 1,3, tais como 1,37 para a lignina reativa, 1,46 para a
lignina lentamente reativa e 1,73 para a lignina muito lentamente reativa.

Observa-se que a ordem de reacdo da variavel nimero Kappa para o modelo
de uma regido representado pela Equacédo 29 € menor que a ordem de reacao para o
modelo de Agarwal (1999) representado pela Equacgéo 17.

Uma realizacdo a ressaltar a cerca do trabalho destes pesquisadores € o fato
de que em um tempo maximo de apenas 21 minutos de rea¢do a quantidade de lignina
final nos experimentos variou de 2 a 33 ml/g.

O modelo de uma regido apresentou o R? =0,92 enquanto que o modelo de
duas regides apresentou o R? = 0,97.

De acordo com lIribarne e Schroeder (1997), o modelo apresentado pela
Equacéao 29 é similar ao modelo de uma regido proposto por Olm e Teder (1981) para
a pressao parcial de oxigénio representado pela Equacdo 32 e que a diferenca esta

na ordem de reacdo para a variavel numero Kappa e para a energia de ativacao.

70

—1x = A-exp (— E) - [OH™]%¢ - sz,s - K32 (32)

3.3 MODELOS BASEADOS NA PARTICAO DA LIGNINA

Estes modelos se baseiam no conceito de Ackert (1975) de que a lignina é
particionada em trés categorias dependendo de sua atividade (MYERS e EDWARDS,
1989). Sucilo e Bennington (2007) expandiram o conceito de Ackert (1975) e criaram

um modelo que considera o particionamento da lignina em 5 categorias.

3.3.1 O modelo de Myers e Edwards (1989)

Myers e Edwards (1989) propuseram um modelo que tem como fundamento o
conceito de Ackert (1975) de que a lignina é particionada em trés categorias

dependendo de sua atividade: lenta, ndo reativa e rapida.
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Estes autores consideram que o oxigénio dissolvido depende somente da
temperatura e pressao do sistema (desconsideram a influéncia da carga de alcali na
solubilidade do 0, e propde um modelo que utiliza a concentragcdo de oxigénio
dissolvido ao invés de sua presséo parcial.

No intuito de criar um modelo geral expandido, esses autores utilizaram grande
variedade e amplitude de dados em simulag6es dindmicas e em estado estacionario
em torres de deslignificacéo para que o modelo se ajustasse a sistemas consistindo
de polpas provenientes do processo Kraft de madeiras softwood e hardwood,
consisténcias de até 30% e numero Kappa de 11 a 128.

Eles consideram que a polpa € uniformemente distribuida através da secéo
transversal do reator resultando em um tempo de residéncia da polpa uniforme dentro
do mesmo. O nimero Kappa total (K;) € a soma dos numeros Kappa das ligninas que
nao reagem (K;), reagem lentamente (K,) e reagem rapidamente (K;) de acordo com
a Equacéo 33. As Equacdes 34, 35 e 36 sao as taxas de deslignificacdo das trés
categorias de lignina. A Equacao 37 é o somatorio das taxas de deslignificacdo que

fornece a taxa de deslignificacao total.

Kt = ?=11(j = K1+K2 + K3 (33)

—Tg, = 0 (34)
7. -10,875 . 043

—r, = 1,68-107 - e T - [OH7]%¥75 - (% - K, (35)
5. L8 043

~r, = 1,51-105 e 7 - C9® K, (36)

—dK ;
_th = ?21 dt] (37)

No qual, [0H™] é a concentracdo de NaOH e C,, € a concentracéo de oxigénio,

ambos expressos em kg/m3 de licor branco. Estes autores propuseram uma taxa de
consumo néo linear de élcali e consumo linear de oxigénio de acordo com as

Equacg0bes 38 e 39 respectivamente.
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% de NaOH K‘”<Kjil> 38
m, T 196 (38)
Consumode 0, = Q- L, (39)

No qual m, € a massa de polpa (tonelada), K; € o numero Kappa inicial do
sistema e K; € o numero Kappa final do sistema. L, € a soma da lignina que néo reage,
lignina que reage lentamente mais a lignina que reagem rapidamente. O @ € um
parametro a ser determinado para o sistema.

Myers e Edwards (1989) assumem que a resisténcia a difusdo do 0, é
insignificante. O modelo apresenta um erro relativo médio dentro dos limites
encontrados na literatura que € de 8 a 20% (VIANNA, 2009).

3.3.2 O modelo de Sucilo e Bennington (2007)

Sucilo e Bennington (2007) expandem o conceito de Ackert (1975) e particiona
a lignina em cinco categorias dependendo de sua atividade: ndo reativo, muito
lentamente reativo, lentamente reativo, reativo e altamente reativo. A concentracéo
total € a soma da concentracdo de cada categoria particionada conforme Equacéo 40.

A novidade do modelo é que ele usa a concentracdo da lignina em mol/L ao
invés de quantificacdo pelo numero Kappa e assim como Myers e Edwards (1989) néao
foi utilizado presséao parcial de oxigénio e sim concentracdo de oxigénio (mol/L).

O modelo para cada categoria de lignina é de pseudo-primeira ordem em

relacdo a concentracédo de lignina conforme Equacéo 41.

—dCy total _ 5 _dCLi
dt - 1=1 dt (40)
—-Eq.
dCy.. aj mi N
| A . . . l.
= kire’RT - Cop--Cp, - Cpy (41)

Umas das consideracdes de seu modelo é a ndo segregacdo de compostos
dentro do reator, dissipacdo de energia uniforme fornecido por um misturador ideal

simples, cinética de reagdo quimica baseada em um modelo ndo polimérico. Sucilo e
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Bennington (2007) afirmam que essas suposi¢fes podem afetar a acuracia do modelo
proposto quando submetido a sistemas industriais.

Testes foram realizados em trés sistemas de deslignificagdo com oxigénio que
cobrem certo espectro de possibilidades de préaticas industriais. Os sistemas sao: mini
sistema de deslignificacdo com oxigénio, sistema de deslignificacdo em um estagio e
sistema de deslignificacdo em dois estagios. Os parametros da Equacdo 41 estdo na
Tabela 5.

Tabela 5 — Par@metros cinéticos da Equacéo 41.

_ o Ordens de reacéao E,, .

Tipo de lignina Cgl,",— c;;; ¢ (j/mol) ;
Altamente reativa (i = 1) 0,28 0,62 1 77 1,21-10%
Reativa (i = 2) 0,44 1,37 1 80,1 2,19 - 1015
Lentamente reativo (i = 3) 0,31 1,46 1 56,1 3,17 - 1010
Muito lentamente reativo (i = 4) 0,12 1,73 1 43,3 3,25 - 108

N&o reativa (i = 5) — — - - 0

*(L(m+n)mol—(m+n)min—1)

Fonte: Sucilo e Bennington (2007).

Finalmente, o modelo de Sucilo e Bennington (2007) associa a cinética de
reacdo e a resisténcia a transferéncia de massa do oxigénio utilizando o
particionamento expandido da lignina de massa para prever o curso da deslignificacéo

em uma gama consideravel de sistema industriais.

3.4 MODELOS CINETICOS ADIMENSIONAIS

Dogan e Gurtiz (2008), em uma analise cinética da deslignificacdo de madeiras
folhosas, propuseram um modelo matematico no qual o tempo de reacdo e as
viscosidades intrinsecas foram expressas em formas adimensionais.

A razao disso é generalizar os resultados e torna-los independentes das
condicbes experimentais, valores iniciais e condicbes de polpagao antes da

deslignificagdo com oxigénio.
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Seus experimentos foram realizados em 0,5% de consisténcia para eliminar a
limitacdo da transferéncia de massa do oxigénio entre as fibras e o efeito da
diminuicdo da concentragédo de soda.

Umas das contribuigdes de Dogan e Guruz (2008) é a determinagao estatistica,
baseado no algoritmo de Yates, da ordem do grau de influéncia das trés variaveis de
processo na taxa de deslignificacdo. Na sequéncia de maior importancia para a
menor: temperatura, concentracdo de [OH~] e pressao de oxigénio. Essa ordem de
influéncia ja foi determinada experimentalmente e discutida (MCDONOUGH, 1989).

Os trés modelos adimensionais propostos estdo representados pelas
Equacles 42, 43 e 44 e seus coeficientes de determinacéo (R?) sdo respectivamente
0,9953; 0,9947 e 0,9857. Nota-se através da comparacao entre os valores de R? que
estes sdo muito proximos. Portanto, 0 modelo expresso pela Equacao 44 parece ser
uma escolha mais viavel entre praticidade da aplicabilidade do modelo e acuracia.

-0,00131+0,58277%738]

_ |
K = 640 (42)
[-0,00231+0,29281]
" [1+0,8962t—0,0291672] (43)
K = 0,31408 - (1 — e~067617) (44)

Nessas equacdes a variavel T € o tempo adimensional. Dogan e Guruz (2008),
concluem que a resisténcia a transferéncia de massa no seio reacional € insignificante
em baixas consisténcias (0,5%) e que a resisténcia a transferéncia de massa dentro
das fibras é negligenciavel mesmo para polpas nao diluidas. Finalmente, Dogan e
Guriz (2008) concluem que as Equacbes 42, 43 e 44 podem ser utilizadas para
dimensionamento e controle de reatores de deslignificacao.

Os modelos adimensionais poderiam ser muito bem aplicados por dois motivos:
simplicidade da equacdo e, como discutido acima, quando ha a intencdo de
generalizar os resultados e torna-los independentes das condi¢cdes experimentais,
valores iniciais e condi¢bes de polpacdo antes da deslignificacdo com oxigénio. A

desvantagem € a complexibilidade para a obtencdo do modelo.
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3.5 MODELOS ASSOCIADOS A TRANSFERENCIA DE MASSA

Sao modelos mateméaticos que consideraram o fenémeno da transferéncia de
massa do oxigénio no meio reacional para obter o equacionamento da deslignificacéo.

De acordo com Dence e Reeve (1996), a resisténcia a transferéncia de massa
do oxigénio é uma consideracao relevante, pois os estagios do branqueamento com
oxigénio ocorrem em sistemas contendo trés fases. A importancia de se considerar a
transferéncia de massa na deslignificagdo com oxigénio foi demonstrada por Berry et
al. (2002) que obteve uma faixa de deslignificacdo de 30 a 55% em ensaios de
laboratério dependendo das condicbes de mistura. Em funcdo da qualidade da
mistura, Berry et al. (2002) obtiveram uma taxa maior de deslignificagdo. Segundo
Berry et al. (2002), os misturadores industriais ndo s&o efetivos em dissolver o
oxigénio no meio reacional mesmo operando em maxima poténcia de acordo com 0s
resultados apresentados por Heiningen (2003).

Geralmente, os fundamentos de transferéncia de massa sao aplicados quando
h& necessidade de modelagem de uma situacdo mais préoxima do contexto industrial
(SUCILO e BENNINGTON, 2007).

Para que ocorra a reacao de deslignificacdo, o oxigénio deve chegar as fibras,
conforme Figura 15. Para tanto, de acordo com Hsu e Hsieh (1988), o oxigénio sofre

as seguintes etapas:

1. Transferéncia do oxigénio da fase gasosa através de um filme de gas na fronteira
interfacial gas-liquido.

2. Transferéncia de oxigénio do limite interfacial através de um filme liquido na fase
liquido.

3. Difusdo e conveccdo de moléculas de oxigénio da fase liquida para a camada
liquida que evolve a fibra.

4. Difusao de ions hidroxila e moléculas de oxigénio através da camada liquida que
envolve as fibras.

5. Transferéncia de massa para dentro e através das fibras. Etapa denominada de
difuséo inter-fibras (Inter fiber mass transfer).

6. Transferéncia de massa de oxigénio e [OH ] para os sites onde ocorre a reacao de

deslignificagéo. Etapa denominada de difuséo Intra-fibras (Intra fiber mass transfer).
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Figura 15. Transferéncia de massa do oxigénio para a lignina. Fonte: o autor.

3.5.1 O modelo de Heiningen, Krothapalli, Genco e Justason (2003)

Heiningen et al. (2003) modelaram um sistema de deslignificacdo levando em
conta a resisténcia a transferéncia de massa de oxigénio, a cinética de deslignificacao
e a performance da bomba de alto cisalhamento. Para testar a simulacéo, a previsao
do modelo foi comparada com os dados industriais de um sistema em dois estagios.
A eficiéncia de deslignificacdo foi calculada como uma funcédo da carga de NaOH,
carga e pressao de oxigénio, consisténcia e temperatura.

Heiningen et al. (2003), assumiram que a passagem da polpa em suspenséao
através do reator € da forma: escoamento tipo pistdo (plugflow). O comportamento
plugflow pode ser modelado dividindo o reator em varias camadas de volume (4V).
Cada camada comporta-se como um reator de mistura continua (CSTR). Aplicando o
balanco de massa do oxigénio para cada camada e considerando estado estacionario
tem-se a Equacédo 45. A taxa de consumo de oxigénio é relacionada com a diminuicao
do numero Kappa conforme Equacédo 46. A taxa de variacdo do numero Kappa é

descrita pela Equacao 47, de acordo com Iribarne e Schroeder (1997). No entanto,

7

- e 0,
ressalta-se que Heiningen et al. (2003) utilizaram-se de C;’’,,,,

ao invés de P, na
Equacéo 47. Talvez seja pela necessidade do tipo de consideracdes assumidas na

passagem da polpa no reator, divisdo do reator em varias camadas de volume (4V) e
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transferéncia de massa. A taxa de transferéncia de massa do oxigénio da fase gasosa
para a fase liquida é obtido através da correlacdo de Rewatkar e Bennington (2002),
explicitada pela Equacéo 48 e a fracdo de volume de géas é calculado pela Equacao
49. Esse modelo assume que ndo hé resisténcia a transferéncia de massa do oxigénio

da superficie da fibra para os sites de rea¢éo da lignina no interior das fibras.

Z(2572)  (Copn = Copgue) + (k100) - (Coy e = Cope) - (V) =76, (1 = Xg) - (AV) (45)
To, = 1’:2171 ' (100—2,3332) (=10 (46)
Tk = 32)06 ' 385;32(; ' [OH_]g'Zt : ngout (K20 (47)
kya = 1,17 - 1074 - £10 . (x,)*° . g~0:3862 (48)
¥ = 1,206-CO-p-T (49)

9 "~ 1,206zpT+3,2(100-0,3332) Po,

Onde, Z é a taxa de producéo (kg/s), CO € a consisténcia da polpa (%), Co, in
e Co,out € @ concentracdo do oxigénio dissolvido (moles 0,/L), respectivamente
entrando e saindo do elemento de volume AV, k;a; é a taxa de transferéncia de massa
volumétrica do oxigénio da fase gasosa para a fase liquida, Cy, ,; € @ concentragao
do oxigénio (moles 0,/L) no liquido em equilibrio que existe em AV, r,, € a taxa de
consumo de oxigénio pelas fibras (mol/L/s), b,€ o coeficiente estequiométrico da
reacdo entre a lignina e o oxigénio (g de 0, consumido/g lignina removida), € a
concentracao de hidroxido de sddio (mol/L), X, € a fragdo de gas dentro do elemento
de volume AV, ¢ é taxa de dissipac¢éo de energia por unidade de volume do misturador
ou bomba de alto cisalhamento (W /m3), p é a carga de oxigénio (%).

Heiningen et al. (2003) testaram a influéncia do efeito da dissipacéo de energia
(¢) do misturador na faixa de 1-10° e 1-107 W /m3, e a taxa de transferéncia de massa
(k,a;) no reator na faixa de 0,002 a 0,01 s~ 1.

Através da simulacdo utilizando o modelo, Heiningen et al. (2003) concluem

gque os misturadores de alto cisalhamento ndo sdo muito efetivos em dissolver o
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oxigénio mesmo operando na poténcia maxima. Desde que a distribuicdo do oxigénio
ndo pode ser mantida depois da bomba de alto cisalhamento, a deslignificacdo é
determinada pelo projeto do reator e dos parametros de operacdo. A maior parte da
oxigenacao e essencialmente toda deslignificagdo ocorre no reator e ndo antes.

Os modelos cinéticos associados a andlise da resisténcia a transferéncia de

massa do 0, tendem a se aproximar mais da realidade industrial.

3.6 DISCUSSAO SOBRE OS MODELOS MATEMATICOS

Ha varios modelos cinéticos de deslignificagdo com oxigénio que abrangem
uma ampla variedade de sistemas, tipos de reatores, condi¢des iniciais, tipos de
madeira, compreendendo polpas em consisténcias ultra baixa, baixa, média e alta.

Na revisdo bibliografica desta dissertacdo foram analisados 11 modelos
cinéticos sobre deslignificacdo de oxigénio: quatro modelos de uma regido, 3 modelos
de duas regides, dois modelos explorando a atividade da lignina, um modelo
adimensional e um modelo cinético associado a analise da resisténcia a transferéncia

de massa do oxigénio. E apresentado em ordem cronoldgica na Tabela 6 um resumo

desses e de outros modelos cinéticos de deslignificagdo com oxigénio.

Tabela 6 — Resumo de modelos empiricos de deslignificagcdo com oxigénio.

Referéncia

Ano

Madeira

Consisténcia

Tipo de modelo
RZ

Ordens de reagdo

(%) —
I =Uma regidao

Il — Duas regides

*B

a

Ea
(kJ/mol)

A
(min)

Observagdes

Hartler

1970

Pine

69

n.a.

O primeiro a
investigar os
efeitos das
variaveis de
processo

Edwards e
Norberg

1973

Hemlock

4,0-10%

Sem verificagdo
experimental

Jarrehult e
Samuelson

1978

Pine

02el

n.a.

n.a.

1° exp. em
consisténcias
ultra baixas.

Evans et al.

1979

Southern

1,0-10°

Afirmou que a
difusdo pode
ser relevante.

Olm e Teder

1979

Softwood

03e8 Il

0,1

0,1

10

n.a.

0,3

0,2

45

n.a.

Segundo Zou
(2002), este é
um dos mais
bem aceitos
modelos de
duas regides

Olm e Teder

1981

Nordic
Softwood

0,6

0,5

3,2

70

n.a.



Tabela 7 — Resumo de modelos empiricos de deslignificagdo com oxigénio.
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Schoon

1982

Assumiu que a
decomposigdo
da lignina
ocorre através
de um nimero
infinito de
reagdes
paralelas de
primeira ordem

Kovasin

1987

Eucalyptus

0,5

18,6

Utilizou para
dimensionamen
to de reatores

Hsu e Hsieh

1987

Southern
pine

0,4

0,78

0,35

8645,4

56

0,70

0,74

16,954

106,485

Avaliaram a
cinética de
reagdo em

consisténcia
ultra baixa.

Hsu e Hsieh

1988

Southern
pine

0,89

8,3:107

0,24

0,4
Il 0,97

0,78

0,35

3,6:107

2,46

0,7

0,74

7,1-107

143,9

Avaliaram a
cinética de
reagdo em

consisténcia
ultra baixa

(0,4%)

Myers and
Edwards

1989

Softwood
e
Hardwood

Particionamento
Até 30

0,43

31,6

1,51-10°

Da lignina

0,875

0,43

61,4

1,68-107

Baseou-se no
fundamento de
Ackert (1975)
de que a lignina
é particionada.

Vincent et
al.

1994

Eucalyptus

0,4

0,39

0,38

Perng e
Oloman

1994

Softwood

0,4

0,5

4,8

60

18

Exame dos
efeitos das
varidveis de
processo na
cinética e
seletividade
promovido pelo
ferricianeto
gerado
eletroquimica
mente in situ

Iribarne e
Schroeder

1997

Pine Taeda

Il 0,97

1,2

13

67

6-1011

0,3

0,2

40

6-104

Iribarne e
Schroeder

1997

Pine Taeda

0,92

0,7

0,7

51

3-108

Investigam a

influéncia de

altas pressdes
de oxigénio na
deslignificagdo
e seletividade

Agarwal,
Genco, Cole
e Miller

1999

Southern
Hardwood

12

0,92

0,53

7,7

107,2

2,36-10°

Alta ordem de
reagdo em
relagdo ao

Kappa.

Violette

2003

Softwood

10a33 0,919

0,588

4,410

Explora aditivos
poliméricos e
ndo investiga a
pressdo de 0,
pois a manteve
constante.

Ji, Wheeler e
Heiningen

2007

Southern
Pine

10

0,412

0,305

54,5

14,7-104

Evita variagdo
da
concentragdo
de NaOH no
experimento
utilizando
reatores CSTR
do tipo Berty-
reactor.
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71

Sucilo e

2007
Bennington 00

Altamente
reativa
(i=1)

Reativa
(i=2)

Lentamente
reativo (i=3)

Muito
lentamente
reativo (i=4)

Nao
reativa
(i=5)

0,74

0.28

0.62

77

1,2-10%°

0,74

0.44

1,37

2,2:10%

Particionamento

Da lignina

0.31

1,46

56,1

3,2:10%

0,95

0,12

1,73

43,3

3,25-108

Explora a
atividade da
lignina.
Fundamento
expandido de
Ackert (1975)

Dogan e

2
Guruz 008

Eucalyptus

0,5 0,995

Modelos
Adimensionais

Jafari.
Nieminen,
Sixta e
Heiningen

2015

Softwood
pine
sylvestris

51

0,47

0,47

3,5

47

2,5

Investiga alto
numero Kappa
inicial

Eq
—Tpecxke = A e Rt - [OHT]V P(Z - (variavel relacionada a lignina: L, L;, C, K, K-)*. Ji et al. (2007) e

Jafari et al. (2015) referem-se a concentracéo de lignina corrigida em mg de lignina/g de polpa (L).
Sucilo et al. (2007) referem-se a concentracdo de lignina em mol/L (C). Violette (2003) refere-se ao

Kappa Corrigido (K).> Myers et al. (1989) refere-se a concentragdo de oxigénio e NaOH em kg/m?® de
licor branco e Sucilo et al. (2007) refere-se a concentracao de oxigénio em mol/L. Fonte: o autor .

Varios modelos propostos possuem ordem de reacdo em relacdo ao numero
Kappa menor do que o modelo de Agarwal et al. (1999) o qual atribuiu a ordem de
reacdo maxima em relacdo ao numero Kappa. Apesar deste fato ainda € possivel
perceber a forte influéncia do numero Kappa na taxa de reacdo em todos os modelos.

Os modelos de duas regides possuem geralmente ordem de reacédo em relacéo
ao numero Kappa menor que os modelos de uma regiéo. Isso pode ser devido ao fato
de que o modelo de duas regides, por considerar as duas fases de dissolucéo da
lignina, se ajusta melhor aos dados do que o modelo de uma regido que considera
somente uma fase. Isso é corroborado pela afirmacéo ja citada anteriormente de
Sucilo (2005) quanto ao coeficiente de determinacdo R? que apresenta melhores
resultados em modelos baseados em duas regides do que modelos baseados em uma
regido. Um exemplo disso € o modelo apresentado por Hsu e Hsieh (1988).

Por considerar somente uma fase de dissolugéo da lignina, os modelos de uma
regido possuem ordem elevada em relacdo ao numero Kappa. Porém, se o0s
experimentos sdo conduzidos em reatores CSTR (Berty Reator), como realizado por
Jietal. (2007) e Jafari et al. (2015), as ordens de reacdo em relagdo ao numero Kappa
sdo menores do que as ordens de reacdo em relagdo ao nimero Kappa dos modelos

obtidos através dos experimentos realizados em reatores batelada.
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Também é possivel inferir que o tipo de experimento interfere na taxa de
deslignificacdo. Ji et al. (2007) demonstrou que quando o experimento é realizado em
reatores CSTR obtém-se maiores rendimentos na taxa de deslignificacdo do que em
reatores batelada.

Nota-se que a magnitude das varidveis no inicio do experimento interferem nos
valores dos parametros obtidos. Jafari et al. (2015) obtiveram uma ordem de reagao
em relacdo ao numero Kappa de 3,5. Isso pode ser devido a influéncia do alto nimero
Kappa inicial utilizado em seu experimento. De forma anéloga Iribarne et al. (1997)
obtiveram uma ordem de reacdo em relacdo a pressao parcial de oxigénio de 1,3
explorando em seus experimentos a influéncia de altas pressdes de oxigénio.

Para uma analise mais proxima do contexto industrial, devem-se considerar 0s
efeitos a resisténcia a transferéncia de massa nos modelos quando houver a
necessidade de modelar torres de deslignificacdo. No entanto, apesar da abordagem
realizada por Heiningen et al. (2003) e por Sucilo et al. (2007) em relacao a resisténcia
a transferéncia de massa do oxigénio em seus modelos, esta torna-se mais dificil
implementac&o no seio industrial devido a sua complexibilidade de aplicacéo, pois se
obtém sistemas complexos de equacdes e necessidade de mais variaveis como
“fracao de gas dentro do elemento” e “taxa de dissipagado de energia por unidade de
volume do misturador”. Logo, neste trabalho, por questdes praticas, a resisténcia a
transferéncia de massa do oxigénio sera abordada de forma mais simples no modelo.

Excetuando Rubini (2006), a maioria dos modelos propostos até o momento
sdo puramente empiricos, ndo havendo uma analise fenomenologica dos mesmos. A
contribuicdo fenomenolégica no modelo permite uma maior seguranca ha previsao do
numero Kappa na saida do ultimo reator. Essa antecipacdo do numero Kappa no
contexto industrial € necessaria. A finalidade é visualizar ou prever um possivel
cenario futuro. Esta previsao possibilita aos gestores de processo planejar, antever
aclOes e auxiliar na tomada de decisdes para mitigar e/ou evitar futuros cenarios
indesejados, como por exemplo: valores do numero Kappa fora dos limites
operacionais de controle, baixo rendimento da unidade de deslignificacdo e/ou gasto
desnecessario de reagentes. Modelos puramente empiricos ndo fornecem tais
caracteristicas, sdo rigidos em suas aplicacbes, podendo ser somente aplicados
naquelas condi¢cdes experimentais nas quais tais modelos foram gerados. Uma
mudancga sequer no processo representado por um modelo puramente empirico

acarreta desvios significativos comprometendo as acdes baseadas nas simulagoes.
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De acordo com Sucilo e Bennington (2007), pelo fato da resisténcia a transferéncia de
massa ser negligenciada ou considerada inclusa nas constantes cinéticas, os modelos
sdo somente aplicados sob as condi¢des idénticas aquelas usadas para gerar 0s
dados experimentais. Afinal, de acordo com Montgomery e Runger: “modelos de
regressao ndo sao necessariamente validos para finalidades de extrapolacdo”. Logo,
héa baixa confiabilidade na regido extrapolada em modelos puramente empiricos.
Portanto, ha a necessidade de incorporar ao modelo empirico uma caracteristica
proveniente da abordagem fenomenoldgica que possibilite ao gestor de processos
fazer simulacdes e previsdes com maior seguranca. Tal incorporacdo conferird ao
mesmo a definicdo de modelo hibrido.

Uma vez que as taxas de deslignificacdo disponiveis baseadas na Equacgao 15
foram obtidas através da regressdo de dados obtidos através de experimentos
realizados em reatores batelada (AGARWAL, 1999) ou flow-through (JI, 2007 e
JAFARI, 2015) é necessario discutir e analisar amplamente a Equacao 15 quanto ao
seu uso na industria no que tange a reatores continuos e se possivel ser adaptada
para este fim.

Excetuando-se os modelos de Edwards et al. (1973) e Violette (2003), que néo
apresentam no equacionamento a pressao parcial de oxigénio (pois a pressao parcial
de oxigénio foi mantida constante durante todo experimento), constata-se que 0s
modelos baseados na Equacédo 15 dependem necessariamente da variavel pressao
parcial ou concentracdo de oxigénio. Porém em um contexto industrial, nem sempre
se tem acesso facil e rapido a valores dessa variavel, pois teria que se instalar um
medidor especifico para essa variavel.

Uma unidade de pré-branqueamento poderia té-lo instalado na fase que
antecede a operacao ou instalados em uma planta ja em operacado. Para tanto, o tipo
de modelo ja teria que ter sido definido. No entanto, para se iniciar investigacbes e
analise de processo, equacdes de modelos industriais, principalmente em fase piloto,
devem permitir ser adaptadas com variaveis que sdo mensuradas com os medidores
gue a planta se dispde no momento.

Para utilizar industrialmente um modelo da forma da Equacéo 15, pode ser que
seja necessario enviar amostras para o laboratério da industria em questdo para a
realizacdo das devidas andlises quimicas para obtencdo dos valores das variaveis.
Coleta, transporte, preparacédo e analise de amostras demandam tempo que muitas

vezes a operagao nao se dispde. Logo, decisbes a cerca do processo sao tomadas
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baseadas em resultados de anélise de amostras coletadas em um determinado tempo
passado.

Para driblar o envio de amostras, economizando tempo, pode-se calcular a
concentracao de hidroxila mediante Equacao 50. Nesta, a concentragédo de hidroxila

esta em funcdo do pH que pode ser medido através de um medidor industrial.

[OH™] = 10~ (14-PH) (50)

No entanto, o calculo de [OH~] através da Equacao 50 para calcular a taxa de
deslignificacdo pode acumular erros no resultado final da taxa de deslignificacdo. Os
erros podem ser causados pelas variabilidades e flutuacbes que séo inerentes a
medicao industrial e nem sempre correspondem a uma variagéo real do sistema e
potencializados pela forma da Equacao 50 que possui uma poténcia. Considerando a
Equacdo 50 para o calculo de [OH~], uma flutuacdo de 0,3 em torno de um
determinado set point de pH acarreta em uma variabilidade da taxa de deslignificacédo
de aproximadamente 2 vezes. Logo, torna-se mais interessante o uso da medicao de
pH de forma qualitativa e/ou indicativa do que quantitativa para esta finalidade.

Talvez, portanto, uma forma de adaptar a Equacédo 15 quanto a influéncia do
[OH™] seja substitui-lo pelo pH. O pH é uma medida direta do [OH"]. Na
deslignificacéo, a curva referente a faixa em torno do ponto de operacéo do pH tende
a ser suave. Ha também outras variaveis que se relaciona como [0OH~] que é a vazao
de soda e a vazéao de licor branco oxidado. Uma variacdo na vazao de soda e do licor
branco oxidado remete a uma variacdo da carga de NaOH dentro do reator. O licor
branco oxidado é muito utilizado pelas industrias, pois segundo Suess (2010), a fonte
de [OH™] é o licor branco oxidado que é gerado pela oxidacdo do licor branco com
oxigénio. De acordo com Mattio (2006), é possivel substituir a soda caustica pelo licor
branco oxidado como op¢ao economicamente favoravel. Ressalta-se de que ha custo
na oxidacgéo do licor branco, porém este custo € inferior a soda equivalente.

Fazendo-se a variavel [OH~] da Equacgédo 15 uma funcéo de outras variaveis
de acordo com a Equacéo 51, pode-se relacionar, a taxa de deslignificagdo como uma
funcdo da vazdo de NaOH simbolizada por @S, do licor branco oxidado simbolizado
por LBO e do pH.
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[OH™] = f(QS,LBO,pH) (51)

A Equacéo 15 foi elaborada partindo do suposto que o termo K se refere ao
namero Kappa residual da polpa ao longo do tempo. Em um experimento de
laboratorio € retirada a amostra inicial, as amostras intermediarias e também a
amostra final. O numero Kappa destas amostras é de certa forma decrescente ao
longo da marcha de deslignificacdo. Logo é possivel saber como a marcha de
deslignificagédo se desenvolve ao longo do tempo dentro do reator de bancada. Esse
aspecto fornece justamente a caracteristica curvilinea decrescente da funcéo K =
fQ@.

No entanto, em um reator industrial de deslignificacdo em fluxo permanente, tem-se
apenas a medida do numero Kappa da polpa que alimenta o reator e a medida do
numero Kappa da polpa que deixa o reator.

Logo, em relacdo ao numero Kappa poderia ser realizada a adaptacédo da
Equacéao 15 e utilizar o numero Kappa de saida (Equacéo 52), ou o numero Kappa de
entrada (Equacéo 53) ou os dois numeros Kappa simultaneamente (Equacédo 54),

para construir um modelo que descreva a taxa de deslignificacdo para tal reator

industrial.

K = f(K) (52)
K = f(K,) (53)
K = f(K., Ks) (54)

Isso acarreta certas implicacdes, pois se propusermos um modelo da forma da
Equacédo 15, com o K sendo sempre o Kappa de entrada a taxa de deslignificacédo
seria sempre um valor referente a taxa de deslignificacdo em um ponto especifico: a
entrada do reator. E esse valor seria de certa forma um valor maximo. E as variacdes
da taxa de deslignificacdo se devessem somente as flutuacdes e variacbes do nimero
Kappa de entrada, inerentes a um processo industrial. Logo o nimero Kappa néo seria
uma variavel ao longo da marcha da reacéo e sim uma variavel em relacdo ao Kappa

de entrada. Da mesma forma, porém de maneira inversa para o numero Kappa de
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saida. Logo, a variavel K da Equacao 15, sendo utilizado somente com o numero
Kappa de entrada forneceria uma taxa de deslignificagdo superdimensionada para
todo o reator. De maneira contraria, a variavel K da Equacao 15, sendo utilizado
somente com o numero Kappa de saida forneceria uma taxa de deslignificacao
subdimensionada para todo o reator. A aplicacdo da Equacéo 15 da forma adaptada
seria bem diferente da forma e conceito original aplicada dessa equacédo, pois como
foi mencionado acima, de acordo com a marcha de deslignificacdo o nimero Kappa
diminui com o tempo.

Geralmente em uma planta industrial tem-se a presséao total do reator no qual
ocorre a reacao de deslignificacdo ao invés da pressdo parcial de oxigénio. Esta
pressdo € medida por um manémetro localizado no costado do reator. Logo, em
relacéo a pressao parcial de oxigénio poderia ser realizada a adaptacédo da Equacéao
15 e utilizar outras variaveis que se relacionam com esta variavel como por exemplo
a vazao massica de oxigénio (dosagem de oxigénio) e a pressao total do reator. Neste
caso, para se ter uma variagao na pressao parcial de oxigénio mudar-se-a a vazao de
oxigénio. Logo, industrialmente, pode-se relacionar a presséo parcial de oxigénio em
uma funcdo da vazdo massica de oxigénio e pressao total do reator, conforme

Equacéo 55.

P,, = f(FO,P) (55)

Os efeitos relacionados a resisténcia a transferéncia de massa, na industria,
pode ser representado pela variavel de processos consisténcia da polpa (%). De
acordo com Rubini (2006), a consisténcia € uma variavel importante na industria
papeleira por quantificar a razdo de quantidade de reagentes em relacdo a quantidade
de fibras e é definida como a porcentagem, em peso, de material fibroso seco ou a
densidade de sélidos na polpa.

Esta variavel possui uma influéncia consideravel na taxa de deslignificacéo.
Logo poderiamos inferir que os efeitos relacionados a resisténcia a transferéncia de

massa é uma funcéo da consisténcia da polpa, conforme Equacéo 56.

Efeitos relacionados a transferéncia de massa = f (consisténcia) (56)
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A contribuicdo da temperatura na taxa de deslignificacdo se d& pela equacéo
de Arrhenius conforme Equagéo 57.

_Ea

kC = kO ) eF (57)

Na Tabela 7 h4 exemplos de parametros da equacéo de Arrhenius que séo a
energia de ativagao e fator de frequéncia. Nesta estdo exemplificadas dois autores
gue obtiveram o0s parametros através de experimentos realizados com madeira

Eucalyptus.

Tabela 9 — Exemplo de valores de energias de ativacdo e fator pré-exponencial.

Autor ANo Energia de ativacéao Fator pré-exponencial
(KJ/mol) (min~Y)(g/L)"Y (Mpa)~*
Kovasin 1987 18,6 Na
Vincentetal. 1994 46,3 7667

Fonte: o autor.

Considerando a energia de ativacao e o fator de frequéncia prevista no modelo
de Vincent et al. (1994), conforme Tabela 7 a equacdo de Arrhenius € conforme
Equacéo 58.

ke = 7667 - exp (et )

8,314+(t+273,15) (58)

Calcula-se o valor da Equacéo 58 para os valores de temperatura de 90, 100,
110 e 120°C que sao valores de set point para situacdes operacionais. No entanto, 0s
valores de 108 e 112°C sao varia¢fes/flutuacdes de temperatura em torno do set point
110°C. Vide Tabela 8.

Tabela 10 — Valores calculados da equac¢éo de Arrhenius com os parametros de Vincent et al. (1994).
Temperatura (°C) 90 100 108 110 112 120

Constante de
velocidade (x 1073)

Fonte: o autor.

1,678 2,53 3,461 3,735 4,028 5,406

Em experimentos de bancada a temperatura é bem controlada, o erro em

relacdo as medidas € menor do que comparadas aos erros associados ao ambito
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industrial. Nem sempre uma variacao de temperatura significa uma variagéo real de
temperatura no seio da reagdo. Esta variacdo pode ser devido as flutuacdes do
instrumento, erros.

A Figura 16 representa o gréafico gerado pela Equagdo 58. A curva
compreendida pela regido do grafico em torno de 110 °C, uma temperatura de set
point na qual se opera o reator, é ingreme. Essa é a caracteristica do processo nesta
regido de temperatura modelada pela equacado de Arrhenius. Pode ser, porém, que a
curva nesta regido, por ser ingreme, ndo suaviza uma variagao inerente ao processo
industrial ou uma flutuacdo do instrumento em torno do set point. Uma variacéo de
temperatura de 110 °C para 108°C ou de 110°C para 112°C, significa uma variagao
de aproximadamente 7,3% na taxa de deslignificacdo, considerando a Equacao 58.
Essa variacao pode prejudicar a obtencdo de parametros através da regressao. Se
considerarmos no modelo apenas a variavel de pseudo-primeira ordem temperatura
(T",H = 1), uma variagcdo de temperatura de 110°C para 108°C ou de 110°C para
112°C significa uma variacdo de aproximadamente 1,8% na taxa de deslignificacéo.
Desde que o valor do parametro H nao seja relativamente alto, a variavel temperatura
relacionada a um parametro da forma TH na equacgdo do modelo pode representar os
efeitos relacionados a temperatura e ao mesmo tempo atenuar variabilidades, pois

esse formato tende a suavizar flutuacdes do processo e de medicao.
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Figura 16. Lei de Arrhenius considerando energia de ativacao e fator de frequéncia do modelo de
Vincent et al. (1994). Fonte: o autor.
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E necessario um modelo que englobe os efeitos da temperatura e da
consisténcia de uma forma mais simples e que com os dados industriais € com uma
ferramenta estatistica de regressao é possivel gerar os parametros do modelo.

E necessario também um modelo que utilize variaveis que o processo industrial
se disp6e no momento desde que estejam relacionadas de alguma forma ao nimero
Kappa. Um modelo industrial exige flexibilidade e agilidade na retirada e/ou insercao
de variaveis no equacionamento, pois pode haver indUstrias que ndo possuem uma
ou outra determinada medicdo ou variavel ou até mesmo uma situacado em que um
determinado instrumento de medicdo esteja em manutencdo ou ha falha de
comunicacgdo com o PLC do supervisorio.

Logo é necessario um modelo que una as caracteristicas de modelos empiricos
e fenomenologicos para simular o nimero Kappa de saida de uma torre de
deslignificacdo com variaveis que a industria se dispde ho momento com rapidez (de
preferéncia menor que o tempo de residéncia do reator) e que forneca valores

relativamente proximos aos valores reais.

4  MOTIVACAO

A finalidade pratica dos modelos matematicos propostos neste trabalho é
fornecer uma previsdo do numero Kappa de saida utilizando variaveis de processo
gue sao de facil acesso e controle pelo operador de processos do painel de controle.
O namero Kappa € medido em média a cada 40 minutos por um analisador instalado
no processo. O modelo fornece os numeros Kappa simulados a cada 1 minuto. Dessa
forma o modelo simula os niumeros Kappa intermediéarios, ou seja, entre duas medidas
dessa variavel. O modelo pode ser comparado a um medidor virtual do niamero Kappa.

Considere que otermo i + 1 € o tempo presente e o0 termo i é o tempo anterior.
O operador de posse da informacdo do Kappa simulado no tempo i + 1 na saida do
reator tera a possibilidade de avaliar se o valor desta variavel esta dentro dos limites
superior e inferior de controle. Sendo esta previsao insatisfatéria, o gestor do processo
terd a possibilidade de tomar uma acdo para mitigar e/ou evitar um cenério futuro
inadequado. Esta acdo normalmente é o ajuste de variaveis operacionais, por
exemplo, a temperatura ou uma vazao especifica de algum reagente. Esta agéo é

baseada também na notoéria informacgéo que toda previsdo fornecida por modelos &
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sempre acompanhada de um erro associado. O erro tem que ser conhecido e devem-
se ter critérios para o valor minimo o que ndo sera discutido neste trabalho. O erro
neste trabalho € denominado de residuo e é calculado como a média dos residuos
absolutos entre os dados medidos e simulados.

Uma novidade do modelo que serd proposto é a possibilidade de utilizacao
concomitante do numero Kappa de entrada e saida ha mesma equacgdo. A maioria
dos modelos para a taxa de consumo do niumero Kappa propostos até entdo sao
baseados em dados experimentais obtidos de reatores batelada nos quais € notéria a
auséncia de entrada e saida de fluxos de matéria. Nestes modelos sé@o utilizados o
namero Kappa residual da polpa celulésica. O carater dindmico dos modelos
propostos neste trabalho imprime a necessidade de se utilizar o numero Kappa de
entrada no tempo i e i + 1 e 0 nimero Kappa de saida no tempo i.

Portanto, o modelo matematico proposto abrange fatores operacionais e
préaticos para a previsao do Kappa de saida no tempo i + 1 para cada modelo testado
em funcdo de um conjunto de variaveis de processo: vazéo de polpa (FP), vazao de
oxigénio (Q0), pressao total do reator (P), vazao de soda (QS), vazao de licor branco
oxidado (LBO), consisténcia (C0), numero Kappa de entrada no tempo i, numero
Kappa de entrada no tempo i + 1, numero Kappa de saida no tempo i e temperatura

(T), conforme Equacéo 59.

K,(i+1)=Kgmuado = f(FP, Q0, P, QS,LBO, CO,K, (D), K,(i + 1), K;(i),T) (59)
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5 METODOLOGIA

Para o desenvolvimento dos modelos matematicos, primeiramente, serdo
apresentadas algumas caracteristicas do sistema e uma descricdo de duas
configuracBes abordadas para representa-lo. A primeira é considerando somente um
reator CSTR € a outra que € considerando dois reatores CSTR em série.

5.1 CONFIGURACOES INVESTIGADAS

A unidade industrial de pré-branqueamento analisada é formada por dois
reatores em série. Logo, o processo de deslignificacdo é classificado como de estagio
duplo. O volume (til do primeiro reator é de 335 m? e o volume do segundo reator é
de 461m?3, sendo entdo o volume total Gtil igual a 796 m3. O tempo de residéncia médio
de uma particula que entra no primeiro reator e sai pelo segundo reator € de 1,22
horas. Neste trabalho serdo considerados dois tipos de configuracdes para
representar o sistema. A primeira sera considerada somente um reator CSTR com o
volume igual a soma dos dois reatores industriais, conforme Figura 17 a). E, a segunda
sera considerada dois reatores em série, com o volume util do primeiro reator de 335
m?3 e o volume do segundo reator de 461 m3 conforme Figura 17 b). Nota-se que a
segunda configuracdo representa o sistema como o0s reatores foram realmente
projetados in loco na industria em questdo e que independentemente do tipo de
configuracdo abordada o tempo de residéncia € o mesmo. Os resultados dos dois
tipos de configuracBes consideradas neste trabalho serdo comparados. O critério de
escolha da melhor configuracdo sera baseado no coeficiente de determinacédo de

validacao.



82

Outlet
_

a) 33sms T 461m? — 796m3
Inlet
—_
5 Outlet
_
b) 335m3 461m3
Inlet
_ L

Figura 17. Reator de pré-deslignificacdo mostrando o numero Kappa de entrada no tempo i e no
tempo i + 1 e o numero Kappa de saida no tempo i + 1. A letra r dentro do reator representa a taxa
de deslignificacdo. a) Considerando 1 reator CSTR. b) Considerando 2 reatores CSTR em série.
Fonte: o autor.

Primeiramente seré desenvolvido a parte fenomenolégica do modelo aplicando
um balanco de massa diferencial em um certo volume de controle. Para a resolucéo
desta equacéo utilizou-se de recursos matematicos. A parte empirica do modelo foi
desenvolvida aplicando técnicas de otimizacdo para estimar os parametros da
equacao cinética. Na parte empirica, devido ao tipo geral de equacdo empirica
proposta e pela quantidade de variaveis consideradas neste trabalho, ha uma
guantidade consideravel de equacdes empiricas possiveis. Logo a definicdo das
equacdes empiricas mais adequadas para representar o sistema se fez em duas
etapas. A primeira etapa é a realizacdo de uma estratégia para reduzir a quantidade
de equacdes empiricas possiveis criando-se um conjunto reduzido de equacdes. A
segunda etapa é a aplicacdo de um critério de escolha neste grupo reduzido para a
definicdo das equacdes empiricas mais adequadas. O critério de escolha dos modelos
mais adequados é pelo coeficiente de determinacédo de validagdo (R?v).

Uma rotina de otimizacdo foi implementada em pacote computacional

comercial. E definido como funcdo objetivo deste problema de otimizacdo como o
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somatorio dos residuos ao quadrado denominada como funcéao desvio (fd) conforme

Equacéao 60.

2
fd= Zin=1 (Ki,medido 'Ki,simulado) (60)

Os recursos matematicos utilizados neste trabalho foram: técnicas de
aproximacgdo por diferengas finitas da derivada de primeira ordem pela frente da
derivada primeira ou método de Euler explicito, técnica de aproximacédo da derivada
de primeira ordem por diferencas centrais e médias aritméticas simples. Os dois
primeiros recursos sdo métodos numéricos para a solucdo de equacgdes diferenciais
ordinarias. De acordo com Pinto e Lage (2001), a aproximacéao da derivada de primeira
ordem pela frente da derivada primeira e a técnica de derivada central podem ser

expressas conforme Equacdes 61 e 62 respectivamente.

Fx) ~ f(x+hz—f(x) (61)

F(x) ~ f(x+h)2—hf(x—h) (62)
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6 OBTENCAO E TRATAMENTO DE DADOS

As variaveis de processo utilizadas neste trabalho séo: vazao de polpa (FP),
dosagem de oxigénio (QO0), presséo total do reator (P), vazdo de soda caustica (QS),
vazdao de licor branco oxidado (LBO), consisténcia (%) numero Kappa de entrada (K,),
numero Kappa de saida (K;) e temperatura (T). Na Tabela 9 estdo presentes as
variaveis de processo e suas respectivas unidades e na Figura 18 esta presente a
indicacdo dos locais de medi¢cdo dessas variaveis. Na Figura 18, FP indica o local de
medicdo da vazao de polpa celuldsica. QS indica o local de medicdo da vazao de
solucdo de NaOH. LBO indica o local de medicédo da vazao de licor branco oxidado.
K, indica o local de medicdo do numero Kappa de entrada. QO indica o local de
medicdo da vazao de oxigénio. P, indica o local de medicdo da presséo do reator 1.
P, indica o local de medicéo da presséo do reator 2. CO indica o local de medicao da
consisténcia da polpa. T indica o local de medi¢cdo da temperatura da polpa e K; indica
o local de medicao do numero Kappa de saida.

Os dados relativos a cada uma destas variaveis foram obtidos de uma planta
industrial de uma empresa de obtencéo de celulose. Os dados sédo organizados em
uma planilha de controle diario feito pelo proprio sistema de controle da industria. A
cada um minuto, com excec¢ao dos numeros Kappa de entrada e saida, é realizado

um registro automatico do valor de cada uma das variaveis.

Tabela 11 — Variaveis medidas do sistema analisado.

Variavel medida Unidade
Vazéao de polpa na entrada do tanque (FP) m3/h
Vazao massica de oxigénio (Q0) ton/h
Presséo total (P) Kgf/in?
Vazao de soda caustica (QS) m3/h
Vazdao de licor branco oxidado (LBO) m3/h
Consisténcia (C0) %
Kappa de entrada (K,) Adimensional
Kappa de saida (Ks) Adimensional
Temperatura (T) °C

Fonte: o autor.
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Figura 18. Locais de medicao das 9 variaveis de processo consideradas neste trabalho.
Fonte: o autor.

O tempo total considerado para a coleta de dados utilizados na regresséao para
obtencao dos parametros do modelo foi de 32 dias (15/08 a 15/09), compreendendo
46080 dados de cada uma das variaveis da Tabela 9. Desta quantidade de medidas
realizadas, o numero Kappa de saida foi medido 1295 vezes, pois 0 numero Kappa
de entrada e saida foram medidos em média a cada 34,47 minutos.

Para validar o modelo foram utilizados 4021 dados, e, desta quantidade de
numero de pontos foram realizadas 115 medidas do numero Kappa.

Talvez por uma questdo de flutuacdo ou de ruido do instrumento de medicao
alguns dados fornecidos por esse registraram valores negativos quando a variavel foi
igual a zero. Esse fato ocorreu com a vazdo de NaOH. Somente neste caso os valores
negativos foram igualados a zero para nao prejudicar a obtencdo de parametros
através da regresséao nao linear. Todos os outros dados foram utilizados na regresséo
da forma como comportaram no periodo analisado, pois a intencdo € que o modelo
seja versatil expressando uma situacao real compreendendo as oscilacdes cotidianas

dos valores das variaveis de um processo industrial.
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6.1 A VAZAO DE POLPA CELULOSICA

Para o periodo analisado, o valor maximo de vaz&o volumétrica de polpa
celulésica, a média e o desvio padrédo foram respectivamente 920,89, 712,64 e 78,30
m3/h. O gréfico da vaz&o de polpa do periodo analisado esta na Figura 19. Nota-se

através do mesmo que na maioria do tempo a vazéo foi mantida entre 600 e 800 m?/h.

600 - §-

400

Vazao de polpa (m®/h)

200 - ) .

0 T T T T T |: T = T T

Ordem temporal: 15/08 a 15/09

Figura 19. Medi¢bes de vazao de polpa celulésica. Fonte: o autor.

6.2 DOSAGEM DE OXIGENIO E PRESSAO TOTAL DO REATOR

Os dados relativos a dosagem de oxigénio (QO0) e a pressao total do reator (P)
no periodo analisado estdo grafados nas Figuras 20 e 21 respectivamente. O valor
maximo, a média e o desvio padrdo da dosagem de oxigénio foram 2,05, 1,38 e 0,1597
ton/h respectivamente. O valor maximo, a média e o desvio padrdo da pressao total
do reator no periodo analisado foram de 7,46, 6,45 e 0,3093 Kgf/in?

respectivamente.
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Figura 20. Medi¢bes da vazéo de oxigénio. Fonte: o autor.
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6.3 VAZAO DE SOLUCAO DE NAOH E LICOR BRANCO OXIDADO

Os dados relativos a vazao de solugcédo de NaOH no periodo considerado estao
grafados na Figura 22. O valor maximo, a media e o desvio padrédo da vazéo de NaOH
no periodo analisado foi de 15,56, 2,60 e 3,88 m3/h respectivamente. Ressalta-se que

em determinados momentos o valor da vaz&do da solugédo de NaOH é igual a zero.
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Figura 22. Medi¢bes de vazao de solucdo de NaOH. Fonte: o autor.

6.3.1 Licor branco oxidado

Segundo Suess (2010), em muitas industrias, a fonte de &lcali € o licor branco
oxidado que é gerado pela oxidacdo do licor branco com oxigénio. De acordo com
Mattio (2006), € possivel substituir a soda céustica pelo licor branco oxidado como
opc¢ao economicamente favoravel. Ressalta-se de que ha custo na oxidacao do licor
branco, porém este custo € inferior ao NaOH equivalente.

O licor branco poderia ser utilizado diretamente na deslignificagao se nao fosse
pela forte caracteristica redutora do sulfeto de sédio o que acabaria por competir pelo

oxigénio juntamente com a lignina que é o principal alvo da oxidag&o. Logo, se faz
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necessario oxidar previamente o licor branco. Quantum tech (apud SUESS, 2010, p.
38) apresenta na Tabela 10 a composi¢ao de um licor branco e deste mesmo licor
branco oxidado.

Tabela 12 — Concentra¢do dos compostos no licor branco e no licor branco oxidado (g/l).
NaOH Na,S Na,$,0; Na,S0; Na,S0,
Licor branco 58,9 30,8 1,61 1,5 3,54
Licor branco oxidado 62,0 0 2,81 1,7 30,5
Fonte: adaptado de Suess (2010).

Outro ponto, de acordo com Mcdonough (1989), se somente hidréxido de sédio
fosse utilizado como fonte de alcali na etapa de pré-branqueamento, a quantidade de
sodio excederia o requerido no sistema de recirculacéo de liquor. Por isso, geralmente
é adicionado licor branco como fonte de [OH~]. Por outro lado, se fosse utilizado
somente liquor branco como fonte de alcali, seria necessario um aumento de
capacidade do evaporador, possivel aumento da capacidade do sistema de lavagem
e aumento de cerca de 7% na capacidade dos sistemas de caustificacéo.

O valor maximo, a média e o desvio padrao da vazao de licor branco oxidado
foi de 28,24, 12,54 e 5,68 m3h respectivamente. Nota-se através da andlise dos
graficos das Figuras 22 e 23 que a frequéncia de utilizacdo do licor branco oxidado é
maior que a frequéncia de utilizacdo da solucdo de NaOH. Nota-se também que em
varios momentos a vazdo de NaOH e licor branco oxidado alimentam o reator

concomitantemente.
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Figura 23. Medicdes de vazao de licor branco oxidado. Fonte: o autor.

6.4 CONSISTENCIA

Os valores de consisténcia no periodo analisado estdo grafados na Figura 24.
O valor maximo, a média e o desvio padréo da consisténcia para o periodo analisado
foi de 13,5, 9,9 e 0,23%, respectivamente. A adicdo de dgua de processo no sistema

diminui a consisténcia.
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Figura 24. Medicdes da consisténcia da polpa. Fonte: o autor.

6.5 NUMERO KAPPA DE ENTRADA E SAIDA

Os valores de numero Kappa de entrada e saida da unidade de deslignificacao
no periodo analisado estdo apresentados nos graficos das Figuras 25 e 26. O valor
maximo, a média e o desvio padrdo do niumero Kappa de entrada foi 18,49, 15,22 e
0,85 respectivamente. O valor maximo, a média e o desvio padrao do numero Kappa
de saida foi 13,66, 9,69 e 1,05 respectivamente. Embora visualmente o conjunto de
numeros Kappa de entrada aparenta ter maior variabilidade, o conjunto de nimeros
Kappa de saida apresentou maior coeficiente de variacdo (CV), logo maior

variabilidade.
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7 DESENVOLVIMENTO DO MODELO MATEMATICO

Os modelos propostos neste trabalho utilizam caracteristicas de modelos
fenomenoldgicos, através do balanco de massa dinamico diferencial do ndamero
Kappa e também caracteristicas de modelos empiricos, através da estimacdo de
parametros da equacdo cinética utilizando-se de dados industriais. Os modelos
propostos sdo considerados dindmicos, continuos, hibridos, deterministicos e
multivaridveis do tipo MISO (multiple input, single output). Como as propriedades e
variaveis de estado sdo consideradas homogéneas através de todo o sistema, as
variaveis espaciais sdo desconsideradas, ou seja, trata-se de um modelo a
parametros concentrados. Na elaboracdo do modelo, também considera que o
sistema possui massa especifica ndo variavel e volume constante. Nao sera
considerada nenhuma influéncia externa na taxa de deslignificacdo, seja de
equipamentos, de projeto ou de outros processos na unidade de deslignificacdo
analisada.

Outra consideracéo importante neste trabalho é que embora o niumero Kappa
seja definido pela norma ISO 302:2015, como sendo a medida da quantidade de
solucdo padrdo de permanganato de potassio consumida pela polpa celulésica, os
resultados apresentados por Li (1999, apud, JI, 2007, p. 2681) evidenciaram que ele
nao representa corretamente a quantidade de lignina residual, pois os acidos
hexenurdnicos e outras substancias também consomem permanganato de potassio.
No entanto, no presente trabalho, considera-se que o adimensional nimero Kappa

representa corretamente e exatamente a quantidade de lignina residual

7.1 DESENVOLVIMENTO DA EQUACAO FENOMENOLOGICA

Como foi definido no capitulo 1.5 desse presente trabalho, o nUmero Kappa é
um parametro adimensional que esta relacionado com a quantidade de lignina residual
da polpa celulésica. Esta relacdo € diretamente linear e proporcional. Desta forma, o
namero Kappa representado por K, pode ser equacionado através de um balango de
massa sendo fundamentado pela lei da conservacao aplicado ao volume de controle

como indicado pela Figura 27 considerando apenas um CSTR.
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Figura 27. Volume de controle aplicado a um CSTR. Fonte: o autor.

Se considerarmos que K, € o numero Kappa de entrada, K, € o numero Kappa
de saida e r é a taxa de consumo de Kappa por unidade de volume durante a reacao
de deslignificacdo, a equacédo de balanco material fundamental € da forma descrita
pela Equacéao 63. Esta igualdade € uma equacéo diferencial ordinaria.
=T (KoK r (63)

Na qual dK/dt é a variagdo do nimero Kappa e sua unidade é s~1. FP é a
vazdo de polpa em m3/h eV é o volume do reator em m3. Logo o termo FP/V, tem
unidade s~ e r é a taxa de reacéo e sua unidade é s~1. A taxa de reacdo expressa o
guanto a lignina oxidou no meio reacional.

Baseando-se no método explicito de Euler, conforme Equacéo 61, a relacdo
dK /dt pode ser aproximada por diferencas finitas conforme Equacao 64.

Nas equagdes seguintes o indice i + 1 se refere ao tempo presente e o0 termo

i se refere ao tempo anterior.
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dK _ Ks(i+D)—Ks(0)
at At

(64)

Os valores das vazdes de polpa e dos Numeros Kappa de entrada e saida do
reator foram aproximados pela média aritmética entre os valores do tempo i € no

tempo i + 1, de acordo com as Equacdes 65, 66 e 67.

FP = w (65)
K, = w (66)
K, = w (67)

Substituindo-se as Equacdes 64, 65, 66 e 67 na Equacdo 63, obtém-se a
Equacéo 68.

W — % [Ke(i)+12(e(i+1) ) Ks(i)+§S(i+1)] T (68)
Manipulando-se a Equacéo 68 para se isolar o termo K (i + 1), tem-se:

K (1)K, ()= "o [Ke D +K, (i+1)]- == [K D +K, (i+1)]-r-At (69)

Ky (i 1)+ o K, i+ 1) =K, D+ = [K () +K (i+1)-K, (D] --At (70)

Ko (1) (14 5507) =Ko () + 2o [Ko () +K, (i+ 1)K, ()] At (72)

K.(i41) =K, = Ko ()+2 o [Ke () +Ke (i4+1)-K (D)]-r-At 72)

(T
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Na qual K;,,, € o numero Kappa simulado ou predito. A Equacdo 72 é a mesma
para todos os modelos, pois o fundamento fenomenoldgico até este ponto do
equacionamento é idéntico. No entanto, a taxa de deslignificacdo representada pelo
termo r, que é a parte empirica do modelo, é que diferencia um modelo do outro, pois
pode ser proposto equacfes empiricas diferentes para este termo de acordo com as
necessidades e disponibilidades das variaveis industriais no momento.

7.1.1 Desenvolvimento fenomenolégico para dois reatores CSTR

O desenvolvimento das equacdes fenomenoldgicas considerando dois reatores
em série € o mesmo. No entanto, aplica-se a Equacédo 72 para cada um dos dois
reatores separadamente, tendo-se o cuidado de observar que o numero Kappa de
saida no tempo i e i + 1 para 0 primeiro reator corresponde ao numero Kappa de
entrada no tempo i e i + 1 para o segundo reator, conforme Figura 28 e Equacdes 73
e 74.

Reatorl Reator2
Volume: 335m3 Volume: 461m3
i)' Ks(i)
Il?;((il—)l—])' Ks(il+])
Ke(i) Ke(i)'
Ke(i-+1) y K +])>
Kei)'= Ke(i)'
Ks(1+]) '=Ke(1+1)'

Figura 28. Balan¢o de massa aplicado aos volumes de controle de cada reator separadamente.
Fonte: o autor.
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K(0)' 425 Ko (D) +Ke (i+1)-Ks (1) ] -rAt

(T

K,(i+1)'= (73)

Ko () + e Ko (D) +K o (i+1) K ()] At

K (i+1)=K = :
S sim (1+AI;};At)

(74)

7.2 DESENVOLVIMENTO DAS EQUACOES EMPIRICAS

Para propor um modelo que atenda um reator industrial, utilizar-se-a a estrutura
da equacédo de Schoobn (1982) de acordo com a Equacao 9, com o termo k sendo
proposto por Sarkanen e Johanson (1976) de uma forma expandida. Embora
Sarkanen e Johanson (1976) sugeriram que k incorporasse a dependéncia da
temperatura, pressao parcial de oxigénio e da concentracdo de NaOH conforme
Equacéo 10, sugere-se uma equacgado mais geral para k que se adapta-se aos reatores
industriais de deslignificacdo. Essa sugestéo pode ser interpretada como sendo uma
ampliacéo (scale up) do modelo representado pela Equacéo 4 ou 9. Logo, propde-se
equacdes empiricas nas quais a taxa de deslignificacdo esta em funcéo de variaveis
industriais de processo. Essas variaveis de processo se relacionam com a taxa de

deslignificacdo de acordo com a Equacéao 75.

—1, X variaveis de processo que se relacionam com a deslignificacao (75)

O termo r € obtido de forma empirica através do tratamento de dados obtidos
industrialmente, pois como foi afirmado acima o termo r € a parte empirica do modelo.
Neste trabalho, faz-se a diferenciacdo entre variaveis de processo e variaveis
operacionais. O termo r depende das variaveis de processo que influenciam na taxa
de deslignificacdo, que séo: vazdo de polpa (FP), vazdo de oxigénio (Q0), pressao
total do reator (P), vazdo de solucdo de NaOH (QS), vazao de licor branco (LBO),
consisténcia (€C0), niumero Kappa de entrada (K,), nimero Kappa de saida (K;) e
temperatura (T), totalizando 9 variaveis de processo. Do conjunto das 9 variaveis de
processo acima listadas, nomeia-se de varidveis operacionais 7 delas que sao: QO,
FP, QS, LBO, P, CO e T de acordo com a Equacéo 76.
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-1, = f(variaveis operacionais, nimero Kappa) (76)

O modelo sera construido de forma semelhante ao modelo de Sché6n (1982)
gue considere-se que a taxa de deslignificacdo € proporcional a variavel lignina. Neste
caso parte-se diretamente que a taxa de deslignificacdo € proporcional a variavel
numero Kappa relacionado a um parametro conforme Equacao 77.

_Tk X K(Z (77)
A letra K refere-se a variavel numero Kappa. Retirando-se o simbolo de
proporcionalidade, inserindo-se o termo de proporcionalidade representado por k e

inserindo-se o sinal negativo do lado esquerdo, a Equacao 77 torna-se a Equacéo 78.

=k K (78)

Nota-se que a estrutura da Equacao 78 se assemelha com a Equacéao 9, porém
ha diferencas. O termo K, no caso do modelo expandido proposto industrial,
representa duas variaveis: a variavel numero Kappa de entrada (K,) e saida (K;). O
termo k se refere a contribuicdo das variaveis operacionais na taxa de deslignificacéo,

de acordo com a Equacéo 78.

k = f(FP,Q0,P,QS,LBO,CO,T) (78)

Propde-se que a vazao de polpa celuldsica influencia a taxa de deslignificacéo
de forma proporcional de acordo com a Equacéo 80. Espera-se um valor positivo para
o parametro C, pois em termos gerais a taxa de deslignificacdo aumenta com o
aumento da vazdo. No entanto, a analise da influéncia da vazao de polpa celulésica

no numero Kappa de saida simulado ou medido deve ser mais elaborada, pois a

. s ~ - AFP-At
variavel vazdo de polpa FP esta presente nos termos "

S er da Equacédo 71

L AFP-At P .
(modelo geral hibrido). O termo —,_ €sta concomitantemente presente no numerador

e no denominador da Equacgdo 71. Além desse fato, 0 aumento da vazao ocasiona

diminuicédo do tempo de residéncia.
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Influenciando a taxa de deslignificagéo de forma proporcional de acordo com a
Equacao 80, a taxa de deslignificacdo dentro do reator € zero quando a vazéo de

polpa celulésica for zero.

Propde-se que a dosagem de oxigénio e a presséao total do reator influenciam
a taxa de deslignificacdo da forma indicada nas Equacdes 81 e 82 respectivamente.

Esperam-se valores positivos para os parametros B e F.

—7,  QOF (81)

—Tk X PF (82)

O aumento da dosagem de oxigénio aumenta a pressao total, ou seja, ha uma
relacéo funcional entre as duas variaveis de forma que a alteracdo de uma altera a
outra de acordo com a Equacdo 83. Embora uma esteja relacionada a outra, que
talvez pudesse ser utilizado s6 uma no modelo, havera casos em que as duas

variaveis estarao presentes na mesma equacao empirica.

P = f(Q0) (83)

A solucdo de NaOH e o licor branco oxidado contribuem para o aumento do pH
do meio. A vazéao de solucdo de NaOH e o de licor branco podem entrar juntas ou
separadas. No modelo proposto é considerado a influéncia dessas variaveis de acordo
com as EquacGes 84 e 85, ou seja, com termos exponenciais: e??S e efLB0 Se fosse
considerado da forma QS? e LBOP, a taxa de deslignificacdo seria zero quando QS
elou LBO fosse zero, o que nédo € verdade. Da forma exponencial, quando QS e/ou
LBO for zero os termos e??5 e ¢£'LB0 sjo iguais a 1, logo a taxa de deslignificacdo ndo
resultaria em zero. A escolha do numero neperiano foi opcional, poderia ser da forma:
2D°0S @ 2E'LBO gy P QSe ELBO Egperam-se que os parametros D e E sejam positivos
de forma que a taxa de deslignificagdo aumente com o aumento da quantidade de

NaOH no sistema.
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—1y P08 (84)

—71y, « eELBO (85)

A consisténcia da polpa é medida como a porcentagem, em peso, de material
fibroso seco. Ela esta relacionada com a resisténcia a transferéncia de massa do
oxigénio. Em outras palavras, os sélidos presentes na polpa dificultam a difusdo do
oxigénio no meio reacional para o interior das fibras para oxidar a lignina.
Aumentando-se a consisténcia a deslignificagcdo fica comprometida, logo, a
consisténcia influencia a taxa de deslignificagéo.

Para desconsiderar os efeitos da resisténcia a transferéncia de massa do
oxigénio, varios experimentos foram realizados em consisténcia ultra baixa (HSU e
HSIEH, 1988). Porém na industria opera-se em média consisténcia, logo esta variavel
assume papel relevante. Portanto, no ensejo de considerarmos os efeitos da
transferéncia de massa do oxigénio no processo de deslignificacdo vamos inserir a
porcentagem de soélidos no equacionamento da taxa ao invés de considerar os

coeficientes volumétricos de acordo com a Equacéao 86.

—1, x CO° (86)

No qual CO é a porcentagem de solidos em porcentagem. Espera-se que apds
a regressao o parametro representado pela letra G na Equacéo 86 seja um numero
negativo, de modo que o aumento da consisténcia implica em uma diminuicédo da taxa
de deslignificacéo.

Como o Kappa pode ser medido antes e depois, podem-se propor equacdes
gue tenha o numero Kappa na entrada do reator, somente com o numero Kappa na
saida do reator ou um modelo que tenha o produto entre o nimero Kappa de entrada
e saida. A Equacéao 87 utiliza somente o K., A Equacao 88 utiliza somente o K, e a
Equacéao 89 utiliza o produto entre o K, e 0 K. O Kappa de saida ndo mais interfere
na taxa de deslignificacéo, pois o elemento de massa ja saiu da zona de reacédo do
reator. No entanto pode-se considera-lo no modelo, porém espera-se para 0
parametro / um nimero negativo. Para o parametro I, espera-se um nimero positivo

e que apos regressao para obtencdo dos parametros ele seja 0 maior de todos, pois
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de acordo com a literatura a variavel que mais influencia a taxa de deslignificacéo é o

namero Kappa.

K*=K! (87)
K* =K/ (88)
K* =Kl K] (89)

Propde-se que a temperatura influencia a taxa de deslignificacdo de forma
proporcional de acordo com a Equacdo 90. Espera-se um valor positivo para o
parametro H, pois a taxa de deslignificacdo € aumentada com o aumento da

temperatura.
—1, < TH (90)

De fato, o modelo proposto pode ser interpretado como um modelo de
poténcias. Neste, cada variavel esta multiplicando a outra e cada uma esta
relacionado a um parametro que sera o expoente da mesma. Este parametro indica o
grau de influéncia desta variavel na taxa de deslignificacdo. Logo, retirando o sinal de

proporcionalidade, a Equacéo 75 se torna a Equacéao 91.
—1 = AT, vp)”™ (91)

No qual vp; significa as variaveis de processo, w; 0s parametros de cada
variavel e n é o total de varidveis de processo disponiveis no momento. Desta forma,
constroi uma equacdo mais geral para inserir outras variaveis industriais de processo
gue afetam a taxa de deslignificacdo. Logo, equacdes empiricas que possui em sua
estrutura combinacdes das variaveis de processo sao casos da Equacao 91.

Logo, para a Equacdo 78 ou 91 podem ser propostas varias equacdes
empiricas combinando as n varidveis de processo discutido acima. Nao
necessariamente o modelo deve contemplar todas as variaveis de processo. Para o

caso deste estudo em especifico em que n contempla o total de 9 variaveis de
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processo, podem ser propostas equagbes parar de0, 1, 2, 3,4,5,6, 7, 8 e 9 variaveis.
Equacao de zero varidvel significa que a taxa de deslignificagdo é um valor constante
(1 parametro), ou seja, a taxa ndo é influenciada pelas varidveis de processos do
sistema. Para equacfes de uma variavel tem-se 9 equacfes empiricas possiveis, para
equacoes de duas variaveis tem-se 36 equacdes empiricas possiveis, para equacdes
de 3 variaveis tem-se 84 equacdes empiricas possiveis, para equacdes de 4 variaveis
tem-se 126 equacBes empiricas possiveis, para equacdes de 5 variaveis tem-se 126
equacbes empiricas possiveis, para equacfes de 6 variaveis tem-se 84 equacdes
empiricas possiveis, para equacfes de 7 variaveis tem-se 36 equacdes empiricas
possiveis, para equacdes de 8 variaveis tem-se 9 equacdes empiricas possiveis e
para a equacéao de 9 variaveis tem-se 1 equacéo empirica possivel. Considerando que
o total de equacdes empiricas possiveis € 0 somatorio da combinagéo de n elementos
tomados de p a p de acordo com as Equacdes 92 e 93, ha um total de 512 equacdes
empiricas possiveis considerando todas as 9 variaveis. A Tabela 11 apresenta

exemplos de equacdes empiricas de 0, 1, 2, 3, 4, 5, 6, 7, 8 e 9 variaveis.

n
Quantidade de equagdes empiricas = f(n) = X3, Crhp = X5—0 (p) =2" (92)

np — (;l) == (93)
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Tabela 13 — Exemplos de equag¢des empiricas considerando diferentes nimeros de variaveis.

Exemplos de equacdes empiricas Possibilidades
Ovariagvel -1, =4 (g) =
4 — B — F — Cc 9 —
1lvaridvel -1, =A-Q0°, -1, =A-P°, -1, =A-FP =
2 varidveis —r, = A-CO® - PF, —r, = A-TH . Q0B (2) =36
3 varidveis -1, =A-FP¢-C0%-eP@ —r, =A-TH.FpPC.eP0S (g) = 84
4 varidveis -1, =A- Q0B - C0OC - D@5 . gE'LBO (Z) =126
5variaveis -1, =A-Q08-C0% - PF - FPC . P Qs (g) =126
6 varidveis —r, = A-TH - QOB - COS - PF - FPC - K/ (2) — 84
7 varidveis -1, = A-TH-QO0B - C0% - PF-FPC-K}- K] (3) =36
8 variaveis —r=A- TH. QOB . COG . pPF . FpcC. eE-LBO . Ké . Ks] (g) =9
9 varidveis —r, =A-TH.QO0B . COC - PF-FPC.eDQS. gELBO . gl . K/ (3) =1
9
9
> ()2
p

Fonte: o autor.

A Equacéo 94 é a forma mais simples, pois apresenta somente 1 parametro a
se estimado. A Equacéao 95 € a forma mais complexa deste conjunto, pois apresentam
10 parametros a serem estimados. Ressalta-se que a unidade do parametro A varia

de uma equacdo empirica para outra de acordo com as variaveis presentes nas

mesmas.
—r,=A (94)
—1. = A TH - D05 . gELBO . 0B . pF . FpC. CO6 - K} - K] (95)

Como foi explicitado no capitulo 5, o objetivo deste trabalho ndo é estimar os
parametros das 512 equacGes empiricas possiveis para determinar a equacao
empirica mais adequada para representar o sistema e sim apresentar uma
metodologia ou estratégia de forma a reduzir a quantidade de equacdes empiricas
desse conjunto para s6 entdo, através do R?v, determinar as equacdes empiricas
mais apropriadas. As equacgées empiricas com maior R?v serdo consideradas as mais

adequadas.
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A estratégia para reduzir a quantidade de equacdes empiricas possiveis é
acrescentar uma variavel a equacdo empirica de menor funcdo desvio para
desenvolver a equacdo empirica subsequente simultaneamente utilizando o0s
parametros dessa equacdo de menor valor da fungdo desvio como estimativa inicial
para a equac¢ado empirica do modelo subsequente.

Assim sendo, calcula-se o minimo da funcéo desvio através de uma regressao
para a equacao empirica mais simples (Equacdo 94) o qual possui zero variavel e
somente um parametro. Este parametro encontrado servird como estimativa inicial no
programa de otimizacao para a obtencéo dos parametros das equacdes do grupo de
9 equacgbes empiricas possiveis de uma variavel e dois parametros. Deste grupo, 0s
parametros da equacdo empirica que apresentar menor valor da funcdo desvio
servirdo como estimativa inicial no programa de otimizacdo (minimizacdo da funcéo
desvio através da regressdo multipla ndo linear) para desenvolver as equacodes
empiricas de duas variaveis e trés parametros. Faca-se este procedimento até obter
a equacao empirica com quantidade maxima de variaveis e parametros conforme
indicado na Figura 29. Pelo fato da estimativa inicial de um determinada equacéo
empirica ser baseada na equacgcao empirica anterior a ele, sua funcéo desvio provera
valor menor ou no minimo igual. Logo, com esse procedimento reduziu-se a
guantidade de equacbes empiricas analisadas de 512 para 46. Portanto calcula-se
apenas os parametros desse grupo reduzido de equacdes empiricas.

A aplicacdo do critério de escolha baseado no R?v para a determinacdo dos

modelos mais adequados se fara no préximo capitulo.



Modelo de zero variavel

Modelos de uma variavel

Modelos de duas variaveis

Modelos de trés variaveis
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Modelos de quatro variaveis

(A) m — (".50) | B (A5,.0) | S (.5....0) |

—1=AK -, =AQC CC -, =AQG K .CC —=AQQK!-K! 515
—f=AT" —,=AQC T" —,=AQO-K!.T ~§=AQC K K| -CO
—f, =A-gFLBo —,=AQGK! —1, =AQQC K! .gEL8C —1,=AQGK!-K! P
—1,=ACC - =AQG-F° —=AQQK!.eP® - =AQ0-K!-K!.TH
— =AgeP —15, =A-QC EL8¢ —,=AQG K!-F¢ —1,=AQOK!-K!-FF
T =AK —1, =AQQ P - =AQC-K!-FF | —,=AQG K -K! ~F°} >
—f=AFF m

Modelos de cinco variaveis

s (A5,1)C0) |
—1,=AQG-K!-K! .FC.TH
—,=AQG-K-K-F°.CC
—1,=AQG-K!-K! . FC.gEL80
—,=AQ0-K!-K!-F°.-PF

_rl'(:AQGKsl |Q .[FC.gbQs
| -

Modelos de sete varidveis
—, =AQOC-K!-K! - FC.gdS. pr.TH
—I :A,QG.Ksl Kel .[FC.ePS.PF.CF
| -, =A~QC§-KS' K; .FC.eDQS.PF.eE-LBC} >

Modelos de seis varidveis
—K :A.QG.KSI K{! .[FC.gDQs. TH
1 =AQC K K| -F*-¢°®.CO
—I =A'QC§~K5' Ke' .[FC.gDQs. gELBC
[-H=AQC K K.FC.e® P |

Modelos de oito variaveis Modelo de nove variaveis

(AB,1,J,C,D,FEG,0)

[“L=AQC-K K F-&%-F-&%CoT

> (A,B,1,,C,D,F,E,0)
1 =AQO-KL-K!-FC.¢0%. ¥ gL TH
[ =AQT-K K F-& P @70 |

Figura 29. Partindo da equacao empirica mais simples de zero varidvel para a equacao empirica de 9
variaveis utilizando os parametros de uma equacédo empirica como estimativa inicial para estimar os
parametros das equaces empiricas subsequentes. A caixa azul indica a equacdo que possui a
menor funcdo desvio do grupo. Fonte: o autor.

O valor da funcéo desvio para cada equacao empirica da Figura 29 esta na
Tabela 12 que mostra da Equacéo 96 a Equacao 141. Nota-se a decrescéncia da

funcao desvio para cada grupo de modelo.

Tabela 14 — Equacdes empiricas de 1, 2, 3, 4, 5, 6, 7, 8 e 9 variaveis.

Equacdo Grupo de equacédo de O variavel e 1 parametro Ztér;%?:
96 -1, =4 300,50
Grupo de equacdes de 1 varidvel e 2 pardmetros
97 - =A-K! 300,49
98 -, =A-TH 300,03
99 —1, = A - eELBO 299,81
100 —r, =A-CO¢ 299,12
101 -1, =A-eP? 288,37
102 1, =A-K! 282,31
103 —r, =A-PF 270,43
104 -1, = A-FPC 236,14
105 -1, =A-Q0F 233,80
Grupo de equacdes de 2 varidveis e 3 parametros
106 -1, =A-Q08-C0O° 233,56
107 -, =A-Q0%-TH 233,43
108 -1, =A-Q08 - K! 232,10
109 -1, =A-Q0% - F€ 229,77
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Tabela 15 — Equagdes empiricas de 1, 2, 3, 4, 5, 6, 7, 8 e 9 variaveis. Continuagao.

110
111
112
113

114
115
116
117
118
119
120

121
122
123
124
125
126

127
128
129
130
131

132
133
134
135

136
137
138

139
140

141

-1, = A- QOB . eE-LBO
-1, = A- QOB . eD-QS
—1, =A-QOF -PF
-n,=A-Q0% K]

Grupo de equacdes de 3 variaveis e 4 parametros

-n.=A-Q08-K!-Co¢
~r,=A-QO0P-K]-TH
—r, = A-QOF _Ksj_eE-LBO
—r, =A-QOF .st.eD'QS
—r, =A-Q08-K!.FC¢
—1r, =A-Q0F-K!-PF
-1, =A-Q0% K/ - K!

Grupo de equacdes de 4 variaveis e 5 parametros

-7 =A-QOB-K] _Kez_eE-LBO
-1, =A-Q0%-K!-K!-C0¢
—Tk=A-QOB-KJ-Ké-eD'QS
-n,=A-Q0%-K!-K!.-TH
-1n,=A-Q0%-K!-K!-PF
-1n,=A-Q0%-K!-K!-F¢

S

Grupo de equacdes de 5 variaveis e 6 parametros

-1 =A-Q0%-K!-K!-FC-TH
-1n,=A-Q0%-K!-K!-FC.C0¢

—r, =A- Q0" .st K. FC . gE'LBO

—r,=A-Q0%-K!-K!.FC.PpF
—rk=A-QOB-KS]-Ké-FC-eD'QS

Grupo de equacOes de 6 varidveis e 7 parametros

—rk=A-QOB-KS]-Ké-FC-eD'QS
—rk=A-QOB-K!-Ké-FC-eD'QS
—rk=A-QOB-K!-Ké-FC-eD'QS
—rk=A-QOB-K!-Ké-FC-eD'QS

.TH
-CO°¢
. gE'LBO

. PF

Grupo de equagdes de 7 varidveis e 8 parGmetros

—rk=A-QOB-KS]-Ké-FC-eD'Q5
—rk=A-QOB-KS]-Ké-FC-eD'Q5

—rk=A-QOB-K!-K5-FC-€D'QS-

.pF.TH
- PF.CO¢
pPF . gE'LBO

Grupo de equacdes de 8 varidveis e 9 pardmetros

—1, =A-Q0F -K/.Kl.FC.gD0s
—rk=A-QOB-Ks]-Ké-FC-eD'QS

Grupo de equacdes de 9 varidveis e 10 parametros

_rsz.QOB.KSf.Ké.FC.eD-QS

. PF . gE-LBO | TH

. PF . gE-LBO . COG

. PF . eE-LBO . COG . TH

228,73
227,15
226,97
198,60

198,60
197,29
196,81
196,37
196,18
195,19
185,43

185,14
185,09
184,79
184,47
181,52
174,76

173,73
173,36
172,38
171,85
171,76

171,72
171,55
171,45
169,67

169,67
169,53
169,35

169,34
169,20

169,12

Fonte: o autor.

A reducédo da quantidade de equacdes empiricas possiveis de 512 para 46 foi

de 91,01%. A Figura 30 fornece uma indicacéo visual da quantidade de reducéao.
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Figura 30. Quantidade de equacdes empiricas possiveis sem e com metodologia de reducao.
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8 RESULTADOS E DISCUSSOES

O modelo que ndo considera a influéncia de nenhuma variavel na taxa de
deslignificacdo possui um parametro e € o mais simples de todos os modelos. Ele
considera que a taxa de deslignificacao é constante em funcéo do tempo. Sua funcéo
desvio é de 300,50.

O aumento gradual de variaveis nas equacdes empiricas, conforme
metodologia explicada acima acarretou uma diminuigdo da fungéo desvio de acordo
com o grafico da Figura 31. Nesse grafico foi apresentado o valor da menor funcéo
desvio de cada grupo de equacdes empiricas em funcéo da quantidade de variaveis
destas equacgdes definido como quantidade de variaveis das equagdes empiricas (qv).
A diminuicdo também é notada através da analise da Tabela 12. Assim sendo,
equacdes empiricas com quantidade menor de variaveis possuem funcédo desvio
maiores que modelos de maior numero de variavel e assim por diante. Dessa forma a
equacao empirica com maior quantidade de variaveis possui a menor funcao desvio.
Comparando-se o valor da funcédo desvio do modelo mais simples com o valor da

funcdo desvio do modelo de 9 variaveis houve uma diminuicao de 43,72%.

320

300

280 -

260 -

240 +

220 -

Fung¢ao desvio (fd)

200

180

160 T T T T T T T T T
0 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10

Quantidade de variaveis das equagdes empiricas (qv)

Figura 31. Fun¢éo desvio em funcdo da quantidade de variaveis das equacdes empiricas.
Fonte: o autor.
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No entanto, através da analise do grafico da Figura 31, nota-se que apesar da
diminuicdo da fungdo desvio com a insercdo de varidveis nas equagdes empiricas,
essa diminuicdo é cada vez menor. A maior diminuicdo da funcdo desvio entre os
grupos de equacgbes empiricas ocorre da equacao empirica mais simples para a
equacdo empirica de uma variavel que é de 22,2%. Até a equacdo empirica de seis
variaveis a diminuicdo é consideravel, porém as diferencas entre as funcdes desvios
dos modelos de 7, 8 e 9 varidveis nao sao relevantes. As diferencas das funcdes
desvios da equacédo empirica de 6 para a equacado empirica de 7, da equacado empirica
de 7 para a equacao empirica de 8, da equacdo empirica de 8 para a equacédo
empirica de 9 variaveis séo respectivamente, 0,19, 0,08 e 0,04%.

Realizando uma regressao exponencial decrescente nos pontos do grafico da

Figura 31, encontra-se a Equacéo 142.

fd(qv) = 168,37 + 132,31 - =071V (142)

Onde fd € a funcdo desvio e qv é a quantidade de variaveis das equacdes
empiricas. O limite desta funcdo quando qv tende a uma quantidade infinita de
variaveis € igual a 168,37, de acordo com a Equacédo 143. A diferenca relativa entre
esse valor com o valor da menor funcéo desvio obtida com 9 variaveis € de cerca de
0,44%.

lim fd = 168,37 (143)

qu—0

Esta andlise provavelmente é um indicativo de que do modo como foi
construido o problema e com os dados industriais disponiveis, o ganho por alcancar
funcdes desvios menores pela insercdo de novas variaveis pode ndo ser
compensador pelo aumento do custo computacional guando se aumenta a quantidade
de variaveis no modelo.

O coeficiente de determinacéo de regresséo (R? de regresséo ou R?r) também
foi grafado em funcé@o da quantidade de variaveis das equac¢6es empiricas conforme

gréfico da Figura 32. O R?r é calculado conforme Equacéo 144.
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2
R2r =1 — 2i1=2?5(11(2iéssimulado_Ki,rriec;ido) (144)
Zi:l (Ki,medido_K)

O R? de regressdo segue o comportamento inverso ao da funcdo desvio. A
insercdo de variaveis acarreta aumento no coeficiente de determinacdo de regressao
conforme evidenciado pelo gréfico da Figura 32. De fato, de acordo com Montgomery,
se adicionarmos gradualmente varidveis ao modelo, o R?r sempre aumentard, porém
nao significa que o modelo obtido seja melhor que o anterior. Excluindo-se o fato que
a média quadrada dos erros do modelo que adicionou-se um variavel é maior que do
gue a média quadrada dos erros do modelos anterior, a cada insercédo de uma variavel
nas equacdes empiricas, o0 modelo se adéqua mais aos dados reais, pois 0 numero
Kappa simulado fornecido por ele resulta em um valor cada vez mais proximo aos
dados medidos. Isto ocasiona consequentemente uma diminuicdo da funcdo desvio
conforme gréfico da Figura 31 e um aumento do R? de regressdo conforme gréafico da

Figura 32.

0,90

Coeficiente de determinagio de regresao (R’r)

0,78 I T T T T T T T T T
0 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10

Quantidade de variaveis das equagdes empiricas (qv)

Figura 32. Coeficiente de determinacéo da regressao do modelo em fungéo da quantidade de
variaveis das equacgdes empiricas. Fonte: o autor.

O modelo para a taxa de deslignificagdo com menor funcdo desvio e

7z

consequentemente maior coeficiente de determinacdo de regressédo € o modelo
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expresso pela Equagédo 145 que possui 0 maior numero de variaveis considerados
neste trabalho e maior numero de parametros. Este modelo apresenta 9 variaveis e

10 parametros. Os valores de seus parametros estao presentes na Tabela 13.

Tabela 16 — Equacao empirica de 9 variaveis e 10 parametros. Menor funcdo desvio e maior
coeficiente de determinacéo de regresséo.

Equacéo Modelo Parametros R?*r
A =0,0020
B = 0,0825
C =0,8310
D = 0,0082
145 —1 =A-TH.eP@ . gFLBO . QOB . pF . FpC.CO% - K} - K] i _ %'g%?;i 0,8783
G =—0,277
H =0,1551
1=1,4196
J =-1,1012

Fonte: o autor.

Se compararmos a equacao empirica de nove variaveis com a equacgao

empirica expresso pela Equacgéo 10, nota-se que o termo A - TH compara-se ao termo

—Ea
A-e®rr |, 0 termo eP Q5 .eELBO compara-se ao termo [OH™]", o termo QOZ - PF

compara-se ao termo [Poz]ﬁ, o termo K/ -Ksj compara-se ao termo K¢, o termo FP¢
incorpora os efeitos relacionados ao tipo de reator que é continuo e o tempo de
residéncia do mesmo e o termo CO¢ incorpora os efeitos relacionados a transferéncia
de massa.

Os sinais de todos os parametros encontrados estdo conforme esperado. Para
as variaveis QO0, FP, QS, T, LBO, P e K, 0s parametros sao positivos, indicando que o
aumento dessas variaveis acarreta um aumento na taxa de deslignificacdo. Foi
encontrado um valor negativo para o parametro G que esta relacionado com a
consisténcia da polpa, de modo que o0 aumento da consisténcia aumenta a resisténcia
a transferéncia de massa, logo diminui a taxa de deslignificacdo. Também foi
encontrado um valor negativo para o parametro | que esta relacionado com a variavel
Kappa de saida, de modo que o aumento do Kappa de saida indica que a taxa de
deslignificagéo dentro do reator sofreu uma queda.

O gréfico do valor predito em funcéo do valor medido do nimero Kappa pelo
modelo de 9 variaveis e 10 parametros para os dados de regresséo estdo presentes

na Figura 33.
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Figura 33. Valor predito ou simulado do niUmero Kappa pelo modelo de 9 varidveis em funcdo do valor
medido do nimero Kappa para os dados de regresséo. Fonte: o autor.

8.1 VALIDACAO DO MODELO

Como mencionado no capitulo 5 dessa dissertacdo, para validar o modelo
foram utilizados 4021 dados, e, desta quantidade de numero de dados foram
realizadas 115 medidas do numero Kappa. O coeficiente de determinacdo de
validacdo (R? de validacdo ou R?v) é calculado conforme Equacdo 146. O R?v
também foi grafado em funcéo da quantidade de variaveis das equacdes empiricas

conforme grafico da Figura 34.

8Ky simutado—Kimedido)
RZU =1- i=1 1lisslmua o l,ﬂ'iezl 0 (146)
Y23 (Kimedido—K)

A insercdo de varidveis no modelo cinético também contribui para o aumento
do R? de validacéo, porém quando o modelo atinge o total de 5 variaveis, o R? de
validacédo atinge um maximo que é de 0,8610. A partir de cinco variaveis, a insergao

de mais varidveis na equacdo empirica acarreta decréscimo no R? de validacéo,
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comprometendo a capacidade de predicdo do modelo matemético como é mostrado

na Figura 34.

e
©

0,8 -

0,7 -

0,6

0,5

Coeficiente de determinacéo de validagio (R%)

0 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10
Quantidade de variaveis das equagdes empiricas (qv)

Figura 34. Coeficiente de determinac&o de validacdo (R?v) em funcdo da quantidade de variaveis das
equacdes empiricas (qv). Fonte: o autor.

O modelo mais adequado é aquele que possui melhor capacidade de predicéao
cujo critério é pelo valor do coeficiente de determinacdo de validagdo (R?v). Desta
forma, um determinado modelo que possuir maior R?v é o modelo mais adequado,
pois pode melhor antever as variacdes do processo.

Dentre os modelos apresentados neste trabalho, o modelo com maior R?v é o
modelo cuja equacdo empirica € expresso pela Equacédo 148 que possui 5 variaveis
e 6 parametros. O R?v é igual a 0,8610. No entanto, de acordo com a Figura 34, os
valores dos R?v das equacgGes empiricas com 4, 5, 6 e 7 variaveis sdo proximos uns
dos outros. Logo, o modelo de 4 variaveis, expresso pela Equacédo 147 da Tabela 14,
pode ser utilizado sem perda significativa na acuracia na predicdo do niumero Kappa

com a vantagem da diminui¢cao do custo computacional.
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Tabela 17 — Equacao empirica com 4 (Equacéo 147) e 5 variaveis (Equacao 148).

Equacéo Modelo Parametros R%*v
A= 10,0047
_ B = 10,1253
147 —r, =A-Q0F -FP¢ . K!- K/ C = 0,8642 0,8594
I =1,3585
J =—1,0753
A =0,0064
B = 10,1625
148 -1, =A-eP% . Q0F - FPC - K!-K! g _ g:gggg 0,8610
I = 1,4050
J =-1,1155

Fonte: o autor.

A validacdo do modelo de 9 variaveis e do modelo de 5 varidveis estao

representados nos graficos das Figuras 35 e 37 respectivamente. Também é

s

apresentado no grafico da Figura 36, o valor predito em funcdo do valor medido para

os dados de regressao para o modelo de 5 variaveis.
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Figura 35. Valor predito ou simulado do niumero Kappa pelo modelo cuja equagéo cinética empirica
possui 9 varidveis em funcao do nimero Kappa medido para os dados de validagao. Fonte: o autor.
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Figura 36. Valor predito ou simulado do nimero Kappa pelo modelo de 5 variaveis para os dados de

regressdo em funcdo do niumero Kappa medido. Fonte: o autor.
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Figura 37. Valor predito ou simulado do niumero Kappa pelo modelo cuja a equacdo empirica possui 5

variaveis em func¢é@o do nimero Kappa medido para os dados de validacdo. Fonte: o autor.
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Para verificar se as observacdes a respeito da fungéo desvio e do coeficiente de
validacédo se mantenham, foi feito uma confirmagcao de suas tendéncias pela insercao
de mais uma variavel de processo (décima variavel) na equacdo empirica conforme
Equacgéo 149. Essa variavel é a vazao de vapor e o parametro relativo a esta variavel
€ a letra M. O valor encontrado da fungéo desvio e do coeficiente de validacao esta

na tabela 15.

Tabela 18 — Confirmacao de tendéncia da funcéo desvio e do coeficiente de determinacdo de
regressao pela insercdo de mais uma variavel no modelo.

Equacéao Modelo fd R?*r

149 —rk=A-TH-QVM-eD‘QS-eE‘LBO-QOB-PF-FPC-COG-Ke’-Ksj 169,04  0,8461

Fonte: o autor.

As mesmas tendéncias foram observadas. A insercdo de mais uma variavel
acarretou uma pequena queda da funcao desvio e, no coeficiente de validacdo néo

ocasionou mudancas significativas.

8.2 MODELO COM MAIOR CAPACIDADE DE PREDICAO

O Modelo completo com maior capacidade de predicdo do numero Kappa
simulado na saida do reator CSTR esta representado pela Equacdo 150. Na Tabela
16 estdo presentes seus respectivos dados de regressao, validacdo e a média dos
residuos absolutos. A média dos residuos absolutos para os dados de regresséao foi
de 0,2486 e a média dos residuos absolutos para os dados de validacéo foi de 0,2960.
Conforme mencionado, observa-se que o modelo € MISO (multiple input e single
output), pois tem mais de uma variavel de entrada para se calcular apenas uma

variavel de saida (K;,,).

Ks(i)+T[Ke(i)+Ke(i+1)'Ks(i)]' K1’1155
AFP~At) : (150)

4V

AFP-At < 0,0064—-80‘0036'QS-Q00’1625 .Fp0.803 _Ké.405> At

Ksim:

(1+



117

Tabela 19 — Resumo das caracteristicas do modelo de 5 variaveis.

Funcéo desvio de regressao 171,769
Média dos residuos absolutos dos dados de regressao 0,2486
R? de regresséo (R?r) 0,8765
Funcéo desvio de validacéo 20,173
Média dos residuos absolutos dos dados de validagao 0,2960
R? de validagéo (R?v) 0,8610

Fonte: o autor. A quantidade de medi¢cdes do nimero Kappa utilizados na regressao foi de 1295 e a
guantidade de medicbes do nimero Kappa utilizados na validacéo foi de 115.

Os graficos a) e b) da Figura 38 sdo situacdes industriais na qual o nimero
Kappa simulado (pontos pretos) pelo modelo de 5 variaveis indicou previamente que
o valor do nimero Kappa medido (linha azul) de saida resultou em um valor acima do

limite superior de controle.
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Figura 38. A) e b) sdo situa¢des industriais na qual o nimero Kappa simulado indicou previamente
gue o valor do niumero Kappa medido de saida resultou em um valor acima do limite superior de
controle. Fonte: o autor.

A funcédo degrau representada pela linha azul dos graficos a) e b) da Figura 38
representa o numero Kappa medido a cada ¥ minutos. Os pontos pretos da mesma
figura representam o nimero Kappa predito ou simulado entre duas medidas. Esses
pontos indicam tendéncia do processo, ou seja, previsdes do numero Kappa pelo
modelo proposto de 5 variaveis nos temposi+1,i+ 2,...... , 1 + ¥ como evidenciado
no grafico da Figura 38. Deve-se salientar que o célculo da minimiza¢do da fungéo

desvio para determinacdo dos parametros das equacdes empiricas, coeficiente de
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determinacdo de regressédo e validacdo considera o Kappa medido e o Kappa
simulado no tempo i + ¥ como indicado pelas setas pretas presentes no gréafico b)
da Figura 38. O grafico da Figura 39 representa os 115 numeros Kappa medido e
simulado para os dados de validagao em func&o do tempo. Por questao de visibilidade
optou-se em nao exibir os 1295 nimeros Kappa medido e simulado para os dados de
regresséo em funcao do tempo.
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Figura 39. Nimero Kappa medido e simulado em funcéo do tempo para os 115 dados de validac&o.
Fonte: o autor.
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8.3 ANALISE DO MODELO PARA DOIS REATORES EM SERIE

Os modelos propostos para dois reatores estdo na Tabela 17 de acordo com a
Equacdo 151 & Equacdo 155. N&o foram realizados testes com modelos diferentes
para os dois reatores, devida a grande quantidade de possibilidades de combinacfes
existentes, logo a estrutura da equacao cinética empirica da taxa de deslignificacao
para um reator € 0 mesmo para o outro reator. O fato da equacdo empirica ser a
mesma nao significa que a taxa de deslignificacdo é a mesma para os dois reatores,
pois os valores das variaveis da equacao empirica de cada reator sédo diferentes.

Observando a Tabela 17, nota-se que houve um pequeno aumento do R? de
validacéo do modelo mais simples (um parametro) para o modelo de uma variavel. No
entanto, a partir deste a cada nova variavel inserida no modelo, o R? de validacéo
diminui até estabilizar no valor de 0,8150. O melhor modelo para este sistema € o
modelo representado pela Equacéo 152 com apenas uma variavel que é a vazao de

oxigénio.
Tabela 20 — Equacdes empiricas para dois reatores CSTR em série.
Equacéo Modelo Parametros R2v
151 r=A A=0,1733 0,8170
A =10,1888
— 4. B )
152 r=A-Q0 B = —0,2942 0,8174
A =0,1842
153 r=A Q08 . eFLBO B = —0,2992 0,8173
E =0,0020
A =10,0192
B =-0,4722
— 4. B ., ,E'LBO , pF )
154 r=A-Q0" -e P E = 0,0005 0,8150
F = 18424
A =0,0045
B =—-0,5630
155 r=A-Q08 .eFLBO . pF.FppC ¢ =0,2198 0,8150
E =-0,0001
F = 1,8675

Fonte: o autor.
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8.4 ANALISE E DISCUSSAO DOS PARAMETROS

A seguir faz-se uma analise dos parametros, suas influéncias na taxa de
deslignificacéo, suas tendéncias em relacdes a quantidade de variaveis das equacdes

empiricas e comparacdes de seus valores com os valores reportados na literatura.

8.4.1 Considerando um reator CSTR

A relacdo entre os valores dos parametros do modelo cinético indicam o grau
de influéncia que cada variavel possui na taxa de deslignificacdo. Pode-se inferir que
a variavel que possui maior médulo do valor do parametro possui maior influéncia na
taxa de deslignificacdo, e consequentemente a variavel que possuir menor médulo do
valor do parametro possui menor grau de influéncia na taxa de deslignificacdo. No
entanto, a analise do grau de influéncia das variaveis na taxa de deslignificacdo deve
ser realizada de forma criteriosa, pois a forma em que estdo inseridas as variaveis
vazles de NaOH e licor branco oxidado nas equac¢cfes empiricas, como explicitado
anteriormente, diferem-se das demais variaveis.

Colocam-se em ordem decrescente, conforme Equacao 156, os parametros
gue estao relacionados as variaveis da Equacédo 145 e a ordem de influéncia das

variaveis conforme Equacao 157.

[>|]|>C>F>|G|>H>B>D>E (156)

K,>K,>FP>P>C0>T>Q0>QS>LBO (157)

Colocam-se em ordem decrescente, conforme Equacdo 158, os parametros

gue estado relacionados as variaveis da Equacédo 148 (esta equagcdo nao possui 0s

parametros E, F, G, H) e a ordem de influéncia das variaveis, conforme Equacao 159.

[>|]|>C>B>D (158)

K, > K, > FP > Q0 > QS (159)
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De acordo com a Figura 40, a ordem decrescente dos parametros nos dois
modelos segue 0 mesmo padréo de influéncia na taxa de deslignificagéo revelando
certa coeréncia entre os modelos e metodologia de modelagem.
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Valor dos parametros de cada variavel
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Figura 40. Grau de influéncia em ordem decrescente das variaveis na taxa de deslignificacdo. A cor
cinza do gréfico refere-se ao modelo de 9 variaveis e cor preta refere-se ao modelo de 5 variaveis.
Fonte: o autor.

Nos dois modelos, as variaveis que mais influenciam na taxa de deslignificacéo
sd0 0 numero Kappa de entrada e o nimero Kappa de saida, pois o parametro I e 0
mdédulo de J sdo os maiores nameros dentre todos os parametros. Este fato esta em
concordancia com a literatura, pois de acordo com essa, o niumero Kappa € a variavel
de maior influéncia.

A vazao de polpa esta em terceiro lugar no grau de influéncia. A vazao de polpa
€ uma das variaveis operacionais mais importantes, pois ela esta intimamente
relacionada ao tempo de residéncia da polpa dentro do reator. Ela é uma das variaveis
gue geralmente possui maior velocidade de resposta dentro de um processo. Em caso
de baixo rendimento da unidade (alto Kappa de saida), ela € uma das variaveis mais
acessadas, pois sua diminuicdo aumenta o tempo de residéncia, fornecendo
simultaneamente aumento da taxa de deslignificacdo e tempo ao gestor de processo

para planejar uma acdo mais elaborada. A alteracdo de varidveis como, por exemplo,
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diminuicdo de consisténcia, aumento da vaz&o de soda e licor branco oxidado, tende
a diminuir o tempo de residéncia primeiramente antes que seus efeitos sejam
percebidos.

Era esperada uma influéncia maior da temperatura do que a influéncia da
pressao total do reator, porém isso nao ocorreu. Porém, a influéncia da temperatura é
maior que a influéncia da vazdo de oxigénio, da vazdo de NaOH e licor branco
oxidado, que é esperado pela literatura.

A variavel pressao total do reator influencia mais a taxa de deslignificacdo que
a variavel vazdo de oxigénio, pois o parametro F é maior do que parametro B. No
entanto, a variacdo da pressao total se da pela vazao de oxigénio.

Os parametros relacionados ao niumero Kappa de entrada e saida dos modelos
gue mais se sobressairam sobre os demais (modelos de 4,5 e 9 variaveis) estdo em
relativa concordancia com a literatura apesar das equacdes empiricas industriais
apresentarem em sua estrutura o niumero Kappa de entrada e saida e ndo o numero
Kappa residual da polpa celul@sica, pois segundo Dogan e Guriz (2008), a faixa do
parametro relacionado ao numero Kappa varia geralmente de acordo com o intervalo
indicado pela Equacéo 160. Salienta-se, que 0s parametros relacionados ao nimero
Kappa de entrada e saida do modelo empirico industrial estdo mais proximos do limite
inferior dado pela Equacédo 160, ou seja, valores mais proximos dos valores dos

parametros relacionados ao numero Kappa dos modelos de pseudo-primeira ordem.

[(1,0 < parametro relacionado ao nimero Kappa < 7,7)] 160

O grafico presente na Figura 41 apresenta o numero Kappa de varios modelos
cinéticos de uma e duas regides. Os parametros relacionados ao nimero Kappa de
entrada (I = 1,40) e saida (|/| = 1,11) do melhor modelo cinético apresentado neste
trabalho (modelo de 5 variaveis) cujo R?v é igual a 86,10 também estdo apresentados

no grafico da Figura 41.
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Figura 41.0rdem de reacdo do numero Kappa para varios modelos cinéticos. Os pontos preenchidos
correspondem a nimero Kappa igual a 1 em modelos de pseudo-primeira ordem e os pontos vazados
correspondem aos nimeros Kappa determinados pela regressao. Fonte: o autor.

Foi também analisado a tendéncia dos parametros quando se insere cada vez
mais variaveis aos modelos de acordo com a Figura 42. Exceto os parametros
relacionados a temperatura e consisténcia, os demais apresentaram relativa
tendéncia. Através da analise visual dos gréaficos da Figura 42, nota-se que, em geral,
0s parametros tendem aos valores presentes na equacdo empirica de 9 variaveis, a
medida que se insere mais varidveis nas equacfes empiricas. Alguns parametros

alcancaram a tendéncia na quantidade de 4, 6, 7 e 8 variaveis.
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Figura 42. Analise de tendéncia dos pardmetros conforme se insere mais variaveis a equagao empirica.
a) grafico da tendéncia do parametro A. b) gréafico da tendéncia do pardmetro B que esta relacionado
a vazdo de oxigénio. c) gréfico da tendéncia do paradmetro C relacionado a vazdo de polpa. d) gréfico
da tendéncia do parémetro D relacionado a vazéo de soda. €) grafico da tendéncia do parametro E
relacionado a vazao de licor branco oxidado. f) grafico da tendéncia do parémetro F relacionado a
pressao total do reator. g) grafico da tendéncia do parametro G relacionado a consisténcia. h) grafico
da tendéncia do parametro H relacionado a temperatura. i) grafico da tendéncia do parémetro I
relacionado ao numero Kappa de entrada. j) grafico da tendéncia do pardmetro J relacionado ao
namero Kappa de saida. Fonte: o autor.

8.4.2 Considerando dois reatores

Em todos os modelos propostos para representar a taxa de deslignificacao para
dois reatores, o parametro relacionado a variavel vazao de oxigénio apresentou-se
negativo, indicando que o aumento da vazdo de oxigénio diminui a taxa de
deslignificagcdo. O modelo representado pela Equacdo 155 também apresentou o
parametro relacionado a vazao de licor branco negativo, indicando que o aumento da

vazao de licor branco oxidado diminui a taxa de deslignificacdo. Ha falta de sentido
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fisico nestas duas relagfes matematicas, pois em geral o aumento da oxigenacdo do

sistema e do licor branco oxidado aumentam a taxa de deslignificagdo.

8.5 SUGESTAO DE IMPLEMENTACAO DO MODELO HIBRIDO

Os modelos desenvolvidos neste trabalho podem ser aplicados no contexto
industrial. A Figura 43 representa uma carta simplificada de controle estatistico do
processo. O modelo fornece o valor do nimero Kappa simulado na saida do ultimo
reator no painel de controle para o gestor de processo entre duas medidas do nimero
Kappa. Este nimero Kappa simulado pode ser comparado a um sensor virtual, porém
de predicao.

O engenheiro de processos da planta juntamente com o engenheiro de
automacao podem automatizar o calculo do nimero Kappa pelo modelo escolhido no
sistema do PLC conforme Figura 44.

O modelo escolhido para representar a taxa de deslignificacéo da lignina possui
5 entradas: Numero Kappa de entrada, vazao de oxigénio, nimero Kappa de saida,
vazao de polpa e vazéo de solucao de hidroxido de sodio. O numero Kappa simulado
pode aparecer na tela do supervisorio funcionando como indicador do processo. Pode-
se também definir limite inferior e superior de processos para que seja acionado um
alarme visual como indicado nas Figuras 43 e 44. Caso o Kappa simulado esteja
acima do limite superior de processos € acionado um alarme visual na tela do painel
de controle. O gestor de processos de posse desta informacéo pode analisar, planejar
e tomar uma acao para mitigar a situacao. As acdes tomadas pelo gestor de processo
podem ser, por exemplo, diminuicdo da vazdo de entrada da polpa, aumento da
temperatura do reator, aumento da vazdo de NaOH, aumento da vazao de licor branco
oxidado, aumento da vazéo de oxigénio e/ou alteracdo da consisténcia. Mediante
experiéncia do gestor de processos podem se tomar mais de uma acao
concomitantemente, como por exemplo, diminuir a vazao de polpa e aumentar a vazao

de oxigénio.
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Figura 43. Exemplo simples de uma carta de controle estatistico de processos (CEP) da variavel
nuamero Kappa medido. O nimero Kappa é medido em média a cada W minutos. O objetivo do
modelo é justamente simular o nimero Kappa entre duas medidas. Fonte: o autor.
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Figura 44. Aplicacao industrial de um modelo matematico de predicdo do niumero Kappa. As
possiveis agfes estdo em ordem de influéncia da maior (vazéo de polpa) para a menor (vazao de
LBO0) na taxa de deslignificagcdo. Fonte: o autor.
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9 CONCLUSAO

7

O objetivo geral deste trabalho que € a modelagem fenomenolédgica do
processo de pré-branqueamento com oxigénio da polpa celulésica produzida por um
processo industrial Kraft por meio da predicdo da taxa de variagdo do niumero Kappa
ao longo do tempo foi alcancado.

A realizacao da revisao bibliografica, da proposicédo de uma classificacdo dos
modelos j& existentes, bem como a discussdo destes, auxiliou e serviu como base
para a contextualizacdo e a devida elaboracdo da estrutura basica dos modelos
gerados neste trabalho.

O acesso a uma base de dados concisa, completa e bem organizada de uma
planta industrial de obtencdo de celulose foi de fundamental importancia para a
realizacao deste trabalho.

A definicdo de uma estratégia para reduzir a quantidade de equacdes empiricas
possiveis de 512 para apenas 46 foi extremamente Util para a determinacdo das
equacdes empiricas mais adequadas para compor o modelo hibrido para representar
o sistema. Essa estratégia permitiu reduzir tempo e custo computacional.

A insercdo de cada vez mais variavel nos modelos contribui para uma
diminuicdo gradual da funcdo desvio da regressao para obtencdo dos parametros, no
entanto esta diminuicdo € cada vez menor, a medida que o niumero de parametros
aumenta. A partir da analise dos grupos de modelos de 6, 7, 8 e 9 variaveis, nota-se
gue variaveis como temperatura, consisténcia e vazao de licor branco oxidado néo
acarretou grandes diminuicdes na funcdo desvio. Ademais, nem sempre o0 aumento
excessivo de variaveis contribui para melhorar o modelo. Como podemos verificar pela
Equacéao 143, o valor minimo da funcéo desvio tende a 168,37 quando o nimero de
variaveis tende ao infinito, esse valor é préximo ao valor do modelo de 9 variaveis, ou
seja, ganha-se muito pouco em melhorar a funcdo desvio em adicionar muitas
variaveis além do comprometimento do custo computacional.

Nem sempre 0 aumento de varidveis aumenta a capacidade de predicdo do
modelo. Observa-se que o R? de validacdo aumenta com a adi¢do de mais variaveis
no modelo alcangando um maximo no modelo de 5 variaveis. A partir deste ponto a
insercdo de mais varidaveis acarreta uma pequena queda no coeficiente de

determinacao da validacéo, prejudicando sua capacidade de predic&o.
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Ou seja, pelo fato do modelo com maior nimero de variaveis apresentar a menor
fungdo desvio e consequentemente o maior coeficiente de determinagdo de
regressao, este modelo ndo necessariamente € o melhor.

Através da andlise da tendéncia dos parametros nota-se que o modelo atingiu
uma certa estabilidade paramétrica, pois, em geral, os valores dos parametros néo
tendem a variar mais com a insercao de mais variaveis a equacao empirica.

A variavel consisténcia representou de forma satisfatéria os efeitos da
resisténcia a transferéncia de massa. Pois, praticamente todos o0s modelos
regredidos, o parametro relacionado a esta variavel apresentou-se com sinal negativo,
indicando a correta relacao fisica de seus efeitos na taxa de deslignificacéo.

O numero Kappa de saida representou de forma satisfatoria seu significado
fisico no processo. Em todos os modelos regredidos, o parametro relacionado a esta
variavel apresentou-se com sinal negativo, indicando a correta relagéo fisica de seus
efeitos na taxa de deslignificacao.

Os valores dos parametros encontrados estdo em concordancia com os valores
da literatura. As variaveis possuem ordem de influéncia compativel com a literatura
sobre a taxa de deslignificacéo.

O modelo fornece solucdo pratica no calculo do numero Kappa predito pois
utiliza-se de variaveis que se dispde no momento com flexibilidade na inser¢cao ou
exclusdo das mesmas, sem a necessidade de instalacdo de novos medidores para
obtencao de novas variaveis.

Considerando que os modelos obtidos sdo baseados em dados industriais,
atingiu-se certa razoabilidade entre os valores dos R?r determinados neste trabalho
em comparacdo com o R?r dos modelos puramente empiricos presentes na reviséo
bibliografica realizada deste trabalho. A diferenca percentual entre o R?r = 0,8783 do
modelo de 9 variaveis e o R?r = 0,919, que é o menor valor encontrado na revisao
bibliografica realizada neste trabalho, € de 4,6340%. E, comparando com o maior valor
de R?r encontrado na revisdo bibliografica deste trabalho, que é igual 0,9953, a
diferenca percentual é de 13,3212%.

O R?v para os modelos gerados considerando dois reatores sdo menores que
os modelos gerados considerando um reator. Talvez devesse ao fato de que ndo ha
medi¢cbes de niumero Kappa entre os reatores. A necessidade de utilizar o nUmero

Kappa simulado de saida do primeiro como niamero Kappa de entrada do segundo
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reator propiciou a falta de acuracia na simulacdo do Kappa simulado de saida de
segundo reator.

Ademais, ao se utilizarem os nimeros Kappa de entrada e saida na mesma
equacao, a funcéo desvio prové valores menores em comparagao com equagoes que
se utilizam apenas 0 numero Kappa na saida ou numero Kappa na entrada do reator.
Nota-se uma diminui¢do na fungéo desvio

Caso a industria em questdo escolha utilizar-se de algum reagente alternativo
ou aditivo futuro, como por exemplo, o sulfato de magnésio, a equacao empirica pode
ser ajustada inserindo a mesma o termo QSM* que representa a vazao de sulfato de
magnésio relacionado ao parametro N. Pode ser também inserida no modelo variaveis
externas a unidade de deslignificacdo que representa outros efeitos tal como o araste
de solidos durante a lavagem da polpa marrom.

Finalmente, por ser um modelo hibrido relativamente simples, no qual ha
apenas uma variavel de resposta ou saida, os modelos cuja abordagem se baseou
em apenas um reator CSTR podem ser incorporados ao PLC da industria de obtencéo

de celulose.
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