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RESUMO

Atualmente um dos maiores impactos financeiros nas usinas sucroenergeticas é dado pela
geracdo de sistema de vapor. O objetivo deste trabalho foi dimensionar uma planta de producéo
de acucar com intuito de sintetizar um processo de consumo ideal de vapores a partir do
redimensionamento dos sistemas de evaporadores e turbinas. Para isso, foi realizado um
dimensionamento e otimizacao do sistema de geracdo de vapor de uma industria de agucar a
partir de balancos de massa e energia global e por componente, o sistema avaliado foi para uma
inddstria com capacidade produtiva de 285 t/h de cana. Assim, foi possivel obter um aumento
na geracao de trabalho Gtil na turbina de condensacédo de 7,61 MWh, totalizando um aumento
de 2,5 MWh para todo o sistema. Conclui-se, pelas andlises de sensibilidade, foi possivel
melhorar a geragdo de trabalho til através das diferentes combinagdes de condigdes
operacionais, essas alteracGes estdo de acordo com préticas tradicionais no que tange as
configuracdes dos evaporadores.

Palavras-chave: cana-de-agUcar, otimizacdo, evaporadores, analise de sensibilidade, vapor.



ABSTRACT

Currently, one of the biggest financial impacts in the sugar-energy plants is given by the
generation of steam system. The objective of this work was to scale a sugar production plant
with the purpose of synthesizing an ideal process of consumption of vapors by resizing the
evaporator and turbine systems. For this, a sizing and optimization of the steam generation
system of a sugar industry was carried out using global energy and mass balances and by
component, the evaluated system was for an industry with a production capacity of 285t/ h of
sugarcane. Thus, it was possible to obtain an increase in the generation of useful work in the
condensation turbine of 7.61 MWh, totaling an increase of 2.5 MWh for the entire system. It
was concluded, from the sensitivity analyzes, that it was possible to improve the generation of
useful work through the different combinations of operational conditions, these changes are in
accordance with traditional practices regarding the configurations of the evaporators.

Keywords: sugarcane, optimization, evaporator, sensitivity analysis, steam.
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1. INTRODUCAO

Atualmente o Brasil € o maior produtor de cana-de-acicar do mundo, com
aproximadamente 40% da produgdo mundial, com uma produtividade de 79,1 t/ha, valor acima
da média. Este nimero tem tido um crescimento constante nos ultimos dez anos tendo em vista
0 aumento no consumo de bioetanol - um dos produtos possiveis provenientes do
processamento da cana-de-agUcar. Nesse sentido, o estado de Mato Grosso tem se mostrado nos
ultimos anos, um dos estados com maior crescimento no pais devido ao reconhecimento da
possibilidade do plantio da cana-de-acUcar na entressafra da soja — principal cultura do estado.
Assim, é possivel perceber um potencial do estado para novos empreendimentos das usinas
sucroalcooleiras (CONAB, 2020).

O uso da cana-de-agUcar para producdo de carboidratos cristalizados comestiveis mais
conhecidos como agucares, sejam eles refinados ou ndo, é majoritaria em alguns paises como a
india em detrimento da producéo de etanol. No entanto, a producéo do agucar normalmente é
mais dispendiosa ndo s6 para implementacdo, mas também para operacdo. Dito isso, as usinas
sucroalcooleiras mais atuais procuram atuar com um tripé operacional para se manter ativa e
competitiva no mercado pelos anos de operacdo. Neste tripé pode ser elencado a producédo de
acucar, etanol e energia (CASTRO, 2013).

A producdo de agUcar ou de bioetanol proveniente da cana-de-agucar, possuem 0 mesmo
“rejeito” por utilizarem a mesma matéria-prima — o bagago da cana-de-aclcar. Este material é
considerado um dos mais utilizados atualmente como matriz energética de industrias no
segmento de alimentos e bebidas, aclUcar e alcool combustivel, chegando a 68% da energia
utilizada em inddstrias alimenticias, dividindo o restante em 12% para o uso de carvao mineral
para geracdo de energia em usinas mais antigas, 12% para energia elétrica da rede elétrica
(concessionarias) e o restante outros combustiveis empregado em caldeiras mais antigas como
6leo BPF e outras fontes secundarias de energias proveniente do petroleo (MME -
MINISTERIO DE MINAS E ENERGIA, 2020).

1.1 Justificativa

Atualmente um dos sistemas com maior impacto financeiro, caso haja desperdicio, é o
sistema de geragdo de vapor, onde se é utilizada a biomassa. Este sistema esta diretamente
ligado a alguns dos principais processos da refinaria como os evaporadores e cozedores, além

de trocadores de calor para o pré-tratamento do mel. Sendo assim, um processo mais eficaz
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permite ndo sé uma economia de consumo da biomassa, mas também uma maior producéo de
acucar caso seja de interesse aumentar a producao.

A principal problematica dos tradicionais sistemas de vapor € a eficiéncia térmica e
material deste insumo, visto que normalmente estdo presentes redutores de pressdo ou turbinas
de contrapressdo para adequagdo da temperatura e pressdo da corrente de vapor aos
evaporadores e cozedores.

No entanto, com o desenvolvimento de novas tecnologias e conhecimentos em analise
e simulacdo, tem-se tornado possivel melhorias na sintese do processo, com um maior
aproveitamento do bagaco de cana-de-agucar, tendo em vista que se aproveita mais da energia
gerada da queima deste material.

1.2 Objetivo geral

Esse trabalho tem como objetivo dimensionar uma planta de producdo de agucar por

meio de um estudo de caso.

1.3 Objetivos especificos

Sintetizar um processo com condi¢cdes adequada de consumo de vapores, a partir do

redimensionamento dos sistemas de evaporadores e de turbinas.



2. FUNDAMENTACAO TEORICA

Nos topicos a seguir sera dissertado acerca da composicdo da cana-de-agucar e dos
processos pelos quais ela e seus produtos intermediarios passardo. Para tanto, serdo levantadas
discussdes com relacdo aos equipamentos normalmente utilizados nas plantas sucroenergéticas.

Assim, o processo de producédo de agucar foi subdivido em volumes de controle e seus
processos intrinsecos, como a recepcao da cana-de-agucar, sua limpeza e extracdo para o
primeiro volume de controle, o tratamento do caldo para o segundo volume de controle, a
evaporacdo e consequentemente a concentracdo do caldo da cana-de-agucar e por fim o

cozimento e cristalizacao.

2.1 Preparo da Matéria-Prima

O Processo se inicia na remocao da casca, e preparacdo da cana-de-aglcar, com uma
limpeza para remocéo de qualquer material que possa vir causar algum dano aos equipamentos
subsequentes. Essa limpeza pode ser feita a partir da inje¢éo de agua pressurizada que removera
grande parte do material particulado, entretanto, neste processo ha também a remocdo de
sacarose, podendo ser removida de 1 a 6kg de sacarose por tonelada de cana-de-agucar. Dito
iSS0, muitas vezes tecnologias mais novas escolhnem uma outra forma de remoc¢éo de impurezas
na qual ndo se possui arraste da sacarose conhecida como limpeza a seco. Esse método consiste
na injecdo de ar pressurizado em sentido ascendente para remocdo do material particulado
(HUGOT, 1977).

Uma vez limpa, a cana-de-agucar segue para o processo de desfibramento que consiste
em duas etapas: a primeira de picagem a partir de um conjunto de facas que gira em direcdo a
matéria-prima direcionada pelas esteiras, e a segunda € um método de moagem por martelos
rotativos que pressionam o material contra uma placa metélica causando o desfibramento por
cisalhamento. O processo de desfibramento consiste em aumentar a area de contato da matéria-
prima e abrir o material lignoceluldsico para o proximo processo (extracdo do caldo) (HUGOT,
1977).

2.2 Extracéo do Caldo

A extracdo do caldo da cana-de-agucar consiste em um processo fisico de remogéo da

parte rica em sacarose enquanto o material lignocelulésico (Fibra) é retido. Existem dois
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métodos para este processo: moagem e difusdo. Este processo consiste na extracdo do caldo a
partir da passagem da cana-de-agUcar — aberta pela etapa de desfibramento, em moendas de
rolos que utiliza a pressdo hidraulica causada pelo rolo superior em dois inferiores que suportam
a matéria-prima. Estes rolos possuem ranhuras para que possa ter um maximo aproveitamento
de &rea de contato para extragdo do caldo de cana-de-agtcar. Normalmente, 0s rolos possuem
uma velocidade de revolucGes de aproximadamente 6 a 8 rpm e uma pressdo hidraulica variavel
de 380 a 400 bar que ¢ aplicada pontualmente em apenas uma zona de esmagamento da cana-
de-acucar (LOPES, 2013).

Segundo Castro et al. (2013) normalmente séo aplicados 4 ternos de moendas — sistemas
de trés rolos como supracitado, para extragdo de aproximadamente 93% da sacarose presente
na matéria-prima. A Tabela 1 mostra a extratibilidade da sacarose presente em porcentagem da

alimentacdo e acumulada.

Tabela 1 - Extratibilidade da sacarose por terno de moendas.

Extracéo Por moenda (%) Acumulada
total (%)

1° terno 72,0 72,0

2° terno 42,0 83,9

3° terno 37,0 89,8

4° terno 33,5 93,2

Fonte: Hugot (1983)

Segundo Hugot (1977), a poténcia para o primeiro terno deve ser de entre 3,3 e 4
CVITCH enquanto para 0s outros trés subsequentes sdo entre 2,2 e 3 CV/TCH para extracao
das porcentagens de sacarose referidas acima. Com isso, se obtém um produto rico em sacarose
que consiste em um caldo concentrado com 13 a 14° Brix como corrente primaria de produto
enquanto o bagaco é direcionado as caldeiras para cogeracdo de energia que serd citada

posteriormente.

2.3 Tratamento do Caldo

Ao ser extraido nas moendas, o caldo apresenta uma suspensdo formada

predominantemente por fragmentos com menos de 1 mm de espessura que pode ser prejudiciais
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para 0s processos subsequentes de alta temperatura. Para tal, utiliza-se o tratamento do caldo
em duas etapas: tratamento preliminar ou tratamento primario e em seguida o tratamento fisico-
quimico (destinado a remocao do material coloidal e correcdo para pH neutro que evite inversédo

da sacarose) composto pelo processo de sulfitacdo e calagem (LOPES, 2011).

2.3.1 Tratamento preliminar

A primeira etapa é o tratamento preliminar que € composto por um sistema de peneiras
— operacdo de separacao fisica, dependendo da qualidade do caldo, pode-se optar por apenas
duas das trés peneiras que serdo descritas em sequéncia sendo a peneira estatica essencial
(LOPES, 2011).

A peneira estatica € um equipamento de caracteristicas autolimpante o que facilita sua
manutencdo. Uma vez que o caldo a ser peneirado impulsiona o material insollvel retido para
fora da tela, possuindo baixa permeabilidade de impurezas com granulometria entre 0,35 e 1
mm, 0 que auxilia na diminuicdo de contaminantes. Sua capacidade de retencdo é de 80% dos
solidos insolaveis (LOPES, 2011).

Ja apeneira vibratoria € um equipamento que possui uma superficie telada e € levemente
inclinada, submetida a vibragdes dos mecanismos excéntrico ou eletromagnético. Equipamento
com capacidade de reduzir o teor de bagacilho — material fino proveniente da fibra no processo
da moagem, no caldo de um valor entre 0,6 a 1,5 g/L para 0,4 a 0,5 g/L, no entanto tem sido
substituido por conta do baixo rendimento (LOPES, 2011).

Por fim a peneira rotativa € um cilindro giratério disposto horizontalmente com lateral
formada por uma tela, mais conhecido como tromel. O caldo adentra o cilindro e o bagacilho é
retido ao atravessar a malha. A capacidade de retencdo desse equipamento chega a 83% e possui
facil desinfeccdo. A capacidade de processamento € de 30 a 35 m3/h de caldo para uma
superficie de tela de 0,45 m (LOPES, 2011).

2.3.2 Tratamento fisico-quimico

Esta etapa do tratamento consiste numa aplicacdo de acido sulfuroso, denominada
sulfitacdo, seguido da calagem (adi¢éo de cal), aquecimento e separa¢do do material precipitado
por decantacdo. O tratamento fisico-quimico do caldo é considerado um ajuste fino do caldo

para as proximas etapas do processo, tendo em vista a méxima eliminagdo de ndo agucares,



coloides, méxima taxa de sedimentacéo e baixo teor de lodo e célcio no que resulta baixa cor e
turbidez e por fim um pH adequado aos préximos processos (LOPES, 2011).

Sulfitacdo e calagem: o processo de sulfitacdo consiste na acdo do &cido sulfuroso
(H2S03), sobre o caldo, que auxilia na produgéo de precipitados de pequenos cristais de sulfito
de célcio, além de uma agdo bactericida consideravel. A sulfitacdo também age como um
redutor, uma vez que o sulfito atua sobre substancias corantes presentes no caldo, reduzindo a
cor e turbidez do caldo. No entanto, o procedimento gera uma quantidade significativa de anidro
sulfuroso (SO) que pode ser absorvido pelo caldo de cana-de-acucar em uma torre de absorcéo.
A calagem € a adicdo de leite de cal (hidréxido de célcio) para neutralizagdo do pH do caldo,
auxiliando na precipitacéo de impurezas do caldo e inibig&o da inverséo da sacarose em glicose
e frutose (LOPES, 2011).

Além do tratamento fisico-quimico, normalmente o caldo passa por um processo de
aquecimento que auxilia a remocdo de albuminas e impurezas coloidais por induzir a separagéo
destas impurezas por precipitacdo em conjunto com o cal. No entanto, a temperatura ndo pode
ser superior a 105 °C, correndo o risco da queima ou degradacdo de parte do aglUcar ndo
dissolvido no caldo (HUGOT, 1977).

Normalmente o aquecimento acontece em duas etapas sendo uma antes da sulfitagéo
para melhorar a performance da difusdo dos solidos no liquido e promover o desprendimento
das impurezas, e um posterior a calagem. O aquecimento é feito por trocadores de calor de feixe
tubular, de fluxo em corrente cruzada. Normalmente o vapor utilizado no trocador de calor é o
vapor de escape das turbinas, com uma pressao de 1,5 kgf/cm? e velocidade aproximadamente
de 30 m/s. O presente estudo demonstrara a possivel substituicdo deste vapor para uma
passagem de vapor vegetal proveniente dos evaporadores (HUGOT, 1977)

Por fim, a Gltima etapa de pré-tratamento do caldo-de-cana é a decantacdo que consiste
em um decantador continuo conhecido como clarificador apresentado ao processo apos o
aquecimento do caldo no flash em que o caldo-de-cana sai a uma temperatura de 105 °C. A
decantagdo € um processo que exige que sua entrada tenha pouca turbuléncia e em sentido
ascendente (na parte de baixo do tanque), portanto deve possuir pouca velocidade de entrada.
Essa etapa € essencial para remocao do restante do bagacilho presente ainda no caldo-de-cana
e deve ocorrer ap6s 0 aquecimento para que sua densidade seja menor que a temperatura
ambiente (LOPES, 2011).

Para que a decantacdo demonstre seu impacto significativo no processo, é apresentado

uma corrente de saida para a recirculacdo de parte do caldo processado, isso permite um maior



aproveitamento do caldo e maior remocao das impurezas. A entrada da corrente de recirculacdo
é ligeiramente acima do leito das impurezas presentes no tanque. O produto conhecido como
caldo clarificado é entdo removido de forma ascendente por uma canaleta presente ao redor de
todo o tanque (LOPES, 2011).

Essas impurezas sdo concentradas no fundo conico do tanque de decantacdo e sé&o
denominadas de lodo. O lodo é removido pela parte mais baixa do tanque de decanta¢do em
regime continuo e permite grande aproveitamento. Normalmente nessa etapa se usam polimeros
de baixa densidade e médio peso molecular de grau alimenticio para estabilizacdo da molécula
das impurezas o que permite sua coagulacdo e precipitacdo de forma mais segura. O lodo é
direcionado a um processo de filtragem a qual ocorre a altas temperaturas para que se evite
qualquer tipo de incrustacdo ou aumento na viscosidade dos materiais presentes, o que poderia

diminuir a eficiéncia do processo (LOPES, 2011).

2.4 Evaporadores

A partir da etapa anterior, obtém-se como produto um caldo clarificado. Este, por sua
vez, é submetido a um processo de evaporacdo para sua concentracdo. O processo de
evaporacao na industria agucareira consiste na volatilizagdo do componente mais instavel —
sendo este a 4gua, com intuito de se obter um componente desejado com maior concentracao
do soluto — no caso o aclcar (HUGOT, 1977).

No processo de producdo do aclcar, 0s evaporadores sdo responsaveis pela
concentracdo do clarificado a até 72° Brix e facilitar o processo de cristalizagdo do agucar, no
entanto, o caldo ndo se é concentrado a niveis tdo elevados por conta do risco de formacao de
cristais falsos na etapa de cristalizacdo. Nesse sentido, os evaporadores sdo utilizados para
concentrar o caldo até 60° Brix — quantidade de solidos insolUveis necessaria para a etapa dos
cozedores para o agucar demerara. Apos esta etapa, o caldo passa a ser chamado de xarope ou
mel quando concentrado (HUGOT, 1977).

Para funcionamento do processo, se tem inicialmente no primeiro corpo a entrada do
vapor de escape proveniente das turbinas a 120°C, para o aquecimento da corrente de entrada
do caldo clarificado vindo da etapa de pré-tratamento com uma temperatura de 80°C e 14° Brix.
Apdbs o primeiro corpo, parte da agua desprendida do caldo em forma de vapor denominado de
vapor vegetal é destinada ao proximo corpo por uma corrente de vapor que que sera condensada
assim como a primeira e sera destinada a um baldo de expansdo que sera citado a seguir, este

vapor vegetal do primeiro corpo esta a uma temperatura aproximada de 100°C.
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Para o segundo corpo, tem-se como entrada de caldo de 17° Brix proveniente do
primeiro corpo, enquanto o fluido de aquecimento é em parte o vapor vegetal e o vapor
proveniente das turbinas ja transformados em vapor de escape (112°C). O corpo dois esta a uma
pressdo inferior a do corpo um o que permite que seu caldo seja concentrado a uma temperatura
inferior & temperatura de ebulicdo do caldo a pressdo atmosférica como mostra na Tabela 2
(HUGOT, 1977).

Tabela 2 - Temperatura de ebulicdo para respectivas pressdes dos corpos e suas

concentracgdes
Vapor de escape Tvapor(°C) Pressdo do corpo  °Brix
(kg/lcm?)
Alimentacado 120 2,025 14
1 111 1,512 17
2 100 1,030 19
3 85 0,580 28
4 55 0,160 55

Fonte: Hugot (1977)

E valido ressaltar a importancia da alimentacao diferenciada de vapor do Gltimo corpo
em que se tem alimentacdo de vapor vegetal ndo sé do terceiro corpo, mas também do primeiro
que possui uma temperatura pouco maior (Figura 1). Isso permite uma menor utilizacdo de
vapor de escape que seria acrescida para aquecimento do Ultimo corpo a partir do vapor vegetal
do terceiro apenas (HUGOT,1983)

Figura 1 — Corpo 4 e correntes de vapor
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Uma vez que é efetivada a troca térmica entre o vapor e o caldo através da calandra, o
vapor perde calor latente de vaporizacéo, transformando grande parte se ndo todo vapor em
agua condensada na calandra. Nesse sentido, deve-se expelir o valor em massa de agua do vapor
que entrou na calandra. Essa descarga de agua condensada é feita por drenos alocados na parte
mais abaixo de uma calandra. Normalmente por projeto se é observado um dreno para cada 3
m2 de secdo do evaporador, essa drenagem deve acontecer em uma velocidade de no minimo
0,50 m/s. Estes drenos devem ser conectados a calandra por um cone que aumenta a area de
escoamento e consequentemente a vazdo da drenagem como mostra a Figura 1 (HUGOT,
1983).

Outro ponto de suma importancia para aumento da eficiéncia térmica, seria a utilizagdo
de balBes de expansdo que exercem a funcao de reciclo de grande parte do vapor condensado
para alimentacdo de vapor vegetal do proximo corpo, como mostra a Figura 2. Para isso
normalmente se utiliza um tanque flash o qual auxilia a evaporacdo das dguas condensadas e,
com isso, se tem uma grande economia de energia térmica reduzindo a demanda de vapor de
escape proveniente das turbinas. Outra utilizacdo das dguas condensadas seja do primeiro corpo,
seja dos corpos subsequentes, pode-se utilizar este condensado como &gua de retorno para
caldeira (HUGOT, 1977).

Figura 2 - Evaporadores com adicao de baldo de expanséo
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2.5 Cozedores

Uma vez que o caldo de cana-de-acUcar esta concentrado ao sair dos evaporadores, sua
denominacdo muda e passa a ser chamado de mel, melado ou xarope. Sabendo disso, é
detalhado por Lopes 2013, que o cozimento é um processo de cristalizacdo da sacarose contida
no melado. Os cozedores — equipamentos os quais fazem a funcdo, sdo expressamente parecidos
com evaporadores que operam em simples efeitos e sob véacuo, a principal diferenca entre eles
se da pelo fato de que os cozedores séo projetados para fluidos de altas viscosidades.

Os cozedores receberdo o mel com uma concentragdo proxima a 60° Brix e comecara o
processo de cristalizacdo no ponto 6timo definido de acordo com o grau de supersaturagdo (SS)
do produto que é denominado de licor-mde. Este grau de supersaturacdo € definido como a
razdo entre a concentracdo de solucdo em razdo da concentracdo de solucdo supersaturada, e
influencia diretamente na formacao de cristais no licor-mée, podendo coexistir até trés zonas
de formacdo de cristais com caracteristicas diferentes. O licor-mde é concentrado até se
transformar em um melado concentrado com uma concentracdo de cerca de 96° Brix a qual
também ¢ conhecida como “massa cozida” (HUGOT, 1977).

A etapa de cozimento € um processo de concentracao do xarope e inicio da cristalizagédo
dos cristais de acucares. Logo, um ponto chave nesta etapa é a quantidade de dgua evaporada,
esta é dada em funcdo da massa inicial (m0), °Brix inicial (B0) e °Brix final (BF), sendo que a
Equacdo 14 a seguir apresenta como realizar o célculo da quantidade de agua evaporada (E)
(HUGOT, 1977). O xarope é concentrado pelo cozedor e seu produto é chamado de massa
cozida, sendo esta a vazao de alimentacao da etapa de cristalizacao.

A Figura 3 mostra as zonas existentes na cristalizacdo de acucares, entre elas podemos
citar a zona metaestavel onde ocorrem o crescimento dos cristais, no entanto ndo ocorre o
surgimento de novos cristais, e a zona labil em que ocorre a formacdo de novos nucleos de
cristais com auxilio de sementes presentes na solucdo ou a partir do aumento de cristais ja
existentes até o colapso destes para formar novos cristais espontaneamente. Normalmente a
zona de operacdo desejavel esta ligeiramente abaixo da linha de divisdo entre as duas zonas, no
entanto, caso se necessite de cristais menores a zona 6tima para operagdo passa ser a zona labil
(HUGOT, 1977).
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Figura 3 — Zonas da cristalizagado
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Fonte: Hugot (1977)

Uma variavel de suma importancia no que tange a etapa de cozedores e cristalizacéo (a
seguir) é a velocidade de cristalizacdo da sacarose presente no licor-méde que depende
principalmente de alguns parametros como a viscosidade, temperatura, grau de supersaturacéo
(SS) e pureza do licor-mae (HUGOT, 1977).

Por se tratar de uma etapa que tem por finalidade concentrar o licor-mae, é necessario
para operacdo deste cozedor um sistema de aquecimento do fluido no interior do cozedor e um
sistema de mistura para homogeneizar a temperatura no interior do cozedor (HUGOT, 1977).

O cozedor que melhor se adequa ao processo produtivo do aglcar é o cozedor de vacuo
continuo, um cozedor horizontal com calandras tubulares. A agitacdo do licor-mae no interior
do cozedor se da por conveccdo e apresenta 6tima homogeneizacao, o aquecimento do licor-
mae é dado por um sistema de calandra com tubos verticais de a¢o no interior. O cozedor de
vacuo continuo é classificado como um equipamento que fornece uma qualidade superior de
cristal, maior eficiéncia energética, exaustdo aprimorada, custos reduzidos de manutencédo e
controle automatico simplificado (HUGOT, 1977).

Visto que a o objetivo do cozimento é iniciar a etapa de cristalizagdo e
consequentemente concentrar o licor-mae que entra no cozedor de 60 a 70° Brix para 96° Brix,
entdo a variavel a ser controlada é a concentracdo do licor-mae. Para realizar este controle a
varidvel a ser manipulada sera a vazdo de licor-made proveniente das evaporadoras e a
temperatura do licor-mée, podendo assim aumentar ou diminuir a taxa de concentragdo
(LOPES, 2013).
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2.6 Cristalizacao

Segundo Hugot (1977), a cristalizacdo é definida como sendo uma etapa no processo
pOs cozimento em que a agitacdo interna da massa cozida permite a formacéo de cristais de
forma mais homogénea conforme se aumenta o esgotamento do licor-mée.

A massa cozida com concentracdo superior a 96° Brix e temperatura de 70 a 75 °C
alimentam os cristalizadores e 0 processo de cristalizagdo € finalizado nesta etapa, gerando um
produto rico em cristais de sacarose a 38°C. A agitacdo na etapa de cristalizacdo modifica a
posicdo relativa das particulas da massa cozida e dos cristais, fazendo que o processo de
cristalizagdo ocorra uniformemente, sendo este um dos mecanismos mais importantes a serem
controlados na etapa de cristalizacdo. Para que a cristalizacdo ocorra com a melhor performance
possivel o equipamento deve ser projetado com um sistema de arrefecimento da massa cozida
até cerca de 38°C e possuir um mecanismo de agitacdo. Para que o transporte da massa cozida
obtenha o melhor desempenho o cozedor deve ser instalado em um andar acima do cristalizador
para que ndo haja problemas com o transporte da massa cozida. E consequentemente o
cristalizador deve ser instalado no andar superior a centrifuga. Os problemas com transporte de
massa cozida ocorrem devido & alta viscosidade, sendo necessario diluir a massa cozida,
perdendo qualidade e rendimento (HUGOT, 1977).

A etapa de cristalizagdo tem como objetivo finalizar a formagéo de cristais, obtendo
maior eficiéncia possivel. Para assegurar que a cristalizacdo ocorra uniformemente a variavel a
ser controlada nesta etapa sera o tamanho dos cristais e a eficiéncia de cristaliza¢do, sendo as
variaveis manipuladas a velocidade de rotacdo do cristalizador e a temperatura da massa cozida
no interior do cristalizador (HUGOT, 1977).

2.7 Turbinagem

A etapa de turbinagem, também conhecida como centrifugagdo consiste na separagdo
dos cristais de tamanho adequado do mel contido no produto da cristaliza¢ao, o aglcar é obtido
como produto e o mel é reutilizado no processo de cristalizagdo. A etapa de turbinagem pode
ser realizada em centrifugas descontinuas ou continuas, sendo que as principais diferencas entre
as duas é que a centrifuga descontinua carece de maior demanda de tempo operacional nas suas
etapas de arranque, lavagem e descarga e apresenta pouca eficiéncia energética. A Figura 4

abaixo ilustra o corpo do equipamento em questdo (HUGOT, 1977).
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Figura 4 - Turbina horizontal continua
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Fonte: Hugot (1977)

A turbinagem consiste em separar os cristais do mel, sendo que a eficiéncia desta
separacao esta diretamente ligada com o rendimento do processo, ou seja, quando o rendimento
abaixa significa que esta na hora de realizar um processo de limpeza no equipamento. Para a
etapa de turbinagem a variavel a ser controlada seré a eficiéncia e as suas variaveis manipuladas
serdo a velocidade de rotacdo da centrifuga e o tempo de corrida, visando parada para limpeza
do equipamento (HUGOT, 1977).

2.8 Secagem

Segundo Lopes (2013) a operacdo de secagem é uma etapa para determinar padrées de
qualidade do aclcar e impedir desenvolvimento de qualquer microrganismo no produto.
Consiste na reducdo da umidade do acucar até um ponto que ela seja compativel com os padrdes
de envase, ou seja, a umidade inicial de 0,5 a 1% deve ser baixada a 0,1% ou menos,
dependendo do tipo de agucar”. Neste contexto, complementa-se que, dependendo das
condicdes operacionais dos parametros temperatura e velocidade do ar de entrada pode haver
perdas ou degradacgdo de agucar.

A operacgdo do secador consiste em um aquecedor de ar e um ventilador, onde o ar
aquecido entre 70 e 95°C entrara em contato com os graos de agUcar, promovendo a secagem.
Os fatores que influenciam na etapa de secagem sdo a vazdo volumétrica, as condicGes
operacionais do ar, como temperatura e pressdo e a interacdo entre o grao de aglcar e 0 ar. Ao
fim das zonas de secagem, hd uma zona destinada ao resfriamento do agucar, abaixando sua

temperatura para 35 a 40°C. Outro parametro que deve ser controlado é a velocidade de entrada
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do ar, esta deve operar no limite de 1 m/s de ar, pois acima deste valor o ar comeca a carregar
finos de acucar, gerando perdas e problemas com o filtro de ar (HUGOT, 1977).

No sistema de secagem, a etapa deve garantir um produto com baixo teor de umidade e
minimizar a perda de agucar por arraste de finos junto da vazdo com ar seco. Logo, a variavel
a ser controlada nesta etapa serd a umidade do agUcar que sai do secador, sendo as varidveis a
serem manipuladas a velocidade do ar, a temperatura do ar e a velocidade de rotagdo do secador.
Agua de saida dos arrefecedores se torna opcéo a serem usadas como &gua de alimentacao do
sistema de caldeira ou agua para aquecimento de outros equipamentos (HUGOT, 1977).

Nesta etapa de projeto, a escolha da bomba é um processo crucial, visto que a
viscosidade do fluido com cristais de aclcar é consideravelmente alta e a temperatura de
operacdo nesta etapa € de apenas 50° C, podendo ocorrer 0s problemas de escoamento citados
acima. Neste contexto, além das medidas de instalacdo vertical do conjunto cozedores,
cristalizadores e centrifugas, a bomba rotativa € a melhor escolha para mitigar possiveis
problemas relacionados ao escoamento dos cristais, pois esta € uma bomba destinada a operar
com fluidos viscosos (HUGOT, 1977).

A etapa de cristalizacdo tem como objetivo finalizar a formacédo de cristais, obtendo
maior eficiéncia possivel. Para assegurar que a cristalizacdo ocorra uniformemente a variavel a
ser controlada nesta etapa serd o tamanho dos cristais e a eficiéncia de cristalizacdo, sendo as
variaveis manipuladas a velocidade de rotacdo do cristalizador e a temperatura da massa cozida
no interior do cristalizador (HUGOT, 1977).

2.9 Turbinas a vapor

As turbinas a vapor sdo maquinas térmicas que possuem a capacidade de aproveitar a
energia térmica do vapor sob altas pressfes, convertendo esta energia em trabalho mecanico
atil com o auxilio da dilatacdo térmica. Normalmente as turbinas a vapor estao acopladas a um
gerador que utiliza o trabalho gerado pela turbina a vapor em energia elétrica. As turbinas a
vapor sdo classificadas como turbinas de condensacdo, contrapressao, reaquecimento ou
extragdo (TAUNUMA, 2017). No trabalho so serdo abordadas as turbinas de condensacdo e de
contrapressao, visto que as usinas sucroenergéticas fazem o uso, em sua totalidade, apenas
destes dois tipos.

As turbinas de condensagdo normalmente sdo utilizadas em termelétricas pois possuem
a maior eficiéncia de transformacdo da energia térmica em elétrica, podendo chegar a um

consumo de 4 kg/kWh — valor de referéncia no que tange eficiéncia de transformacao da energia
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térmica presente no vapor vivo em energia elétrica. As turbinas de condensacdo possuem um
condensador a jusante do sistema, permitindo uma descarga do vapor a uma pressao
efetivamente menor que a pressao atmosférica. O vapor de escape das turbinas de condensacgéo
estdo normalmente a um titulo acima de 90 %, o que propicia uma maior diferenca de entalpia,
resultando em uma alta eficiéncia (BEEBE, 2003)

Por outro lado, as turbinas de contrapressdo sdo comumente utilizadas para redugéo da
pressdo e temperatura do vapor vivo das caldeiras propiciando um vapor mais brando para o
processo e ainda assim gerando energia elétrica. A pressao e temperatura do vapor de escape
das turbinas de contrapressao podem ser controlados a partir de valvulas de escape (TANUMA,
2017).
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3. MATERIAIS E METODOS

A metodologia empregada foi inicialmente a determinacdo da capacidade de producao
e posterior balanco de massa e energia para cada volume de controle. Com isso, foram feitas
delimitacOes para 0s processos que possuem grande impacto para o sistema de geracdo e
consumo de vapor. Tais delimitagdes foram feitas com base na metodologia de

dimensionamento e anélise de eficiéncia térmica de Hugot (1977).
3.1 Capacidade de Producéo

Para se iniciar o dimensionamento, inicialmente é necesséaria a capacidade de producéo
a partir de critérios sobre o porte de uma empresa com base na Receita Operacional Bruta Anual
conforme classificagdo do Banco Nacional do Desenvolvimento (BNDES). A partir deste
critério foi definido para esse trabalho uma meédia anual de 192 mil toneladas de acgucar
produzido sem mix de producdo — utilizando toda a cana-de-agucar levada a inddstria para
producdo de aglcar. Levando em consideracdo duas plantas — Usinas de Santa LUcia (Araras)
e Sdo Manoel (S&o Manuel), determina-se que a planta do projeto foi enquadrada como de

médio porte uma vez que se situa entre as duas como mostrado na Tabela 3.

Tabela 3 - Produtividade de referéncia entre as usinas Santa LUcia e Sao Manoel

Empresa Localizacdo Produgéo Lucro Bruto Porte
(mil ton)
Usina Santa Araras 179 R$187.404.264,00 Médio
Ldcia
Usina 1924 R$200.000.000,00 Médio
Projeto

UsinaSdo  S&o Manuel 20511 R$213.736.032,00 Médio
Manoel
Fonte: Acervo pessoal (2020) — Legenda: M Usina Santa Licia (2020); ! Roberto (2020)

Nesse sentido, sabendo que a usina é sazonal juntamente com a temporada de colheita
da cana-de-acucar, seu funcionamento foi determinado para um periodo de produgéo de 8 meses
ao ano. Se considera também, que a usina possua um fluxo continuo ininterrupto de trabalho de
24 horas por dia e 30 dias por més, o que contabiliza um total de 5760 horas ao longo do ano
trabalhado. Assim, obtém-se uma capacidade de producao de 33,3 t/h.
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De modo a auxiliar nos célculos, é feita a conversdo da producdo de agucar por hora
para toneladas de cana-de-acgUcar requerida para a producdo. Segundo CONAB (2020), para
cada tonelada de cana-de-agucar se produz em média 118 kg de agucar. Assim, 0 consumo
esperado de cana-de-acucar foi de 285,5 t/h. Para tanto, o dimensionamento para processamento

da cana-de-agUcar foi feito a partir da extracéo do caldo.

3.2 Balanco de Massa e Energia

O balango de massa é uma parte primordial para o dimensionamento e analise de uma
indUstria, a partir do balanco de massa se determina a capacidade e outras caracteristicas de
cada equipamento e permite posterior balanco de energia que permitira quantificar a quantidade
de energia que sera necessaria gerar a partir das turbinas e consequentemente a determinacgéo
da quantidade de vapor de escape que serad usado pelos evaporadores e cozedores.

Para tanto o trabalho foi separado em quatro volumes de controle sendo eles: o volume
de controle 1 (VC1), que inclui a recepcdo e limpeza da cana-de-agucar, seu desfibramento e
extracdo. Volume de controle 2 (VC2) que inclui o tratamento fisico-quimico do caldo
(fosfatacdo, peneira rotativa, sulfitacdo, calagem, aquecedores, tanque flash, decantacdo e
filtracdo a vacuo com tambor rotativo). O volume de controle 3 (VC3) que é a etapa de
evaporagdo e concentragdo do caldo. Por fim, o volume de controle 4 (VC4) que inclui a
formacdo do produto (aclcar) nos cozedores e cristalizadores, passando em seguida pela
turbinagem e, por fim, para controle de qualidade do produto, a etapa de secagem para manter
uma baixa umidade presente no cristal de agucar.

E valido ressaltar que os balancos de massa e energia estdo em regime estacionario, ou
seja, o fluxo de massa e energia ndo variardo com o tempo. 1sso porque se considerou 0 processo
industrial em funcionamento pleno, sem considerar as etapas transientes como o preenchimento

e esvaziamento de tanques, aquecimentos e resfriamento de equipamentos, entre outros.

3.2.1 Volume de Controle 1

O volume de controle 1, como supracitado, é composto de equipamentos para limpeza
como mostra a Figura 5. E possivel constar que este volume de controle é composto pela

recepcdo da matéria-prima, limpeza, picagem e desfibramento e extracao do caldo nas moendas.
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Figura 5 — Fluxograma do VVolume de Controle 1
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Fonte: Acervo pessoal (2020)

3.2.1.1 Considerac0es iniciais e calculos preliminares

Primeiramente, para que fossem feitos os balancos de massa das etapas iniciais também

componente na lista de simbolos.

Tabela 4 — Composicdo média da cana-de-acUcar

Y

temos a extracdo do caldo-de-cana — separacao fisica do sumo desejado (caldo-de-cana) da
fibra. Nesse sentido, para que fosse definida uma composicéo da cana-de-agtcar foram usados
os dados mostrados nas Tabelas 4 e 5 abaixo. Além disso, para que os balancos de massa por

componente sejam mais intuitivos, foram definidas as variaveis de fracdo massicas por

Componente Percentual (%) Soélidos Solaveis (Brix) Percentual (%)
Fibra 12 Sacarose 88
Solidos Solaveis (Brix) 18 Frutose 1
Agua 70 Glicose 1
- - Sais 10

Fonte: Alves et al. (2018)
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Tabela 5 - Composicdo média da cana-de-acUcar

Componente fracéo Percentual (%)
Fibra Xf.A3 12
Agua XH20,A3 70
Sacarose Xsac,A3 15,84
Frutose Xfrut, A3 0,18
Glicose Xglic,A3 0,18
Sais Xsais,A3 1,8

Fonte: Alves et al. (2018).

3.2.1.2 Balanco de Massa Volume de Controle 1

Acerca da extratibilidade das moendas, foi levantado segundo Hugot (1977) que a fibra
do bagaco aumenta gradativamente ao longo das moendas até atingir o limite de
aproximadamente 0,5 de fracdo massica na saida de bagaco do quatro terno como mostra a

Figura 6 abaixo.

Figura 6 — Fracdo massica de fibra no bagaco de cana-de-acucar por terno de moenda.

Fibra
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Fonte: Hugot (1977)

Em vista disso, foram feitas as devidas consideracdes para determinar a quantidade de
fibra nas correntes de bagaco como mostra o Tabela 6. Além disso, segundo Hugot (1977), a
extragdo do caldo é dada pela Equacgéo 1 que relaciona as frages méssicas de entrada (Xenirada)
e saida (xsqiqq) de fibra. A extrabilidade de agUcares é superior a extracdo do caldo também

como mostra a Equacdo 1.

__caldo extraido _ Xgaida—Xentrada 1
caldo de cana xsaida(l_xentrada) ( )
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Tabela 6 — Concentracdo de fibra no bagaco ao longo das moendas.
Componente  Concentracéo de

fibra
Xfb1 0,29
Xfb2 0,36
Xf.b3 0,41
Xf b4 0,5

Fonte: Hugot (1977)

Assim, obter-se a quantidade de agua na corrente C1 utilizando a Equacédo 1 se obtém a
vazdo maéssica de 131,72 t/h, 32,78 t/h e 0,37 para agua, sacarose e frutose e glicose
respectivamente na corrente B1. J& para impurezas insolUveis (sais) presentes no caldo extraido,
se considera que para cada moenda 60% ¢ arrastado pelo bagaco enquanto os outros 40% sao
extraidos e seguem para o caldo. Assim, se obteve as vazdes massicas de sais como 2,03 t/h e
3,05 t/h para as correntes de caldo e bagaco respectivamente.

Quanto a quantidade de palha e terra proveniente da colheita, segundo Brassolatti et al.
(2016) a porcentagem em peso de impurezas na cana-de-actcar € em média 6%. Dessa forma,
a corrente “A” de alimentacdo do volume de controle 1 corresponde a 299,43 t/h. Definidas as
consideracdes iniciais, o balango de massa para a remogdo de impurezas na etapa de “lavagem
a seco” possui como corrente rica em impurezas como corrente W. Foi considerada também
uma eficiéncia de 100% para remocdo das impurezas, o que € ideal, para remocdo das
impurezas, portanto toda impureza presente na corrente A é removida na corrente W como

mostra a Equacéo 2.

W =A1-A=1299,4349 — 282,486 = 16,9491 t/h (2)

Como o processo esta regido por balancos de massas em estado estacionario, apés a
aplicacdo das condicGes de extratibilidade e das relagdes encontradas por Hugot (1977), foi
possivel encontrar uma vazdo maéssica de 66,01 t/h de agua, enquanto para os agucares foram
calculados 11,95 t/h, e 0,13 t/h para sacarose, glicose e frutose, levando em consideragéo que
as correntes de frutose e glicose sempre tendem ser muito préximos. Para se obter a vazdo
massica total da corrente B1 bastou fazer o somatorio de todas as vazfes por componente. Para
se obter a corrente de C1, tendo em vista que o sistema estd em estado estacionario, se faz a
diferenga entre B1 e A3. Ap0s se obter a vazdo massica da corrente C1 de 167,98 t/h foi possivel

encontrar um valor de 0,69 t/h de fibra na corrente de C1.
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A corrente C1 é destinada para uma corrente inferior que se juntard com as correntes
das outras trés moendas enquanto a corrente de bagaco B1 é destinado para proxima moenda
para possivel extracdo. O balango das moendas € substancialmente semelhante ao da moenda
1. Melhores detalhamentos podem ser vistos no Anexo 1 (Tabelas Al a A5) que mostram as

fracOes e vazdes méassicas de cada componente e total para cada corrente.

3.2.1.3 Balanc¢o de Energia Volume de Controle 1

Para efetuacdo do balanco de energia foi necessario inicialmente determinar a
quantidade de cana-de-agUcar que seria processada visto que 0s equipamentos requerem uma
quantidade de poténcia por tonelada de cana-de-agucar processada por hora (CV/TCH) — cv/t
cana-de-acucar/h. Tendo em vista que o processamento serd de 282,5 t/h de cana-de-aguUcar, foi
possivel efetuar o calculo das poténcias de cada equipamento, dentre eles os sopradores,
picadores, desfibradores e as quatro moendas (Anexo 1, Tabela A6).

Os equipamentos do VC1 podem ter dois tipos de acionamento ou operacéo: elétrico e
avapor. A usina simulada em questdo optou pelo acionamento elétrico, uma vez que, este possuli
uma eficiéncia muito mais elevada. A industrias com projetos atuais, quase em sua totalidade,
optam por esta modalidade. Sendo assim, ndo sera necessario calcular a quantidade de vapor
necessaria ao processo. A poténcia sera considerada apenas no balango de energia do sistema
de cogeracdo, onde sera dimensionada a quantidade de energia produzida pela usina. Para tanto
a poténcia instalada dos equipamentos que foi obtida multiplicando pela massa de cana-de-

acucar por hora. Mais detalhes estdo apresentados no Anexo 1 (Tabela A7).

3.2.2 Volume de Controle 2

O volume de controle 2 (VC2) apresenta o balanco de massa e energia referente aos
equipamentos de mistura (para etapa de fosfatacdo), peneira rotativa, coluna de absorgéo,
aquecimento, flasheamento, decantacdo e filtracdo. A Figura 7 apresenta este fluxograma.
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Figura 7 — Fluxograma das etapas de tratamento do caldo
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Fonte: Acervo pessoal (2020).
As variaveis correspondentes para cada fracdo massica e cada corrente foram detalhadas

bem como as variaveis estdo presentes na Lista de Simbolos.

3.2.2.1 Fosfatacado

Segundo Hugot (1977), a razdo massica de acido fosférico dosado em relacdo ao caldo
submetido ao tratamento é de 300 mg/L de caldo. Sendo a densidade do caldo aproximadamente
1050 kg/m3 (também da mesma referéncia) e vazdo do caldo proveniente da etapa anterior.
Assim, correlacionando a quantidade dosada de &cido fosférico com a vazdo massica do caldo,
obteve-se a vazdo maéssica de 0,062 t/h de acido fosforico.

As composi¢des massicas e fragdes atreladas a esta corrente foram calculados como 0s
balancos (global e por componentes) explicitado anteriormente para o volume de controle 1.
Foi obtido o valor da corrente massica de D2 a partir da soma de C e D1, com isso se obteve
um valor de vazdo massica de 218,3 t/h. Sabendo as fragdes massicas de C e D1 é possivel saber
as fracbes massicas e vazdes massicas por componente de D2, mais detalhes podem ser vistos
no Anexo 1 (Tabela A8).

Dessa forma foram estabelecidas algumas caracteristicas do caldo-de-cana e do &cido
fosforico para determinacdo da entalpia com base em Hugot (1977) (Anexo 1, Tabela A9).
Aqui, para além dos fenémenos energéticos, foi levantado a poténcia de operagao para se operar
uma um tanque de mistura e, assim, considera-lo no dado de integracdo energética da planta.

Conforme os motores padréo disponiveis que atenda um sistema de agitacdo com impelidor
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tipo hélice, rotacdo 3400 rpm (nivel de agitacdo intensa) e disponivel para vazao volumeétrica
do caldo sendo aproximadamente 220,75 m3/h, a poténcia instalada de para este equipamento é
de 187 kW.

3.2.2.2 Peneira rotativa

Segundo Lopes (2011), a peneira rotativa possui uma capacidade de retencéo de 83%
das fibras totais presente no caldo (corrente anterior) com auxilio do aditivo, a nova massa de
fibra na corrente E1 se obteve uma vazdo de 1,48 t/h. Nesse sentido, foi feito o balango de
massico em regime estacionario global e por componente para se obter a vazao massica de
216,84 t/h para E2.

Obtidas ja as vazbGes massicas das correntes D2 e E1 (bem como de suas fracbes
massicas) e da nova corrente E2, bastou isolar as fragdes de E2. Para maiores detalhes pode-se
visitar o Anexo 1 (Tabela A10). Quanto aos fendmenos térmicos, estes ndo estdo presentes em
ordem relevante nesta etapa, portanto ndo ha balanco de energia atrelado. No entanto, foi
levantado a poténcia de operacdo para uma peneira rotativa e, assim, considerou-se no dado de
integracdo energética da planta. Sendo assim, a poténcia instalada para este equipamento foi de
25,58 kW.

3.2.2.3 Sulfitacéo

Segundo Hugot (1977), a razdo massica de enxofre dosado em relacdo ao caldo
submetido ao tratamento deve estar entre 200-500 g/TC (g/t cana-de-aglcar). Assumindo 0
valor limite a ser a adicionado e que, conforme 0 mesmo, que o0 ar para queima de enxofre
ocorre com excesso de peso entre 8 e 9 vezes, sendo metade disso consumido na combustéo e
a outra arrastada com o SO formado (x4, r; = 0,8 € X502 r1 = 0,2) correlacionando o peso de
enxofre com a vazéo de caldo de cana-de-agucar se obtém uma vazdo maéssica de 0,141 t/h de
enxofre.

Ja para a corrente de F1 na etapa de absorcdo que é formada pela massa de SO, mais
quatro vezes 0 seu peso em ar que é todo absorvido (ALVES et al., 2018). Dessa forma F1
possui a vazdo massica de 0,70 t/h de SO ja para a corrente F3 se faz o balanco massico
encontrando uma vazdo massica de 217,55 t/h. A partir das vazdes massicas das correntes E2 e

F1 (bem como de suas fracfes massicas) € possivel obter a corrente F3. Os respectivos valores
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de vazdo e de fracdo maéssica para cada um dos componentes dessa nova corrente estdo

explicitados na Tabela 7.

Tabela 7 — Composicao da corrente de caldo sulfitado

F3
Fragdo massica Vazdo (t/h)
Fibra xiez 00,0014 0,304
Agua Xrzors 0,7850 170,776
Sacarose XsacF3  0,1855 40,358
Frutose Xmutrz  0,0021 0,459
Glicose Xglic,;3 0,0021 0,459
Sais Xsais,F3 0,0203 4,426

Acido fosforico  Xrostrs  0,0003 0,063
Dioxido de enxofre X so2rs 0,0006 0,141
Ar XarrF3 0,0026 0,565
TOTAL - 1 217,550
Fonte: Acervo Pessoal (2020).

3.2.2.4 Calagem

Segundo Hugot (1977), a adicdo de cal deve ocorrer na razdo de 500 a 800 g/TC.
Considerando que a quantidade de cal dosada ao caldo sulfitado seja de 700g/TC obtendo uma
guantidade de alimentacdo de 0,197 t/h de cal. Ainda, segundo Lopes (2011), a solucéo de cal
a ser adicionada no processo de calagem deve ser de 5% de hidréxido de cal para o restante de
agua. Entdo a proporcédo de solucdo (G1) corresponde a uma vazdo de 3,75 t/h.

Obtida a vazdo de G1, € possivel se obter G2 somando as vazdes méssicas de G1 e F3,

obtendo um valor de aproximadamente 221,307”)7". Sabendo as composicBes e fracbes

massicas de G1 e F3 também se sabe as composi¢bes de G2 visto que o sistema esta em regime
transiente. Para mais detalhes visitar o Anexo 1 (Tabela A12). Executado o balango de massa
da etapa de calagem é possivel se calcular a entalpia de mistura com a Primeira Lei da
Termodindmica (Equacdo 3), € valido ressaltar que algumas consideracGes foram feitas para
essa etapa utilizando alguns dados fornecidos por Hugot (1977). Para mais detalhes dos valores

obtidos com o balango de energia nesta etapa do processo visitar o Anexo 1 (Tabela A11).
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3.2.2.5 Aquecedores

Para interpretacdo fisica, de acordo com Costa (2002) o Balan¢o de Energia Térmica no
trocador € dado pela Equacéo 3. Observando que nao ha deslocamento da energia para fora do
sistema entende-se que ndo ha trabalho, desta forma, W=0. Havendo essencialmente troca
térmica, portanto, Q#0. J& para as energias gravitacional e cinética, como possuem variagcao

muito pequena dentro do sistema, considera-se que AEg ¢ AEk sdo despreziveis.
AE = Q+W - Q+W = AEg + AEk + AH (€))

Para o fluido de interesse, o caldo que esta sendo tratado, considera-se que suas
propriedades sdo uniformes ao longo do processo, e que a perda de calor entre as correntes e 0
ambiente é desprezivel, o que por fim simplifica o balanco para a Equa¢do 3.1. Considerando
um sistema ideal sem trocas térmicas com o ambiente, todo calor do fluido quente é transferido
ao fluido frio obtendo assim a Equacéo 3.2 que quando rearranjada é possivel se obter a Equacao
3.3.

Q = mAH = m(Hs — He) (3.2)
Qf = -Q 3.2)
mf(Hfs — Hfe) = mq(Hqs - Hqge) (3.3)

Para o fluido de trabalho, foi definido que o vapor d'agua € o responsavel pela troca de
calor no sistema, que passa de vapor saturado para liquido saturado, havendo entdo a presenca
de calor latente conforme a relacdo na Equacdo 3.4. Por fim, sabendo que o vapor vegetal sai
do primeiro corpo do evaporador a 122,15°C para o qual a calor latente é calculado em 219,61
kJ/kg por meio do software gratuito Calculadora de Engenharia TLV. J4 o valor de calor
especifico aproximado para o caldo foi obtido de Hugot (1977), para valor de 0,899 kJ/kg°C.
Obteve-se 0s seguintes calores requeridos bem como a vazdo necessaria em cada um dos

trocadores como especificado na

Tabela 8.
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ms-Cpf - (Tfs — Tfe) = my-A (3.4)

Tabela 8 — Dados de elevacdo de temperatura requerido, calor trocado e vazdo massica de

cada trocador
Trocador de Trocador de Trocador de Total
(Corrente
calor #1 calor #2 calor #3
G3)
Temperatura °C 475 77 91 -
entrada caldo
Temperatura de o 77 01 103 i
saida caldo
Vazdo massica 221,307 221,30 221,307 221,307
de caldo
Calor
. kW 1631,339 774,195 663,596 3069,130
transferido
Vazao massica 2619 1,243 1,065 4.92

vapor

Fonte: Acervo Pessoal (2020)

3.2.2.6 Tanque Flash

Esta etapa do processo se justifica pela necessidade de ajustar em fatores que impliquem
na etapa de decantacdo dos albuminoides formados nas etapas de tratamento fisico-quimico
anteriores. O primeiro deles é o abaixamento de temperatura no decantador, ja que se deve
evitar o efeito do aumento da viscosidade desse material a ser decantado. Além do mais, o
tanque flash deve ser capaz de remover ar incorporado na etapa de sulfitacdo. Segundo Alves
et al. (2018), toda corrente gasosa proveniente desta etapa € constituida de ar. Sendo assim, a

corrente de H2 é toda corrente gasosa incorporada ao caldo, ou seja, o ar, dessa forma obteve-

se o valor de 0,56 % Nesse sentido, foi possivel se obter a vazdo massica de H1 pela diferenca

entre G2 e H2, sendo essa obtido 220,74 %

Obtidos ja as vazdes massicas das correntes G2 e H2 (bem como de suas fragdes

massicas) e da nova corrente H1, basta correlacionar as vazGes massicas de H1 com as de
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entrada em G2. Os respectivos valores de vazdo e de fracdo méssica para cada um dos
componentes dessa nova corrente estdo explicitados na Tabela 9.

Tabela 9 — Composicao da corrente de caldo flasheado
H1l

Fracdo massica

Vazao (t/h)
Fibra xtH1  0,0014 0,3038
Agua XH2o0H1 0,7898 174,3348
Sacarose XsacH1 0,1828 40,3579
Frutose XfrutH1 - 0,0021 0,4586
Glicose XglicH: 0,0021 0,4586
Sais Xsais,H1 0,0200 4,4258

Acido fosforico  Xfstr1  0,0003 0,0633

Didxido de enxofre Xso2n1 0,0006 0,1412

Cal XcaH1  0,0009 0,1977

TOTAL - 1 195,532
Fonte: Acervo Pessoal (2020)

3.2.2.7 Decantacéo

Segundo Alves et al. (2018) adiciona-se polimero floculante na razdo de 2g/TC, assim,
acorrente 11 correspondente a vazdo massica de polimero possui uma vazao massica de 0,00056
t/h. Nesta etapa ainda se remove todos os sais e componentes adicionados durante a etapa de
tratamento fisico-quimico, além de cerca de 99,5% de toda fibra (conforme eficiéncia dos mais
modernos processos de decantacdo). Considera-se ainda que nesta etapa ainda, cerca de 17%
dos agUcares séo arrastados com o lodo e 75% da massa de agua é continuada no processo como
parte do caldo clarificado. Assim, é possivel chegar ao valor de I3 sendo de aproximadamente
165,01 t/h enquanto a vazdo de 14 (arraste) é de 55,73 t/h.

Obtidos ja as vazdes massicas das correntes H1 e 11, bem como de suas fragcbes massicas
e das novas correntes I3 e 14, obtém-se as fracdes de I3 e 14. Mais detalhes estdo presentes no
Anexo 1 (Tabela A13).
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3.2.2.8 Filtracdo a vacuo e tambor rotativo

A etapa de filtracdo envolvendo o filtro de tambor rotativo, tem como objetivo reduzir
as perdas de acucar presente no lodo, gerando torta e caldo filtrado a partir da vazédo de lodo
gerado da etapa de decantacdo. Para tanto se utiliza a corrente de fibra de E1 (100% fibra)
removida pela peneira rotativa inicialmente no tratamento do caldo de cana-de-agUcar, a fibra
auxilia na formagéo da torta, permitindo uma maior retenc¢do dos sais para passagem apenas de
um caldo um pouco mais concentrado em aguUcares para se juntar ao caldo tratado.

E importante salientar a necessidade da adicdo de 4gua para o processo de recuperacio
dos agucares, uma vez que o lodo em conjunto com a fibra precisa da percolacdo de um solvente
do agtcar para arrastar este para o clarificado. E definido por Alves et al, (2018) o minimo de
25% da corrente de lodo tratado em agua para arraste. As equacdes de balan¢o dos componentes
utilizados foram aplicadas como balanco de massa em regime estacionario. A partir dos dados
de Alves et al, (2018), considerou que o rendimento de recuperacdo de acucar (n3) de 84,14%.
Dessa forma, o processo de recuperagdo de aglcares consegue uma vazao de 38,42 t/h de caldo
concentrado (Corrente J1) que se juntara a corrente de caldo clarificado (Corrente 13). A
Corrente J2 é chamada de torta e normalmente é descartada. Os detalhes das vazdes por

componente estdo presente no Anexo 1 (Tabela Al4).

3.2.3 Volume de Controle 3

O volume de controle 3 (VC3), tange a parte da evaporacdo e concentracdo do caldo
para que este possa ser guiado a etapa de cristalizacdo. E valido ressaltar que para o presente
trabalho ndo foram considerados os bal6es de expansdo mesmo que sejam muito utilizados na

industria. A Figura 8 abaixo mostra as correntes para cada corpo.

Figura 8 — Fluxograma dos evaporadores envolvendo os quatro corpos
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Fonte: Acervo Pessoal (2020)

Para efetuar o balanco de massa foram feitas algumas consideragdes para que se pudesse
calcular a quantidade de vapor vegetal que deslocaria para o proximo efeito e, com isso,
determinar a quantidades de escape das turbinas que seria requerida no primeiro efeito a partir
do calor exigido para concentrardo do caldo a um dado °Brix e consequentemente a evaporacao
de determinada quantidade de massa de agua.

Assim, primeiramente o caldo deve ser pré-aquecido a 100°C ao chegar ao primeiro
corpo do evaporador, o sistema a ser empregado no projeto € um evaporador de quatro efeitos
sem pré-evaporador, com entrada de vapor de escape das turbinas apenas no primeiro corpo e
aquecimento dos demais com vapor vegetal do efeito anterior.

Nesse sentido, inicialmente deve-se determinar a quantidade de ART (acUcares
redutores totais) presentes no caldo para que seja possivel calcular a concentracdo do préximo
corpo. Com isso, temos que a quantidade que entra de ART em determinado corpo, sera a
quantidade que alimentard o proximo corpo, enquanto a corrente de vapor vegetal sera
idealizada — sem arraste de sdlidos. O grau brix pode ser relacionado ao ART a partir da

Equacdo 4 abaixo.

OBrix = —2RT__ 4
ART+4gua
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Assim, ja determinado como constante inicial a vazdo de caldo proveniente do
tratamento anterior (FO) — para o corpo um (corpo 1) ou (Fi-1) para os corpos dois em diante, e
calculadas a concentracfes em °Brix de entrada a partir da determinacdo da concentracdo de
saida que foi pré-determinada, pode-se fazer um balanco de massa do componente do soluto
(ART) para se determinar a quantidade evaporada em determinado corpo. Com isso, a partir do
balanco de massa do componente aglcares se tem a Equacao 5 abaixo.

__ Vazdo de entrada no corpo * Fragdo méssica de ART de entrada (5)

Fi =

Fragido massica de ART de saida

Obteve-se assim, a vazdo de saida do caldo concentrado (Fi) de cada corpo, o0 que
permite o calculo da vazdo de vapor vegetal de cada corpo V;_,) a partir do balango de massa

global dado pelos Equacéo 6.
Vi—y) = FO — F1 (6)

Sabe-se que o ciclo de vapor de escape das turbinas é fechado e ndo possui qualquer
contato com o sistema massico do evaporador, sendo assim todo vapor de escape que entra,
troca calor com o sistema e sai como condensado (ou parte condensado) na corrente C;_qy. No
entanto deve-se saber a quantidade de vapor de escape proveniente das turbinas para a
alimentacdo do primeiro corpo — vazao representada pela corrente (S0) no fluxograma. Para se
calcular a vazéo de SO, deve-se calcular inicialmente a diferenca de temperatura de ebuligcdo
para o caldo em comparacdo com a agua pura por conta da concentracdo do soluto a partir da
Equacdo 7. Com isso, pode-se calcular a temperatura de ebulicdo da solucdo a partir da
concentracdo de ART no caldo (Equacéo 8). Para tanto, para calcular o Cp da solucédo em funcgéo

da concentracdo de °Brix se possui a correlacdo indicada por Hugot (1977).

BPR = (1,78 * °Brix) + (6,22 * (°Brix?)) (7)
TE == THZO + BPR (8)
Cp =1 - (0,006 * 2Brix = 100 * 4,18) 9)

Sabendo que o vapor proveniente da turbina de contrapressdo possui pressao (PS,)
proxima a de 1,5 kgf/cm? e que sua temperatura deve chegar superaquecida em pelo menos
11°C segundo Zacura e Piccirilli (2012), a temperatura de entrada do vapor de escape deve ser

de aproximadamente 135,15°C. E também estipulado que a pressdo do corpo 1 seja de 1,24
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kgf/cm2 — pressdo essa que propicia a evaporagdo da dgua a uma temperatura neste corpo de
104,22°C. A Equacao 10 mostra o célculo do calor requerido para evaporar tal quantidade de
agua. Por fim, é possivel calcular a quantidade de vapor requerido no corpo 1 (S,) como mostra
a Equacédo 11, onde A.,nq € O calor de condensacdo, At.,nq diferenca de temperatura entre a

alimentacdo do vapor e a temperatura de condensagéo do vapor e Cp,,q;, 0 calor especifico do

vapor (Cpyqp).
Q = ((Fo * Cp x AT) + (Vy * Aev)) (10)
S, = (vaap’?Atcond)-l_)lwnd (11)
0 =

1000

Alguns dados foram levantados com base no manual de Hugot (1977) que determina as
condigdes mais comuns de operacdo para os evaporadores. Esses parametros foram usados
posteriormente para se obter a temperatura e calor de vaporizagao da massa de dgua deslocada
do caldo e a condensacdo da agua nas temperaturas e pressdes indicadas por Hugot (1977). Foi
possivel também se obter dessa forma o calor requerido para evaporagdo da agua e, por fim, a
determinacdo da quantidade de vapor requerido para determinado corpo. Para mais detalhes
acerca dos valores e unidades de cada variavel definidas por Hugot (1977) estdo presentes no
Anexo 1 (Tabela A15).

Uma vez determinadas as vazdes de alimentacdo do primeiro corpo, foi possivel
estipular a variavel controlada sendo °Brix, se obtém assim a necessidade de massa d’agua a
ser removida e consequentemente a quantidade de vapor vegetal produzido pelo primeiro corpo.
Com isso, foi possivel perceber a quantidade de vapor de escape proveniente das turbinas S,
que se transforma completamente em condensado (vazdo de saida de massa de dgua apos troca
térmica completa). Sabendo que apenas as concentracdes de agua serdo modificadas, obteve-se
como Equacdo 12 a equacdo que rege a concentracao de cada corpo. Dito isso foram obtidos 0s
resultados da vazdo massica global e por componente de cada corpo apds replicar 0s passos

anteriores. Os detalhes dos demais corpos podem ser vistos no Anexo 1 (Tabelas A16 a A19).

F1 _ (FO*XART ) __ (FO*°Brixpg) (12)
Hz0 ARTpq °Brixp,

3.2.4 VVolume de Controle 4
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O volume de controle 4 (VC4) apresenta o balanco de massa e energia referente aos
equipamentos de cozimento, cristalizacdo, turbinagem e secagem. A Figura 9 apresenta o

fluxograma do volume de controle 4.
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Figura 9 — Fluxograma da concentracéo final do caldo: cozimento, cristalizacdo, turbinagem e secagem
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Nos célculos a seguir serdo utilizadas as legendas, composi¢cdes massicas de cada
corrente conforme detalhadas no Anexo 1 (Tabela A20). A corrente de entrada do VC4
corresponde a corrente de saida do 4° efeito dos evaporadores, apresentando 58° Brix de

concentragéo.

3.2.4.1 Cozimento

O balanco de massa (BM) do cozedor teve como objetivo deixar a massa cozida com

concentracdo superior a 96° Brix e uma fracdo baixa de agua.

E = mo'(l—ﬂ) (13)

O equacionamento para 0 BM do cozedor foi feito da mesma forma que os demais sendo
um balanco de massa global e por componente de forma estacionaria. Uma vez que apenas sera
deslocada parte da massa de agua enquanto os demais componentes estardo ainda na solugédo
até a cristalizacdo, se calcula apenas a massa de massa deslocada. Onde a linha F4 € a corrente
proveniente das evaporadoras, M1 é a corrente de massa cozida e M2 a corrente da &gua
evaporada. Maior detalhamento pode ser visto no Anexo 1 (Tabela A22).

O balanco de energia (BE) do cozedor avaliou o sistema, promovendo dados da
quantidade de calor requerida pelo cozedor para concentrar o xarope de 58°Brix a 98°Brix € a
quantidade de vapor requerida para fornecer o calor necessario para a etapa. Segundo Hugot
(1977) o calor especifico (cp) do xarope ou da massa cozida é dada pela Equacédo 14.

cp= 1—(0,007-B)-4,18 (14)

Jé& para o célculo do BPR, utilizou a Equacdo 15 e para o calculo da quantidade de calor
requerida para a etapa de concentracdo do xarope utilizou-se da Equacdo 16. Ainda para a etapa
de cozimento seré necessario fornecer 4,291E+07 kJ/h de energia para o sistema, ou 1,192E+04
kW de poténcia. Tendo a quantidade de calor necessario, € possivel calcular a quantidade de
vapor necessario (S) proveniente das turbinas para a demanda de calor a partir da Equagdo 17.
Para mais detalhes, as varidveis usadas para o calculo dos balancos de energia estdo presente
no Anexo 1 (Tabelas A23 e A24).



1,78 - Brix\ (6,22 - Brix\> (15)
BPR = ( )( )
100 100

Qcoz = (mpyz - Hyp) + (li "CPm1 " (TMl - TRef)) - (mE—P "CPg-p (TE—P - TRef) (16)

Qcoz

S = 17)
[Ac+(vaapor'(TVapor_TCondensado))]'1000

A partir do balango de energia, foi concluido que serdo necessarias 25,26 t/h de vapor

para alimentar o cozedor e para que este cumpra sua fun¢do normalmente.

3.2.4.2 Cristalizacdo

Neste caso, 0 equipamento escolhido para a etapa de cristalizagcdo foi o cristalizador
vertical continuo (CVC), pois este cristalizador é classificado como um equipamento com
transferéncia de calor eficiente, baixa manutencdo, facil limpeza, higiénica e totalmente
drenavel, além de apresentar uma area de construcdo reduzida. O CVC possui um sistema de
arrefecimento interno de cascos e tubos, garantindo boa troca térmica e quanto ao mecanismo
de agitacdo, utiliza-se de um agitador vertical com pas. No que se diz respeito a integracdo
energética, a agua de saida dos arrefecedores se torna opcao a serem usadas como agua de
alimentacéo do sistema de caldeira ou dgua para aquecimento de outros equipamentos.

Nesta etapa de projeto, a escolha da bomba &€ um processo crucial, visto que a
viscosidade do fluido com cristais de acucar é alta e a temperatura de operacéo nesta etapa é
baixa, podendo ocorrer os problemas de escoamento citados acima. Neste contexto, além das
medidas de instalacdo vertical do conjunto de cozedores, cristalizadores e centrifugas, a bomba
rotativa € a melhor escolha para mitigar possiveis problemas relacionados ao escoamento dos
cristais, pois esta € uma bomba destinada a operar com fluidos viscosos.

A etapa de cristalizacdo ndo envolve processos de concentra¢do da massa cozida, sendo
que nesta etapa a fragdo massica da corrente de entrada ndo se altera. A operacdo principal da
cristalizacéo é fornecer as melhores condi¢fes operacionais para o término da cristalizacdo da
massa cozida, para isso, é necessario resfriar a corrente M1 de 82°C para 40°C (corrente N1).
Portanto para 0 BM néo hé alteracdes nas fracbes massicas e na vazdo massica e os valores da
corrente M1 sdo iguais aos da corrente N1.

Para resfriar a massa cozida, optou-se por utilizar agua a temperatura ambiente (25°C)
e entdo calculou-se a partir do balanco de energia a quantidade de agua necessaria para resfriar

a massa cozida. Considerou-se que o cristalizador é adiabatico e a temperatura da 4gua de saida
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do trocador de calor estd em 40°C, a partir da Equacao 18 foi possivel obter também a vazéo

de 4gua necessaria para concluir a etapa de resfriamento.

mHZO — Mcrist” CPcrist' (Tcoz—T crist) (18)
cvH20 (Tout.H20~TIN.H20)

A partir dos calculos da equacéo citada a pouco obtendo entéo os valores de 37877,1
kg de &gua por hora para resfriar a massa cozida de 82 °C para 40 °C. Mais detalhes dos

parametros usados para o célculo do resfriamento estdo presentes no Anexo 1 (Tabela A25).

3.2.4.3 Turbinagem

A etapa de turbinagem tem como objetivo separar os cristais de actcar do mel contendo
acucares nao cristalizados, a partir disso segundo Hugot (1977) o esgotamento da massa cozida
esta entre 60 a 65%. Para 0 BM da turbinagem adotou-se uma eficiéncia (n) de esgotamento de
65%. A metodologia para 0 equacionamento da turbinagem se deu da mesma maneira dos
demais processos. Assim, a partir do equacionamento, obteve-se uma vazao de 27,5 t/h de
acucar umido e 17,63 t/h de mel final. Demais detalhes podem ser conferidos no Anexo 1
(Tabela A26). Contendo a fragcdo massica e vazdo massica do agucar itmido e do mel final.

As turbinas utilizadas sdo continuas e elétricas, segundo Hugot (1977) utilizam de 20 a
30 KW. Para este trabalho, escolheu-se o valor de 25 kW de poténcia para as centrifugas. Hugot
(1977) cita que a fragdo massica de agua na corrente de agicar imido fica na faixa de 0,5% a
2%. A partir do BM realizado nas centrifugas, obteve-se a fracdo massica de agtcar de 99% e

0,0086% de agua, atendendo ao valor do referencial tedrico.

3.2.4.4 Secagem

A etapa de secagem finaliza o processo de concentragdo do agucar e como produto o
acucar seco contém de 0,1 a 0,2% de 4gua em sua fracdo méssica (HUGOT, 1977). A partir dos
resultados de Alves et al, (2018) estimou-se para o0 presente trabalho a eficiéncia de remogéo
da agua presente no agucar umido em 97%, também a partir da literatura de Alves et al (2018),
considerou-se que a corrente de ar de aquecimento é dobro da corrente de agucar a ser seco. A
partir desta consideragdo e das equacles de balanco de massa listadas a seguir, foi possivel

obter a fracdo massica e vazdo massica de cada componente relacionado a etapa de secagem.



Neste contexto, para a etapa de secagem optou-se por utilizar o secador horizontal de
tambor rotativo. Onde o equipamento em questdo atende todas as necessidades relacionadas a
etapas de secagem, principalmente a umidade final e velocidade controlada do ar, além de ser
referéncia no que se diz respeito a secagem de acucar.

Considerou-se uma umidade relativa de 41% com temperatura de 31°C. Com o uso de
uma carta psicrométrica, a essas condi¢es a umidade absoluta do ar possui um valor de 0,011kg
de agua/kg de ar. Esse dado foi utilizado para as fracGes massicas do ar de secagem (corrente
P2). Para mais detalhes, o Anexo 1 (Tabela A27) possui as fracBes massicas e as vazoes
massicas das correntes do secador.

Na etapa de secagem, existem duas etapas com trocas térmicas, o aquecimento do ar na
entrada do secador e o resfriamento do acucar na etapa final de secagem. Foi realizado um
balanco energético para obter dados de: vazdo massica de ar a ser resfriado, temperatura de
saida do ar quente, quantidade de calor para aquecer o ar e quantidade de calor necessaria para
resfriar o acucar. Neste contexto a partir da metodologia e resultados de Alves et al, (2018)
considerou que o ar é aquecido a 90°C e que o agUcar € aquecido até 70°C. A umidade absoluta

pode ser calculada a partir da Equacdo 19 apresentada a seguir (ALVES et al, 2018):

UA = —TH20 (19)

Msblido seco
Obtendo-se entdo a umidade da corrente de entrada de aclcar e de saida como 0,00868
kg dgua/kg de acucar e 0,00026 kg de agua/kg de agucar, respectivamente. O balan¢o de energia
do volume de controle, considerando a zona de aquecimento é apresentado pela Equacéo 20,
onde H; é definido como a entalpia do ar na corrente i, apresentado pela Equacdo 20.1 e h; é

definido com a entalpia do acucar na corrente i, apresentado pela equacgéo 20.3.

01-hp; + P2 -Hpy, =P1-hp; + P3-Hp; (20)

Hi =c;-(T; = Tyep) + UA; - Ag (20.1)

Ci = CDar + CPyapor * UA; (20.2)

hi = Csstidgo * (Ti — Tref) + Xagua * Pagua * (Ti — Trer) (20.3)
Qpy = Mpy ° CPagcucar (Tin.o1 — Tour.p1) (20.4)

A partir dos dados apresentados na Tabela 10 foi possivel isolar o termo Hpz da Equacéo
20, fornecendo 99,56 kJ/kg de entalpia da corrente de ar de saida. E isolando o termo
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temperatura de saida da Equacdo 20.1, obteve-se 65,17°C a temperatura de saida do ar de
aquecimento. A quantidade de calor necessario para resfriar o agucar de 70°C para 30°C é dada
pela Equacdo 20.4 acima, considerando que o ar de resfriamento entra a 30°C e sai a 60°C.
Dessa forma, sera necessario retirar 1,04E+06 kJ/h de calor do acUcar, ou seja, 47.84 t/h de ar

de resfriamento serdo necessarios.

Tabela 10 — Parametros balango de energia - Secador
BE - SECADOR - AQUECIMENTO

Linha Corrente Prop. Valor Unidade
UA 0,0065 kg Agua/Kg Acucar
Vazdo Massica 27,65 t/h
h 52,76 kJ/kg
o Cp 1,312 kJ/kg°C
Entrada  Acucar Umido
Temp. IN 40 °C
Temp. Ref 0 °C
Fracdo Agua 0,0065
Cp agua 4,184 kj/kg°C
Vazdo Massica 55,29 t/h
UA 0,011 kg Agua/ kg Ar
C 1,025 kJ/kg
Temp. IN 90 °C
Entrada Ar Quente Temp. Ref 0 °C
H 117,13 kd/kg
A0 2257 kJ/kg
Cp. Ar 1,005 kJ/kg
Cp. Vapor 1,88 kJ/kg
UA 0,000196
Vazdo Massica 27,47 t/h
h 87,83 kJ/kg
Saida  Aclcar Seco Cp 1,254 klkg°C
Temp. OUT 70 °C
Temp. Ref 0 °C
Fracdo Agua 0,0002
Cp agua 4,184 kj/kg°C

Fonte: Acervo pessoal (2020)



Tabela 10 — Pardmetros balanco de energia — Secador (continuagéo)
BE - SECADOR - AQUECIMENTO

Linha Linha Linha Linha
Vazdo Massica 55,47 t/h
UA 0,0143
C 1,031 kJ/kg
Temp. OUT 65,17 °C
Saida Ar Quente Temp. Ref 0 °C
H 99,56 kJ/kg
20 2257 kJ/kg
Cp. Ar 1,005 kJ/Kg
Cp. Vapor 1,88 kJ/kg
Vazdo Massica 47,84 t/h
Cp. Ar 1,005 kJ/Kg
Entrada Ar Resfriamento Temp. Ar IN 30 <
Temp. Ar OUT 60 °C
Temp. Aclcar IN 70 °C
Temp. Aglcar OUT 30 °C

Fonte: Acervo pessoal (2020)

3.3 Cogeracéo e Otimizacao Operacional

Neste tdpico, serd tratado toda a alimentacdo de energia necessaria para a industria, seja
por meio de vapor ou eletricidade. Como visto nos tdpicos anteriores, alguns equipamentos
necessitam de poténcia elétrica (picador, desfibrador, moendas, misturados etc.) e outros
necessitam de vapor. Toda esta energia sera fornecida pela queima do bagaco de cana-de-
acucar, que saiu da etapa de moagem, na caldeira. O bagaco de cana-de-acUcar segue para a
fornalha da caldeira aquatubular, os gases formados na combustéo trocam calor com os tubos
de agua da caldeira e promovem a formacdo de vapor superaquecido, este é chamado vapor
Vvivo ou vapor direto (ALVES et al.,2018).

O vapor vivo se divide em duas correntes, uma serd direcionada a turbina de
contrapressao e outra sera direcionada a turbina de condensacdo. A turbina de contrapressao
manda o vapor que sera usado como calor Gtil para o processo e a turbina de condensacéo
trabalha 100% para geracao de energia elétrica, recebendo todo o vapor excedente que ndo sera
necessario ao processo. Este sistema de geracdo de energia € o mais almejado pelas usinas de
cana-de-agucar, por ser o mais eficiente energeticamente. As novas usinas, em sua grande

maioria, ja adotam este sistema.



3.3.1 Bagaco da cana-de-agucar

O primeiro passo para executarmos o balango de energia da usina, que neste caso estara
constantemente atrelado ao balan¢o de massa, precisa-se obter a quantidade de vapor que é
possivel gerar com a vazao de bagaco que vem das moendas. Sabe-se que a vazdo de bagaco é
de 64,22 t/h. Todavia, este bagago é composto por diversos componentes e 0 que nos interessa
aqui é a vazao de fibra, que ira gerar a energia de combustéo. Entdo, a vazdo que se obtém de
combustivel é de 32,11 t/h, de acordo com a Erro! Fonte de referéncia ndo encontrada..

Para obter a quantidade de energia gerada pela queima do bagaco, utiliza-se o poder
calorifico inferior (PCI), dado em kJ por kg de bagaco. O PCI sofre grande influéncia de acordo
com a umidade presente e a quantidade de sélidos solGveis (°Brix). Hugot (1977), definiu uma

relacdo para o PCI do bagaco de cana-de-acucar, conforme cita a Equacao 21.

PCI = 17791 — (42 x °Brix) — (200,8 * Umidade) (22)

A umidade do bagaco é de 42%, de acordo com a Erro! Fonte de referéncia nédo e
ncontrada.. O °Brix poderia ser calculado de acordo com a Equagdo 4, no entanto, nos
primeiros processos o caldo ainda possui muitos sais, dessa forma essa varidvel pode ser
calculada somando as fracGes massicas dos solidos soltveis (glicose, frutose, sacarose e sais).
Dessa forma, a partir da Equacéo 23, quando substituidos os valores se obtém uma quantidade
de 8,01 °Brix.

Tabela 11 — Resultado para os balan¢os de massa globais e por componente para todas as

moendas
C B4
Fracdo massica Vazao Fracdo massica Vazdo
¢ (t/h) ¢ (t/h)

Fibra xfc  0,00819 1,787 Xtea  0,50000 32,111
Agua  Xwoc 0,78243 170,776  Xuzops 0,41986 26,965
Sacarose  Xsacc 0,18490 40,358 Xsacga 0,06832 4,388
Frutose  Xsmutc 0,00210 0,459 Xmug4  0,00078 0,050
Glicose  Xgicc 0,00210 0,459 Xglices 0,00078 0,050
Sais Xsais,c  0,02028 4,426 Xsais,g4 0,01026 0,659

TOTAL - 1 64,223 - 1,0000 218,264

Fonte: Acervo pessoal (2020)

°Brix = (xsac, B4 + xfrut,B4 + xglic, B4 + xsais, B4) 100% (22)
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A partir da solucdo da Equagéo 22, uma vez obtida a umidade e o °Brix pela equagéo
anterior, foi possivel se descobrir o PCI do bagaco de cana-de-agUcar que corresponde a
9023,57 kJ/kg. Ja a quantidade de calor fornecido pelo bagaco de cana pode entéo ser calculada
a partir da Equacdo 23, que quando aplicados os valores se obtém um calor de combustédo
(Qcomp) de 2,9 E+08 ki/h.

Q = Mpiprq PCI = x4 .B4.PCI (23)

3.3.2 Sistemas de vapor

O volume de controle da geracdo de vapor se da conforme a Figura 10. A caldeira
considerada para o seguinte projeto foi o0 modelo aquatubular Monodrum tipo AMD-107-9Gl.

Detalhes acerca da caldeira estdo presentes no Anexo 1 (Tabela A28).

Figura 10 — Ciclo de geracéo de energia da usina

caldeira
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Fonte: Acervo pessoal (2020)

Segundo Alves et al. (2018), esta caldeira pode chegar a 2,3 kg de vapor por kg de
bagaco, com pressdo de 67 kgf/cm? e temperatura de 520°C. Portanto, este serd o valor adotado
para a pressao. Segundo Molin e Turdera (2014), a eficiéncia dos atuais ciclos de cogeracdo
estdo em torno de 85% para o ciclo de energia, valor bem superior as antigas usinas que
utilizavam sistemas diferentes para geragdo de eletricidade e vapor e possuiam cerca de 70%
de eficiéncia. Logo, foi considerada a eficiéncia de 85% para o ciclo como um todo. Com isso,

pode-se obter o calor dtil, ou seja, o calor de fato absorvido pela 4gua na caldeira. Para isso,
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utilizou-se o calor obtido com a Equacao 24 e multiplica-o pela eficiéncia obtendo um calor util
de 2,46 E+08 kJ/h.

Foi utilizado o ciclo de Rankine para realizar o dimensionamento. Os seguintes pontos
sd0 0s que estdo no estado é agua liquida sendo 1 a linha de saida dos evaporadores a pressoes
de 1,5 kgf/cm? e a linha 1’ a saida do condensador a pressdes baixas de 0,15 kgf/cm2. Além
disso, os pontos 2 e 2’ sdo os pontos da entrada da dgua na caldeira, ja ap6s o bombeamento,
portanto ja possui elevada pressdo. O ponto 3 representa a saida de vapor supersaturado (vapor
vivo) da caldeira a pressdo de 67 kgf/cm? e temperatura de 520 °C. Por fim, os pontos 5 e 4
representam as linhas de vapor pds expansdo nas turbinas de condensagdo e contrapressdo

respectivamente.

Figura 11 — Ciclo de Rankine
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Fonte: Acervo Pessoal (2020)
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Foi possivel obter os dados de entropia e entalpia de cada ponto, foram consideradas as
pressdes e temperaturas segundo os balancos energéticos. Ja os dados de pressdes referentes a
saida das turbinas, foram utilizados os dados de Alves et al. que podem ser consultados na
Tabela 12. Com estes dados iniciais, foi utilizado o software Mini-RefPro® para obter as
entalpias em cada ponto. Para mais detalhes no que tange as entalpias encontradas recorrer ao
Anexo 1 (Tabela A29).



Tabela 12 — Dados iniciais para obtencéo das entalpias

Variavel Valor Unidade
Pressdo na caldeira 67  kgf/cm?
Pressdo na turbina de
contrapressao 0,15 kgf/cm?
Presséo na turbina de
condensacao 1,5 kgf/cm?
Temperatura de saida da caldeira 520 °C

Fonte: Alves (2013)

A quantidade de vapor direcionada a turbina de contrapresséo foi a quantidade requerida
pelo processo, ou seja, a quantidade requerida no primeiro efeito do evaporador e no cozedor.
Portanto, somando essas duas correntes ja calculadas anteriormente temos uma vazao de 81,77
t/h de vapor. A vazdo maéssica que alimenta o processo € denominada vapor de escape e seréa
representada por ni, e a vazao da turbina de condensacéo sera representada por nis. Para obter
a massa que sera disponibilizada nas condi¢des atuais para a turbina de condensacdo utilizou a

Equacdo 25 a seguir chegando a 0,48 t/h de vapor excedente do processo.

Qutir = My(h3—hy) + nis(hs — hy) (25)

Analisando a turbina de condensacdo a partir do resultado da equacdo anterior foi
possivel perceber que com a vazao de 0,48 t/h se é obtido um trabalho de aproximadamente
5,91 E + 05 kJ/h. Para transformar esta energia mecénica em energia elétrica, utiliza-se um
turbogerador que, segundo Molin e Turdera (2014), a eficiéncia destes equipamentos fica em
torno de 93%. Portanto, a quantidade de energia elétrica gerada serd de aproximadamente
5,5 E + 05 em kJ/h ou convertendo em kWh obtém-se 164,3 kWh.

A poténcia elétrica instalada da indUstria consiste na soma das poténcias requeridas dos
equipamentos de todos os volumes de controle conforme apresentado pela Tabela A3O0.
Somando as poténcias requeridas da indUstria, obteve-se um total de 4180,11 kWh. Portanto,
percebe-se que a geracdo de energia ndo sera suficiente para a usina. Dessa forma, a seguir
serdo realizadas otimizacGes da utilizacdo de vapor da industria, para que a usina seja capaz de

gerar energia suficiente ou excedente, para revender a companhia elétrica local.
3.3.3 Otimizagdo Operacional

Tendo em vista 0 objetivo do trabalho, algumas consideracdes foram feitas para reducéo
do consumo direto de vapor da turbina de contrapressao, principalmente nos evaporadores visto
10



que o consumo de vapor pelo processo dos evaporadores é perto de 85% do consumo total de
vapor. Nesse sentido, primeiramente foi necessario calcular a quantidade de vapor vegetal
excedente de cada corpo para uma provavel reducdo deste excedente.

A definicdo de vapor de excesso foi determinada como sendo a diferenca entre a vazéo
de vapor requerida pelo préximo corpo e a quantidade de vapor produzido no corpo em quest&o,
como mostra a Equacdo 27. Para se determinar a quantidade de vapor vegetal que é requerida
pelo préximo corpo deve-se efetuar um balanco de energia do corpo como mostra a Equacao
28. Para tanto, foi necessaria a determinacdo de algumas variaveis, melhores detalhamentos
podem ser vistos no Anexo 1 (Tabelas A31 a A33). E valido salientar que as entalpias de
correntes de caldo foram determinadas pela Equagdo 29, enquanto as entalpias especificas
foram determinadas pela Equacdo 30. Ja as entalpias especificas de vapor saturado do corpo

anterior foram definidas pelo software Mini-RefPro®.

Vexc =Vl1req —V0 (27)

(F1*hlf1) + V2% (Hc) = (V2 x Hvvi) + (F2 = hlf2) (28)
hii —hg = Cp; * (T; — Tg) (29)

Hyy; = Hysqrit+ Cpy; * BPR; (30)

Nesse sentido, observando as Equacdes 22, 23 e 24, além da Equacdo 30 que
correlaciona BPR do corpo com a entalpia especifica da corrente de vapor vegetal, percebeu-se
a relacdo diretamente proporcional entre a quantidade de vapor exigido pelo primeiro efeito dos
evaporadores e a concentracao de °Brix presente no caldo de saida. Fica evidente também que
a quantidade de massa a ser deslocada do corpo para alcangar determinada concentracéo é o
principal fator que influencia a quantidade de vapor requerido pelo corpo.

Para a otimizacdo, foram feitas algumas andlises de sensibilidades em que a
concentracdo de °Brix que sairia de cada corpo variasse com intuito de se utilizar uma
quantidade 6tima de vapor de escape. Essa otimizagdo possui um impacto positivo na
rentabilidade da industria uma vez que, quanto menor for a demanda de vapor de vivo pela
turbina de contrapressdo para o processo (evaporadores, cozedores e cristalizadores), maior
guantidade do vapor proveniente da caldeira podera ser destinada para a turbina de

condensacao.
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Assim, foi possivel obter a Tabela 13 a qual mostra as vazdes massicas de vapor
requerida (Vreq), de vapor em excesso (Vexc), a concentracdo de °Brix no caldo concentrado de

saida e a area de troca térmica (Si).

Tabela 13 — Parametros dos evaporadores e trabalho efetivo para as turbinas de condensacao
e contrapressdo para 0 processo original
Evaporador  Vieq Vexc °Brix Si
(t/h) (t/h) saida (m?)

1 56,51 0,00 0,31 751,06
2 28,87 33,41 0,40 662,02
3 20,04 10,61 0,50 495,28
4 10,45 10,66 0,58 274,88
total - - 2183,25

Fonte: Acervo Pessoal (2020).

Os resultados a serem discutidos a seguir tratam da analise de sensibilidade da
concentracdo de °Brix das correntes intermediarias entre os evaporadores, representados na
Figura 8, tendo em vista que a variagdo deste parametro influéncia diretamente na quantidade
de vapor requerido (S0) pelo corpo 1 e também na quantidade de vapor vegetal para os proximos
Corpos.

Nesse sentido, posterior as analises de sensibilidade, foram avaliados os seguintes
parametros para que ndo fosse prejudicado o processo como: a quantidade de vapor vegetal
excedente de cada efeito do evaporador — varidvel analisada com intuito de manter a
alimentacdo dos trocadores de calor no volume de controle 2 (VC2), Superficie de troca térmica,
visto que se a variacdo for muito grande da superficie poderia acarretar um espago menos
otimizado que possa nédo valer a quantidade de menor consumo de vapor para producdo de
energia elétrica.

As analises de sensibilidade ocorreram da seguinte forma: Inicialmente foi feita a
variacdo da concentragdo de °Brix na corrente F1 — corrente de saida do corpo 1 para o corpo 2
(Figura 8), analisava-se a quantidade de vapor de excesso obtida em cada corpo com essa
mudanga. Com essa variac¢éo da concentracdo de °Brix da corrente F1, podem aparecer 3 casos
imediatos.

O primeiro caso em que 0 vapor de excesso em algum corpo se mostrou negativo, isso
significa que a variagdo da concentracdo do caldo no corpo anterior foi muito pequena o que

ocasionou baixa geragéo de vapor vegetal para concentracdo do caldo no corpo em questdo. O
12



segundo caso é quando Weond (Trabalho da turbina de condensacdo) se apresentou negativo,
isso ocorre pelo aumento do consumo do vapor de escape das turbinas de contrapressao, ou
seja, a concentracao no primeiro corpo se elevou demais. O terceiro caso se deu quando o valor
positivo em que Weond € N80 ocorre de existir quantidade negativa de vapor em excesso.

Além disso, no que tange a area de superficie de troca térmica de cada evaporador, para
cada andlise de sensibilidade foram tomadas as devidas cautelas para respeitar as orientacdes
de Hugot (1977), que determina que a area de troca térmica do primeiro efeito deve ser o menor,
enguanto o Gltimo efeito tende a ser o maior, 0s corpos medianos podem ser iguais, mas nunca
menor que o primeiro pode ocorrer casos em que o penultimo efeito seja ligeiramente maior
que o ultimo. Explica que com essa configuracéo o calor sera distribuido com maior eficiéncia
frente a outras configuracdes como corpos todos iguais ou o inverso da configuracédo indicada
(primeiro corpo maior enquanto o ultimo corpo menor).

Primeiramente é necessaria a reducéo de concentracdo de (°Brix) presente na corrente
de saida do primeiro corpo em 0,1. Se observa os parametros de vapor em excesso e area de
troca térmica em caso o vapor de excesso de algum efeito seja negativo, se diminui a
concentracdo de °Brix de saida do corpo em questdo. Quando estabilizadas as correntes de
vapor de excesso de cada corpo se observou a area de troca térmica de cada corpo e se avalia
se as configuracdes correspondem as orientacbes de Hugot (1977).

Foram feitas sete andlise de sensibilidade para que se chegasse ao ponto 6timo de
concentracdo de °Brix na saida de cada efeito, visando a reducdo da concentragdo de graus brix
a um limite de estabilidade de concentracdo em funcdo dos demais efeitos. Para tanto, se

procura entdo uma maior quantidade de trabalho efetivo gerado pela turbina de condensacéo.
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4. RESULTADOS E DISCUSSOES

A aprtir da aplicagdo da metodologia imposta anteriormente nos materiais e metodos foi
delimitado o processo de producgéo de agucar, para o qual foi dimensionada a geracao de vapor.
A Tabela A34 mostra os valores definidos de concentracdo de agucares para saida de cada
corpo. A Figura 12 € referente a relacdo da quantidade vapor de escape requerido pelo processo
e a quantidade de vapor de escape em funcdo da concentracdo em °Brix. Ja a Figura 13 ilustra
a variacdo do trabalho util produzido pela turbina de condensacdo em funcdo da variacdo da
concentracdo de °Brix. Por fim, a Figura 14 ilustra a variacao da area de troca térmica em cada

evaporador em fungdo da concentracdo de graus brix.

Figura 12 — Quantidade de vapor de excesso (todos evaporadores) e vapor de escape
requerido pelo corpo 1 em funcéao de graus brix
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Fonte: Acervo pessoal (2021)

A Figura 12 mostra a reducdo do consumo de vapor de escape pela turbina de
contrapressao partindo de 56,51 t/h na primeira configuracdo para 32,44 t/h presente na ultima
analise de sensibilidade. Isso permitiu que 22,16 t/h de vapor vivo proveniente da caldeira fosse
desviado para a turbina de condensacdo. Ademais, foi comprovada a queda abrupta da
quantidade de vapor em excesso (sangria) perdido pelos corpos 2, 3 e 4 partindo de um
desperdicio de 54,68 t/h de vapor de excesso para 11,13 t/h.
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Como consequéncia ao aumento da vazao massica de vapor vivo sendo desviado para a
turbina de condensacéo se obtém um aumento da producéo de trabalho efetivo por esta como

ilustra a Figura 13.

Figura 13 — Poténcia em MWh em funcéo de graus Brix do corpo 1.
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Fonte: Acervo Pessoal (2021)

A partir da Figura 13, foi confirmada que com a reducdo da concentracdo de grau brix
de saida do corpo 1 obteve-se um aumento gradativo da geracdo de trabalho util efetuado pela
turbina de condensacdo. A partir da analise do mesmo grafico também percebeu-se que, para
uma poténcia instalada de 4,18 MWh, a poténcia gerada pela turbina de condensagéo para as
condigdes do teste 4 foi suficiente para atender a poténcia requerida por toda planta.

Ademais, conforme foi determinado, a turbina de contrapressao também gera energia,
visto que cerca de 80% do vapor produzido pela caldeira passa por ela. No entanto, com a
otimizacdo operacional, foi identificada a reducdo do volume de vapor de escape pela turbina
de contrapressdo 0 que propiciou que grande parte deste fosse destinado a turbina de
condensacdo, permitindo, dessa forma, um aumento de uma poténcia total de 17,7 MWh para
20,16 MWh. Isso se deu pela eficiéncia da turbina de condensacdo em aproveitar o calor do
vapor vivo (vapor proveniente diretamente da caldeira) para transformagdo em energia elétrica.

Ja no que tange a area de troca térmica util dos corpos dos evaporadores, constatou-se a
partir do gréafico representado pela Figura 14 abaixo a tendéncia da area de superficie de troca

térmica se adequar conforme foi indicado por Hugot (1977). A area de superficie de troca de
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cada corpo se manteve em funcéo da quantidade de vapor seria usada com maior eficiéncia. A
partir das variagdes da concentracdo de °Brix, obteve-se uma reducdo da perda de eficiéncia em
funcdo da area, o que levou o primeiro corpo — que inicialmente possuia uma area de troca
térmica maior que todos os outros, adequar a area para a menor conforme indicado pela
referéncia. J& os demais corpos também obtiveram uma adequacdo da area de troca térmica
permitindo que a partir do dimensionamento em funcdo da concentragdo de graus brix o

penultimo e Gltimo corpo mostrasse a necessidade de possuirem os maiores corpos.

Figura 14 — Area de trabalho (til de cada corpo em funcéo da variagdo de °Brix
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Fonte: Acervo pessoal (2021)

E valido salientar que os evaporadores nio necessariamente precisam aumentar sua area
de superficie no geral. Conforme indicado por Hugot (1977), a area de troca térmica pode
aumentar, porém sé a alteracdo da configuracdo dos evaporadores sendo o primeiro o efeito
com menor area de troca térmica e o ltimo ou o pendltimo com a maior a eficiéncia térmica ja
aumenta consideravelmente.

Por fim é valido ressaltar que a reducdo do desperdicio de calor em forma de vapor de
excesso se da por diversos motivos, sendo o primeiro e mais importante a melhor distribuicéo
da exigéncia térmica — uma vez que se requer uma quantidade ideal (minima) por um corpo, é
possivel distribuir essa exigéncia para as demais sem sobrecarregar nenhum efeito. Néo foi
possivel efetivar mais uma analise de sensibilidade de nimero 8, ja que a quantidade exigida

por cada corpo era a minima possivel, area de troca térmica ja esta distribuida permitindo que
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0 Ultimo efeito possua 0 maior corpo. Em caso de uma oitava anélise de sensibilidade o sistema

ndo se sustentaria visto que sempre iria carecer de vapor no ultimo corpo.

17



5. CONCLUSOES

Em virtude do que foi abordado, conclui-se que a partir do dimensionamento obtido a
partir do estudo de caso, foi possivel aplicar a metodologia de variagcdo de graus brix e com isso
determinar um ponto 6timo de operacdo, o qual propiciou uma reducdo do vapor requerido pela
turbina de contrapressao, permitindo assim, que fosse destinada uma maior vazdo maéssica de
vapor vivo para a turbina de condensacéo.

Com essa maior vazdo massica para a turbina de condensacdo, foi perceptivel um
aumento no trabalho util total produzido pelo sistema de vapor de aproximadamente 13,8% da
capacidade obtida sem a otimizagao, isso por conta da maior eficiéncia dessa turbina.

Assim, a partir da variacdo das concentracfes de saida de cada corpo, e permitindo a
livre variacdo da area de troca térmica em funcdo da concentracdo de graus brix, foi possivel
avaliar o aumento da eficiéncia de troca térmica conforme a configuracdo dos evaporadores foi

se moldando as configuracfes propostas pela referéncia citada.
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SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS

Realizar uma avaliacdo de viabilidade econémica para 0s casos em que as industrias
sejam mais tradicionais e ainda ndo possuam um sistema de vapor como proposto por este
trabalho.

Anélise com dados empiricos para aplicacdo destes no modelo apresentado pelo estudo,
permitindo a determinacdo da eficiéncia de troca térmica por cada corpo a partir da diferenca
de temperatura entre o vapor de entrada e a temperatura de saturacdo do vapor de saida em
funcdo de dados coletados.

Anélise da variacdo da concentracdo de °Brix em funcdo da variacdo da &area de troca
térmica de cada corpo. Assim se modelaria a concentracdo em cada corpo variando a area de

troca térmica para cada efeito, possibilitando a demonstracdo da precisdo do modelo utilizado.
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ANEXO 1

Tabela A 1 — Resultados do balan¢o de massa para moenda 1.

Bl Cl

Fracao Vazao (t/h) Fracao Vazao
massica massica (t/h)

Fibra  xss1 0,290 33,206 xfc1 0,004 0,692

Agua Xnopi 0,577 66,017  Xnoc:t 0,784 131,723

Sacarose Xsac,e1 0,104 11,958 Xsacc1 0,195 32,788

Frutose Xsutgr 0,001 0,136 Xfrut,c1 0,002 0,373

Glicose Xgiicer 0,001 0,136 Xglicct 0,002 0,373

Sais  Xsisp1 0,027 3,051 Xsaisc1 0,012 2,034

TOTAL - 1.000 114,503 - 1.000 167,983

Fonte: ACERVO PESSOAL (2020).

Tabela A 2 — Resultados do balanco de massa para moenda 2.

B2 C2

Vazao Fracao Vazéao

Fragio massica (1) massica (t/h)

Fibra Xf,B2 0,360 32,801 Xrc2 0,017 0,405

Agua XH2o0B2 0,526 47,937  Xweoc2 0,773 18,080

Sacarose Xsaeg2 0,092 8,356 Xsac,c2 0,154 3,602

Frutose Xfutg2 0,001 0,095 Xtutc2 0,002 0,041

Glicose  Xgiic,gz 0,001 0,095 Xgliccz 0,002 0,041

Sais Xsais, B2 0,020 1,831 Xsais,c2 0,052 1,220

TOTAL - 1 91,1140 - 1 23,389

Fonte: ACERVO PESSOAL (2020).

Tabela A 3 — Resultados do balan¢o de massa para moenda 3.

B3 C3

Vazéao Fracao Vazéao

Fragio méssica massica (t/h)

Fibra XfB3 0,410 32,421 Xres 0,032 0,380

Agua Xm2op3 0,491 38,803 Xn2oc3 0,759 9,134

Sacarose  Xsacez 0,084 6,604 Xsaccs 0,145 1,751

Frutose  Xfutpz 0,001 0,075 Xrurcs 0,002 0,020

Glicose  Xgiices 0,001 0,075 Xgliccs 0,002 0,020

SaiS Xsais,BS 0,014 1,098 Xsais,CS 0,061 0,732

TOTAL - 1 79,0767 - 1 12,037

Fonte: ACERVO PESSOAL (2020).

Tabela A 4 — Resultados do balan¢o de massa para moenda 4.
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B4 C4
Vazao Vazao
(t/h) (t/h)
Fibra Xf,B4 0,500 32,111 Xtca 0,021 0,310
Ag ua  Xwzopa 0,420 26,965 Xw2oca 0,797 11,838
Sacarose  Xsacsa 0,068 4,388 Xsacca 0,149 2,216
Frutose  Xsugsa 0,001 0,050 Xtuca 0,002 0,025
Glicose  Xgiicga 0,001 0,050 Xglicca 0,002 0,025
Sais Xsais,ga 0,010 0,659 Xsais,ca 0,030 0,439
TOTAL - 1 64,223 - 1 14,854
Fonte: ACERVO PESSOAL (2020).

Fragdo massica Fracdo massica

Tabela A 5 — Resultado para os balan¢os de massa globais e por componente para todas as

moendas.
C B4
Fracdo massica Vazao Fracao massica Vazao
¢ (t/h) ¢ (t/h)

Fibra xic  0,00819 1,787 Xiga  0,50000 32,111
Agua Xw2oc 0,78243 170,776  Xuoopsa 0,41986 26,965
Sacarose  Xsacc  0,18490 40,358 XsacBa 0,06832 4,388
Frutose  Xsuc 0,00210 0,459 Xrutga 0,00078 0,050
Glicose  Xgicc 0,00210 0,459 Xgicesa 0,00078 0,050
Sais Xsaisc  0,02028 4,426 Xsais,p4  0,01026 0,659
TOTAL - 1 218,264 - 1 64,223
Fonte: ACERVO PESSOAL (2020).

Tabela A6 — Poténcia requerida de cada equipamento do VCL.

Poténcia requerida
EQUIPAMENTO valor unidade

Sopradores 3 CVITCH
Picador 1,75 CV/TCH
Desfibrador 2,75 CV/TCH
Moenda 1 3,65 CV/TCH
Moenda 2 2,6 CVI/TCH
Moenda 3 2,6 CVI/TCH
Moenda 4 2,6 CV/ITCH

Fonte: HUGOT (1977).

Tabela A 7 — Poténcia requerida de cada equipamento do VC1.

Poténcia instalada

EQUIPAMENTO valor unidade
Sopradores 623,30 kW
Picador 363,59 kW
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Desfibrador 571,36 kw

Moenda 1 758,35 kW
Moenda 2 540,20 kW
Moenda 3 540,20 kW
Moenda 4 540,20 kW

Total 3937,20 kW

Fonte: ACERVO PESSOAL (2020).

Tabela A 8 — Composicdo da corrente de caldo misto ap6s fosfatagéo.

D2
Fracdo massica Vazdo (t/h)
Fibra Xf,D2 0,008 1,787
Agua XH20,D2 0,782 170,776
Sacarose Xsac,D2 0,185 40,358
Frutose Xfrut, D2 0,002 0,459
Glicose Xglic,D2 0,002 0,459
Sais Xsais,D2 0,020 4,426
Acido fosférico Xfosf,D2 0,000 0,063
TOTAL - 1,000 218,32

Fonte: ACERVO PESSOAL (2020).

Tabela A 9 — Dados para obtencdo da entalpia de mistura das correntes que formam D2.

Variavel Unidade  Valor

Vazao massica caldo t/h 218,26
Temperatura entrada caldo °C 30

Calor especifico caldo kJ/t°C 899,56

Vaz&do méssica &cido fosforico t/h 0,0633
Temperatura entrada &cido fosforico °C 35

Calor especifico do &cido fosforico kJ/t°C ~ 1757,28

Temperatura de equilibrio da mistura °C 32,5

Entalpia de mistura kJ/t 4,91E+05

Fonte: HUGOT (1977).

Tabela A 10 — Composicao da corrente de caldo misto apds a peneira rotativa.
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E2
Fracdo massica Vazao (t/h)
Fibra xte2  0,0014 0,304
Agua X202 0,7876 170,776
Sacarose Xsace2 0,1861 40,358
Frutose Xrute2 00,0021 0,459
Glicose Xglice2 0,0021 0,459

Sais Xsaisg2  0,0204 4,426
Acido fosforico Xrstez  0,0003 0,063
TOTAL - 1,000 216,843

Fonte: ACERVO PESSOAL (2020).

Tabela A 11 — Propriedades para balanco de energia no calado.

Variavel Unidade  valor
Vazao massica caldo t/h 217,54
Temperatura entrada caldo °C 65
Calor especifico caldo kJ/t°C 899,56
Temperatura entrada solucéo de cal °C 30
Vazdo massica solucdo cal t/h 0,197
Calor especifico solucéo de cal kJ/t°C 4180
Temperatura de equilibrio da mistura °C 47,5
Entalpia de mistura kJ/t 2,51E+06

Fonte: ACERVO PESSOAL (2020).

Tabela A 12 — Composicao da corrente de caldo caleado.

G2
Fragdo — vazao (th)
Fibra Xi62  0,00137 0,304
Agua Xh20G2 (078775 174,335
Sacarose Xsac, 62 0,18236 40,358
Frutose X, 62 0,00207 0,459
Glicose Xglic. G2 0,00207 0,459
Sais Xsais, G2 0,02000 4,426

Acido fosférico  Xfes.G2 000029 0,063

Di6xido de enxofre %0262 000064 0,141

Ar Xar,G2 (000255 0,565

Cal Xeal, G2 0 00089 0,198
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TOTAL ) 1,0000 221,307
Fonte: ACERVO PESSOAL (2020).

Tabela A 13 — Composicao da corrente de caldo clarificado e da corrente de lodo.

13 14
Fracdo massica Vazdo (t/h) Fracdo méssica Vazdo (t/h)

Fibra Xtz 0,0000  0,0015 xtia  0,0054  0,3023
Agua Xh2o,13  0,7924 130,7511 Xnzo,14 0,7820 43,5837
Sacarose Xsac, 13  0,2030 33,4970  Xsac, 14 0,1231 6,8608
Frutose Xt 13 0,0023  0,3806 Xfut, 40,0014  0,0780
Glicose Xglic,i3 0,0023  0,3806  Xgic,1s  0,0014  0,0780
Sais - - 0,000 Xsais, 14 0,0794  4,4258

- 0,000 Xfosf, 14 0,0011 0,0633
- 0,000 Xsoz, 14 0,0025 0,1412

Acido fosférico
Dioxido de enxofre

Cal - - 0,000 Xcal, 14 0,0035 0,1977
Polimero - - 0,000 Xpot, 14 _0,00001  0,0006
TOTAL - 1 165,0110 - 1 55,7314

Fonte: ACERVO PESSOAL (2020).

Tabela A 14 — Balanco de massa — Filtro de tambor rotativo.

14 El J3 J2 J1

Fracéao Vazdo Fracéao Vazao Fracdo Vazao Fracéao Vazdo Fracédo Vazdo
¢ Massica ¢ Massica ¢ Massica ¢ Massica ¢ Massica

massica (t/h) massica (t/h) massica (t/h) massica (t/h) massica (t/h)

Componente

Fibra 0,00542 0,3023 1,0000 14833 0,000 0,000 0,0546 1,7856 0,0000 0,0000

Agua 0,78203 43,5837 0,0000 0,0000 1,0000 13,9328 0,7639 25,0000 0,8463 32,5166

Sacarose  0,12311 6,8608 0,0000 0,0000 0,000 0,000 0,0332 1,0881 0,1503 5,7727

Frutose  0,00140 0,0780 0,0000 0,0000 0,000 0,000 0,0004 0,0124 0,0017 0,0656

Glicose ~ 0,00140 0,0780 0,0000 0,0000 0,000 0,000 0,0004 0,0124 0,0017 0,0656

Sais 0,07941 4,4258 0,0000 0,0000 0,000 0,000 0,1352 4,4258 0,0000 0,0000

f(g%?iio 000114 00633 00000 00000 0000 0000 00019 0,0633 00000 00000
Dé?‘))‘('gf‘?ede 000253 0,1412 00000 0,0000 0000 0,000 00043 01412 0,0000 0,0000
Cal 000355 01977 00000 00000 0000 0000 00060 01977 00000 00000
Polimero  0,00001 00006 0,0000 0,0000 0000 0,000 00000 00006 00000 0,0000
Total 1000 557314 1000 14833 1000 139328 1000 32,7271 1,000 384205

Fonte: ACERVO PESSOAL (2020).

Tabela A 15 — Par@metros para FO e SO de alimentagéo do Corpo 1.

Corpo 1
FO SO
Variavel Valor Unidade Variavel Valor Unidade
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BPR 0,63 °C  cpVap 1,88 Kj/kg°C

Tvap 104,71 °C Acond 2716,10 Kj/kg
Te 105,34 °C TS0 122,15 °C
cp 3,66 kJ/kg°C  TcSO 110,70 °C
Pc 1,24 kgf/cm? Ps0 1,50 kgf/cm?

TOC 100,00 °C Atcond 11,45 °C
Atevap 5,34 °C Q 173209103,12  Kj/kg
Aev 2242,50 Kj/kg SO 77,00 t/h

Fonte: ACERVO PESSOAL (2020).

Tabela A 16 — Vazdo de caldo e vapor para o Corpo 1.

Corpo 1

Entra Sai

FO SO Co F1 VO

Vazao Vazao Vazao Vazao Vazao

;gigﬁ; Massica n'i;igﬁ; Massica ;gzgiz Massica n'igigﬁ; Maéssica ;gzgﬁ:% Massica
(t/h) (t/h) (t/h) (t/h) (t/h)

Componente

Fibra 0,0002 0,00 0,0000 0,0000 0,000 0,000 0,0002 0,00 0,0000 0,0000

Sacarose  0,1930 39,27 0,0000 0,0000 0,000 0,000 0,2368 39,27 0,0000 0,0000

Frutose 0,0022 045 0,0000 0,0000 0,000 0,000 0,0027 045 0,0000 0,0000

Glicose 0,0022 045 0,0000 0,0000 0,000 0,000 0,0027 045 0,0000 0,0000

Agua 0,80 163,27 0,0000 0,0000 1,000 63,27 0,67 85,74 0,0000 0,0000
°Brix - 0,2055 0,0000 0,0000 0,000 0,000 - 0,33 0,0000 0,0000
Vapor - - 1 63,27 0,000 0,000 - - 1 75,46
Total 1000 203,43 1,000 63,27 1,000 63,27 1,000 12797 1,000 75,46

Fonte: ACERVO PESSOAL (2020).

Tabela A 17 — Vazdo de caldo e vapor para o Corpo 2.

Corpo 2

Entra Sai

F1 VO Cl F2 V1

Vazao N Vazao ~ Vazao . Vazao ~ Vazdao

rigjslgﬁ:% Massica r';gigﬁ:% Massica ;Zgﬁ% Massica r';;zgi% Massica ;g"zgi{; Massica
(t/h) (t/h) (t/h) (t/h) (t/h)

Componente

Fibra 0,0002 0,00 0,0000 0,0000 0,000 0,000 0,0002 0,00 0,0000 0,0000

Sacarose ~ 0,2368 39,27 0,0000 0,0000 0,000 0,000 0,2368 39,27 0,0000 0,0000

Frutose 0,0027 045 0,0000 0,0000 0,000 0,000 0,0027 045 0,0000 0,0000

Glicose 0,0027 045 0,0000 0,0000 0,000 0,000 0,0027 045 0,0000 0,0000

Agua 0,67 85,74 0,0000 0,0000 1 75,46 0,67 55,98 0,0000 0,0000
°Brix - 0,33 0,0000 0,0000 0,000 0,000 - 0,43 0,0000 0,0000
Vapor - - 1 75,46 0,000 0,000 - - 1 29,76
Total 1,000 127,97 1,000 7546 1,000 7546 1,000 98,21 1,000 29,76

Fonte: ACERVO PESSOAL (2020).
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Tabela A 18 — Vazdo de caldo e vapor para o Corpo 3.

Corpo 3
Entra Sai
F2 V1 C2 F3 V2
Fracéo V? Z";.‘O a V?‘Z"?‘O a V?Zé.‘o Fracao stl zé_lo racao ngé}o
Componente massica Massica massica Massica massica Massica massica Massica massica Massica
(t/h) (t/h) (t/h) (t/h) (t/h)

Fibra 0,0002 0,00 0,0000 0,0000 0,000 0,000 0,0002 0,00 0,0000 0,0000

Sacarose  0,2368 39,27 0,0000 0,0000 0,000 0,000 0,2368 39,27 0,0000 0,0000

Frutose 0,0027 045 0,0000 0,0000 0,000 0,000 0,0027 045 0,0000 0,0000

Glicose 0,0027 045 0,0000 0,0000 0,000 0,000 0,0027 045 0,0000 0,0000

Agua 0,67 55,98 0,0000 0,0000 1 29,76 0,48 38,98 0,0000 0,0000
°Brix - 0,43 0,0000 0,0000 0,000 0,000 - 0,52 0,0000 0,0000
Vapor - - 1 29,76 0,000 0,000 - - 1 17,00
Total 1,000 9821 1000 29,76 1000 29,76 1,000 8121 1000 17,00

Fonte: ACERVO PESSOAL (2020).

Tabela A 19 — Vazdo de caldo e vapor para o Corpo 4.

Corpo 4

Entra Sai

F3 V2 C3 F4 V3

Fracao Vazdo Fracao Vazao Fracao Vazdo Fragao Vazdo Fragao Vazao
més(s;ica Massica més(s;ica Massica mésgica Massica mésgica Massica mésgica Massica
(th) (t/h) (t/h) (t/h) (t/h)

Componente

Fibra 0,0002 0,00 0,0000 0,0000 0,000 0,000 0,00 0,00  0,0000 0,0000

Sacarose ~ 0,2368 39,27 0,0000 0,0000 0,000 0,000 39,27 39,27 0,0000 0,0000

Frutose 0,0027 045 0,0000 0,0000 0,000 0,000 0,45 0,45 0,0000 0,0000

Glicose 0,0027 045 0,0000 0,0000 0,000 0,000 0,45 0,45 0,0000 0,0000

Agua 0,48 38,98 0,0000 0,0000 1 17,00 30,58 30,58 0,0000 0,0000
°Brix - 0,52 0,0000 0,0000 0,000 0,000 - 0,58  0,0000 0,0000
Vapor - - 1 17,00 0,000 0,000 - - 1 8,40
Total 1000 8121 1000 1700 1,000 1700 1,000 /2,81 1,000 8,40

Fonte: ACERVO PESSOAL (2020).

Tabela A 20 — FragBes massicas para cada corrente.

Corrente
F4 M1 M2 N1 O1 02 W1l Pl P2 P3
Fibra 0,00001 0,001 O 0,001 0,001 0,00085 0 0,001 O 0
Agua 042 002 1 002 0009 01573 1 0,0003 0,011 0,0131
ART 058 0979 0 0,979 099 08418 0 0,9987 0 0

Ar 0 O 0 0 © 0 0 0 0,989 0,9869
Fonte: ACERVO PESSOAL (2020).
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Tabela A 21 — Composicao da corrente de alimentacéo do cozedor.

Percentual
Componente (%) Vazdo massica (t/h)
ART 0,58 42,229
Fibra 0,00001 0,002
Agua 0,42 30,580
Total 1 72,810

Fonte: ACERVO PESSOAL (2020).

Tabela A 22 — Balanco de massa - Cozimento.

F4 M1 M2
Fracsio massica Vazéao Fr,ag_élo Vazéao F(a(;_élo Vazéao
(t/h) massica (t/h) massica (t/h)
ART  XarTF4 0,58 42,229 Xartmi 0,979 42,229 Xartm2z O 0
H20 Xwh2ors 0,00001 30,580 Xwhoom: 0,02 0,861 Xuome 1 29,718
Fibra XFibra,F4 0,42 0,002 XFibra,Ml 0,001 0,002 XFibra,Mz 0 0
Total 1 72,810 Xribram1 1 43,123 Xribam2z 1 29,718
Fonte: ACERVO PESSOAL (2020).
Tabela A 23 — Parametros BE - Cozedor.
Linha Corrente Propriedade. Valor Unidade
Entrada BRIX 0,58
Entrada Mxar 72810,245 kg/h
Entrada  avope—F4 Cpxar 24892 ki/kg°C
Entrada TxAR 81,02 °C
Saida BRIX 98,000
Saida  Massa Cozida — Mcoz 43122,524 kg/h
Saida M1 Cpcoz 1,31252 kJ/kg°C
Saida Tcoz 82,000 °C
Saida Mae 29718,467 kg/h
Saida . BPR 3,124808 °C
Saida  #\9ua E"\’;‘I‘gorada AV 22425 kI/kg
Saida - Cpvap 1,88 kj/kg°C
Saida Hae 2248,374639 kJ/kg

Fonte: ACERVO PESSOAL (2020).
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Tabela A 24 — Parametros balanco de energia de vapor - Cozedor.

Linha Corrente Propriedade Valor Unidade
Entrada AC 2228 kJ/kg
Entrada Cpvar 1,88 Kj/kg°C
Entrada VAPOR Tvap 122,15 °C
Entrada TconpvAP 110,7 °C
Entrada S 25,26 t/h

Fonte: ACERVO PESSOAL (2020).
Tabela A 25 — Balanco de energia nos cristalizadores.
BE - CRISTALIZADOR
Linha Corrente Prop. Valor Unidade
Entrada BRIX 98,000
Entrada Massa Cozida Mcoz 43122,524 kg/h
Entrada Cpcoz 1,313 kJ/kg°C
Entrada Tcoz 82,000 °C
Saida Massa Crist. TcrisT 40 °C
Entrada TiNH20 25,000 °C
Entrada ; ] TouT.H20 40 °C
W Agua Resfriamento Cpra 2184 kg°C
Entrada MH20 37877,08 kag/h
Fonte: ACERVO PESSOAL (2020).
Tabela A 26 — Balango de massa — Turbinagem
TURBINAGEM - EFICIENCIA = 65%
Fracao Vazao
Linha Corrente Componente massica massica  Unidade

Entrada ART 0,979 42,229 t/h

Entrada Massa Fibra 0,001 0,002 t/h

Entrada Cristalizada - N1 Agua 0,020 0,861 t/h

Entrada Total 1,000 43,123 t/h

Agua de )

Entrada Lavagem —W?2 Agua 1,00000 2,156 t/h
Saida ART 0,990 27,449 t/h
Saida  Aclcar Umido - Fibra 0,001 0,021 t/h
Saida 01 Agua 0,009 0,180 t/h
Saida Total 1,000 27,650 t/h
Saida  Mel Final - 02 ART 0,84185 14,780 t/h
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Saida Fibra 0,00085 0,011 t/h

Saida Agua 0,15730 2,837 t/h

Saida Total 1,000 17,626 t/h

Fonte: ACERVO PESSOAL (2020).

Tabela A 27 — Balanco de massa - Secador.

SECADOR
Fracéo Vazao
Linha Corrente Componente massica massica  Unidade
Entrada ART 0,9927 27,4489 t/h
Entrada  Aclcar Umido - Fibra 0,0008 0,0210 t/h
Entrada 01 Agua 0,0065 0,1800 t/h
Entrada Total 0,0000 27,6499 t/h
Entrada Ar 0,9890 54,6914 t/h
Entrada Ar ambiente - P2 Agua 0,0110 0,6083 t/h
Entrada Total 1,0000 55,2997 t/h
Saida ART 0,9990 27,4489 t/h
Saida Acticar Seco - P1 Ifibra 0,0008 0,0210 t/h
Saida Agua 0,0002 0,0054 t/h
Saida Total 1,0000 27,4753 t/h
Saida Ar 0,9859 54,6914 t/h
Saida  Ar Umido - P3 Agua 0,0141 0,7829 t/h
Saida Total 1,0000 55,4743 t/h
Fonte: ACERVO PESSOAL (2020).
Tabela A 28 — Caracteristicas técnicas da caldeira escolhida.
Variavel Valor Unidade
Capacidade Até 420 t/h de vapor
Temperatura final do
vapor 520 °C
Pressdo de operacgéo Até 150 kgf/cm2
Bagaco de cana, palha de cana picada,
cavaco de madeira, Oleo e gas, carvdo
e outras biomassas com até 54% de
Combustiveis umidade.
Eficiéncia Até 92 %
Fonte: CALDEMA (2020).
Tabela A 29 — Propriedades obtidas para a agua.
Corrente Pressio Temp Entalpia Entropia Titulo
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(kgflcm?)  (°C)  (kJ/kg) (kJ/KGK) (I,<g/!<g)
Entrada na bomba 1 (1) 15 110,76 464,63 14273 sg?uurgjdoo
Entrada na bomba 2(1") 0,15 53,565 224,25 0,7497 sg?uurgdoo
Entrada da caldeira (2) 67 111,26 47142 14273 sutl)lrgg%(rjic;do
Entrada da caldeira (2" 67 53816 23089 07497 sutl)lrggli?izdo
Entrada das turbinas (3) 67 520 34644 6,895 supe\r/:g&;cido
Entrada do processo (4) 15 110,76~ 26922 17,2295 sz;/tirr)gdro
Entrada do condensador o 15 53565 22321  6,8954 0,846

()

Fonte: ACERVO PESSOAL (2020).

Tabela A 30 — Poténcia dos equipamentos da usina por VC.

Poténcia requerida dos equipamentos

Equipamento do volume de controle 1 3937,20

kw

Equipamento do volume de controle 2

215,90

kW

Equipamento do volume de controle 3

Equipamento do volume de controle 4

27

kW

Total 4180,11
Fonte: ACERVO PESSOAL (2020).

kw

Tabela A 31 — Variaveis usadas para determinacao do vapor de excesso para 0 Corpo 2.

Corpo 2
Sentido Corrente  Variavel Valor Unidade
Saida F2 T2 97,82 °C
Saida V1 T2 97,82 °C
- - Tr 0,00 °C
- - hr 0,00 kj/kg
Saida F2 hifl-hr 332,84 Kj/kg
Saida V1 Hvvsat2  2672,60  Kj/kg
Saida V1 Hwvi 2674,76  Kkj/kg
Saida V1 P 0,92 kgf/cm?
Saida V1-C2 Hc 2238,70  Kj/kg
Corpo 3 F3 hif2-hr 278,83 °C

Fonte: ACERVO PESSOAL (2020).

Tabela A 32 — Variaveis usadas para determinacao do vapor de excesso para o Corpo 3.

Corpo 3
Corrente Variavel

Sentido Valor Unidade
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Saida F3 T3 89,90 °C

Saida V2 T3 89,90 °C
- - Tr 0,00 °C
- - hr 0,00 kj/kg
Saida F3 hif2-hr 278,83 kj/kg
Saida V2 Hvvsat3  2660,00  Kj/kg
Saida V2 Hwvi 2663,60  Kj/kg
Saida V2 P 0,67 kgf/cm?
Saida V2-C3 Hc 2256,40  Kj/kg
Corpo 4 F3 hif2-hr 278,83 °C

Fonte: ACERVO PESSOAL (2020).

Tabela A 33 — Variaveis usadas para determinacao do vapor de excesso para 0 Corpo 4.

Corpo 4
Sentido Corrente  Variavel Valor  Unidade
Saida F4 T4 80,60 °C
Saida V3 T4 80,60 °C
- - Tr 0,00 °C
- - hr 0,00 kj/kg
Saida F4 hifl-hr 237,86 Kj/kg
Saida V3 Hvvsat4  2646,10 Kj/kg
Saida V3 Hvvi 2650,55 Kj/kg
Saida V3 P 0,30 kgf/cm?
Saida V3-C4 Hc 2295,44 Kj/kg
Corpo 3 F4 T4 80,60 °C

Fonte: ACERVO PESSOAL (2020).

Tabela A 34 — Valores estabelecidos de °Brix para cada analise de sensibilidade.

Anélise de °Brix
sensibilidade Corpo 1 Corpo 2 Copo 3 Corpo 4
1 0,31 0,4 0,5 0,58
2 0,3 0,38 0,49 0,58
3 0,29 0,36 0,46 0,58
4 0,28 0,34 0,43 0,58
5 0,27 0,34 0,43 0,58
6 0,26 0,33 0,43 0,58
7 0,255 0,32 0,43 0,58

Fonte: ACERVO PESSOAL (2020).
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Quadro 1 — Fragdo méassica de cada corrente.

Corrente
C D1 D2 |E1 |E2 |F1 F3 G1 G2 H1 H2 (11 |13 14 i [J2 J3
Fibra Xt.c - Xt D2 XtEL | XfE2 | XtF3 | XG1 Xt,G2 Xt H1 - - Xt,13 Xt,14 - Xt,32 -
Agua Xh20,C - Xh20,02 |- Xh2o,E2 |- Xh2o,F3 | Xh2o,61 Xh20,G2 | Xh2o,H1 |- - Xn2o,13 | X204 Xh2o, | Xh2032 Xh2o,C
J 4
Xsac,14 Xsac, Xsac,J2
Sacarose Xsac,C - Xsac,D2 |- Xsac,E2 | Xsac, F3 | Xsac,G1 Xsac, G2 | Xsac, H1 - - Xsac, 13 -
a1
Frut _ _ _ _ _ Xfrut,14 Xfrut, Xfrut,J2 _
rutose Xfrut,C Xfrut,D2 Xfrut,E2 Xfrut,F3 | Xfrut,G1 Xfrut, G2 | Xfrut, H1 Xfrut, 13
a1
. Xglic,14 Xglic, Xglic,J2
Glicose Xglic,C - Xglic,p2 | Xglic,E2 | Xglic,F3 | Xglic,G1 Xglic, G2 | Xglic, H1 - - Xglic, 13 9 9 9 -
a1
. Xsais, 14 Xsais,J2
Sais Xsais,C - Xsais,D2 |~ Xsais,E | Xsais,F3 | Xsais,G1 Xsais, G2 | Xsais, H1 - - - -
2
Acido Fosfarico XfostD1  |Xfosf,D2 |- XfostE2 |- XfosfF3 | Xfosf,G1 Xfosf, G2 | Xfosf, HL |- - Xfost.l4 - | Xosfa2 -
Lo Xs02,14 Xs02,32
Dioxido de enxofre - - - Xs02,F1 Xs02,F3 | Xs02,G61 Xs02,G2 | Xso2,H1 |- - - -
Ar - - - Xar, F1 Xar,F3 | Xar, G1 Xar, G2 Xar, H2 |- - -
Cal - - - - Xcal, G1 Xecal, G2 | Xcal, H1 - - Xecal, 14 - Xcal 32 -
. Xpol,14 Xpol,J2
Polimero - - - - - - Xpol, 11 P - P -

Fonte: ACERVO PESSOAL (2020).
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