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RESUMO

Sistema Especialista ¢ o nome dado a um aplicativo de computador que tem como
objetivo suprir a necessidade de especialistas humanos em determinadas areas de
conhecimento, simulando o raciocinio do homem e visando dar solugdes a problemas bem
especificos utilizando, para isto, o conhecimento tedrico e pratico que € adquirido a partir de
dados cientificos (literatura, pesquisadores, etc.) e da experiéncia pratica (projetistas,
operadores, etc.). Neste trabalho, coletou-se dados praticos e de projetos junto &
especialistas da inddstria alcooleira, formando uma ampla base de conhecimento na qual
fazem parte também modelos matematicos que simulam o processo. O conjunto dos dados
praticos ¢ dos modelos matematicos produziu um protétipo de um Sistema Especialista,
designado por Alcoxpert, que foi idealizado com o objetivo de servir como instrumento de
avaliacio das condigGes de operacio de unidades existentes e para o projeto €
dimensionamento de novas unidades no setor alcooleiro. O sistema pode avaliar as
condighes de operagic de unidades através de simulagio e foi desenvolvido utilizando o
shell “SMART ELEMENTS” da Neuron Data. Sua base de conhecimentos é estruturada
através de regras. Foram desenvolvidas trés bases de conhecimento que abordam trés
unidades de uma usina alcooleira: moagem, fermentacio e destilagdo.

O sistema na unidade de moagem simula a extragio do tandem de moenda que pode
ser de quatro ou seis ternos. Através de dados experimentais, calculou-se os coeficientes de
embebi¢do e reabsorgdo, como também através de ajuste foi obtida uma equaciio para
calculo destes coeficientes.

Para utilizar o sistema, sdo necessarios alguns dados de entrada como: niimero de
terno de moendas, valores dos coeficientes de reabsorgdio, preenchimento e embebigio,
densidade do caldo no bagago, brix do bagago, brix de embebicio e fibra nos respectivos
ternos, brix, fibra e peso da cana. O resultado de uma consulta a esta unidade ¢ o perfil de
fibra do bagago, brix do caldo, brix do bagaco, umidade ¢ extragio em cada moenda, nivel e

brix de embebi¢do em cada terno e a extragdo global do processo.



Na unidade de fermentacio, o algoritmo que simula o processo foi desenvolvido a
partir de balango de massa e energia, equagdes cinéticas que representam o processo de
fermentagio pela Saccharomyces cerevisiae. Alguns dados de entrada devem ser fornecidos
pelo usuario para a utilizagio do sistema tais como o tipo de mosto, numero de cubas,
tempo de tratamento do fermento e vazdo de alimentaco do caldo. A resposta obtida € ©
perfil de concentragio de substrato, produto, células, volume do reator e area de troca
térmica dos trocadores de calor, produtividade do processo € volume de cuba de tratamento
acido.

Na unidade de destilagio procurou-se adaptar os projetos existentes que utilizam a
destilagdo azeotropica e o benzeno como solvente para o processo de destilagho extrativa
utilizando o etilenoglicol como solvente. Do projeto, foram mantidos o niimero de colunas,
nimero de pratos, temperatura de alimentagio, concentragdo de alimentagdo, especificagio
do 4lcool final. A coluna de destilagio extrativa € estivel e o solvente etilenoglicol ndo é
cancerigeno, nem téxico.

O sistema permite ao usuario escolher entre produgdo de alcool anidro ou hidratado.
Foi construido um banco de dados da unidade utilizando o simulador Hysim. Foi feito um
estudo da razio da vazio de solvente/alimentacio e da temperatura de alimentagdo do
etilenogficol a fim de diminuir o consumo de energia na unidade. Em uma consulta ao
sistema para a unidade de destilagdo, sdo necessarios alguns dados de entrada: concentragdo
de etanol no vinho delevedurado, temperatura de entrada do vinho delevedurado na coluna e
temperatura de alimentagdo de etilenoglicol. O sistema apresenta como resposta o perfil de
temperatura, consumo de energia e reciclo em cada coluna e apresenta os melhores pratos
de alimentacdo.

Foram feitas consultas a especialistas e a literatura do setor, as informacdes
coletadas estdo disponiveis ao usuéario nas telas de ajuda (“Help”) que contém também
figuras obtidas de simulagdes. Estas informagdes auxiliam na compreenso de pardmetros do
processo ¢ da unidade, indicando também o comportamento de pardmetros frente a
alteragdes em condi¢des do processo. Em alguns casos, ; sisterna indica e aconselha a

melhor opgio de escolha com base nas simulagdes e no conhecimento pratico adquirido.



As bases de conhecimento foram desenvolvidas para serem independentes entre si,
isto da uma maior flexibilidade ao sistema. O sistema desenvolvido mostrou ser uma
eficiente ferramenta na simulagéio destas unidades e podem auxiliar no gerenciamento destas,
bem como ajudar no desenvolvimento de novos projetos. Os desvios entre o previsto pelo
sistema e a pratica foram minimos. O consumo de energia para produgio de alcool anidro

pelo novo processo € da mesma ordem de grandeza do processo de destilagiio azeotropica.



SUMMARY

Expert System is a name given to a software, whose aim is to supply the needs of
human experts in some areas of knowledge. It simulates human reasoning and tries to solve
specific problems by using rules of thumb (heuristic rules) which are acquired from scientific
data (literature, researchers, etc.) and practical experience (designers, operators, etc.). This
research work contains rules of thumb for plant design which were collected from experts of
the alcohol industry as well as mathematical models that simulate the process forming a large
knowledge base. The whole set of data obtained both from practical and theoretical
considerations as well as from process simulation produced a prototype of an Expert
System, called Alcoxpert, which was designed with the purpose of being an instrument for
the process control of existent plants and also for the design of new units of alcohol
production. Alcoxpert simulates the operation conditions of three different units. Alcoxpert
was developed using the “Smart Elements™ shell of Neuron Data. Three knowledge basis
were developed which are related to three operational units of the alcohol industry:
crushing, fermentation and distillation.

The System, concerning the crushing unit, simulates the extraction in the crushing
train for either four or six trains. The imbibition and reabsorption coefficients were
calculated from experimental data, through specified regression and equations for these
coefficients were estimated.

For the use of Alcoxpert, some entry data are necessary, such as: number of trains,
imbibition and reabsorption coefficients and filling ratio, density of juice in bagasse, brix
degree in bagasse, brix degree in imbibition and fibre fraction in bagasse in each train and
also brix degree, fraction of fibre and weight of cane. The result is a fibre profile in the
bagasse, brix degree in juice, brix degree in bagasse, moisture in bagasse, brix extraction and
imbibition level.

Concerning the fermentation unit, the algorithm that simulates the process was
developed from mass and energy conservation, kinetic equations that represents the

fermentation process by Saccharomyces cerevisiae. Some entry data have to be given by the



user to start the system: type and composition of input medium, number of tanks for the acid
treatment, time required for the acid treatment, input medium flow rate, etc. and the result is
the volume profile of reactors, process flow rates, productivity, the surface areas of heat-
exchangers, the number of centrifuges and the tank volumes for the acid treatment.

For the distillation unit, existent projects which use azeotropic distillation with
benzene as entrainer and extractive distillation that utilises ethyleneglycol as entrainer were
adapted. Column and tray numbers, feed temperature, feed concentration and final alcohol
specification were maintened from the original projects. The column of extractive distillation
was show to be stable and the in addition ethyleneglycol is not cancerous nor toxic.

Alcoxpert allows the user to choose between pure ethanol production or ethanol in
the azeotropic composition. A database was created using Hysim simulator which helps
Alcoxpert to make decisions. Also, a study about solvent to feed ratic and feed temperature
of ethyleneglycol was developed in order to minimise energy use. Some entry data are
necessary to start the Alcoxpert distillation unit: wine cell concentration, wine feed
temperature and etylhleneglycol feed temperature. The result is a profile of temperature,
energy use and recycle in each column as well the best feed trays.

Experts and the Iiterature were consulted and collected information are at users
disposal in the “Help scream”. It also contains figures that illustrate the process. These
information can help users to understand the process parameters. They also indicate the
behaviour of relating parameters to changes in the process conditions. In some cases, the
system can indicate and advise the best condition for a parameter according to simulations
and acquired practical knowledge.

The knowledge basis were developed independently from each other which gives a
higher flexibility to the Expert System. Alcoxpert demonstrated to be an efficient tool
simulating these units and it can be useful in the management of the whole plant, as well as
m the design of new projects. The systemn was shown to be reliable since the difference
between theoretical calculation and practical results was minimum. The spent energy to
produce ethanol by extractive distillation was show to be the same as by azeotropic

distillation.
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I- INTRODUCAO

Unico pais a experimentar, em larga escala, o uso do etanol como alternativa a
gasolina, o Brasil desenvolveu uma tecnologia para utilizagdo do élcool etilico como
combustivel produzido pela fermentagdo de caldo de cana de aglicar e hoje existe um
grande avango tecnologico da indistria alcooleira brasileira. Um dos principais motivos
para este desenvolvimento foi o Proalcool (Programa Nacional do Alcool) implantado no

Brasil a partir de meados da década de setenta.

O Proalcool foi criado no auge da crise do petréleo. Hoje a realidade € outra: o
custo médio de um barril de gasolina, no Brasil, é de U$ 50 e o prego de um barril
equivalente de alcool é de U$ 65 (FIGUEIREDO, 1998). Com a liberalizagdo do mercado
do petrdleo o problema da competitividade do alcool tendera a se agravar. De acordo com
técnicos do governo, com a quebra do monopdlio da Petrobras e a entrada de empresas
privadas na comercializagio do petréleo, derivados como diesel e gasolina poderdo ser

importados por pregos ainda menores do que os atuais.

Hoje a frota de carro a alcool, que ja estd velha, totaliza 4 milhdes de veiculos,
consome 10 bilhdes de litros de alcool hidratado produzidos no Pais. Sdo produzidos,
hoje, 300 milhdes de toneladas de cana, que sio transformados em 14 milhdes de
toneladas de aglicar e 16 bilhGes de litros de dlcool, sendo 10 bilhdes hidratado e seis
anidro (SANTOS, 1998).

Na safra passada, o pre¢o do aglicar diminuiu 7,5 % no mercado externo e perto
de 11 % no mercado interno. O prego do alcool diminuiu 5 % no anidro ¢ 7 % no
hidratado. Um estoque de aproximadamente 1,8 bilhfio de litros explica a reducdio dos
pregos e a diminui¢fo de ganhos no setor (BETING, 1998).

Algumas medidas estdo em curso para methorar a situagdo no setor. O governo

aumentou a porcentagem da mistura de etanol na gasolina para 24 % e estd em estudo a



adic@o de alcool também ao oleo diesel. O projeto “frota verde” que determina a
substituicdo da frota de veiculos de propriedade dos governos federal, estaduais e
municipais por carros a alcool estd em andamento. Incentivos & compra de carro a alcool

também estdo em estudo.

O consumo mundial de etanol anidro, usado principalmente como aditivo da
gasolina como alternativa a outros aditivos, esta crescendo. Para aumentar o nimero de
octanas na gasolina, aditivos sdo usados, como alquilatos de chumbo, MTBE (Metil
Tertiari Butil Eter). Os alquilatos contém chumbo e outras substincias que interferem
negativamente nos conversores cataliticos que sdo utilizados nas frotas para reducdio de

poluentes.

Existe nos Estados Unidos um réapido desenvolvimento da indistria do alcool e sua
utilizagdo como combustivel e adicdo & gasolina para aumento da octanagem. Este
desenvolvimento vem como conseqiiéncia de uma politica de incentivo (créditos e redugio
de taxas) adotadas pelo governo ( MURTAGH, 1986).

O governo da Califérnia acaba de ordenar a substituicdo do MTBE pelo etanol
anidro na mistura carburante exigida pelo “ Clean Air Act “ 2 Lei do Ar Limpo. Esti em
andamento um acordo entre Brasil e Estados Unidos para a importagio de 2 bilhdes de

etanol anidro para este ano e mais 2 bilhSes de litros para 99 (BETING, 1998a).

Para melhorar a situagdo do setor, é urgente melhorar a produtividade das usinas.

O uso de novos projetos e tecnologia € um caminho para esta melhora.

Os meétodos de concepgio, desenho e operagdo de usinas devem buscar novas
tecnologias, técnicas como simulagdo, otimizagSio, controle e analise de processos
precisam ser mais utilizadas. Com as ferramentas existentes hoje sio possiveis analises
mais realistas e detalhadas do processo. Uma destas ferramentas € a inteligéncia artificial

destacando-se o uso de Sistemas Especialistas.



Nos wltimos anos, tem-se visto uma vasta expansio no campo da inteligéncia
artificial (IA). Uma das mais ativas areas de pesquisa é o desenvolvimento de Sistemas
Especialistas (Expert System). A inteligéncia artificial € o estudo de como fazer com que
computadores realizem tarefas que atualmente sio feitas de uma forma melhor por
pessoas. Isto implica em dizer que a inteligéncia artificial estd tentando fazer com que
computadores “pensem exatamente” como um ser humano, criando um modelo de

cérebro.

De forma geral, o campo da inteligéncia artificial, onde se enquadram os Sistemas
Especialistas, preocupa-se com o desenvolvimento de programas computacionais que
simulam © raciocinio humano. Portanto, é necessaria a compreensfio dos métodos
humanos de resolucdo de problemas em areas onde existe uma grande quantidade de
conhecimento a ser manipulada ou existe um nivel significativo de incertezas. Um
especialista ir4, certamente, restringir as alternativas, eliminando aquelas que considera
menos relevantes e/ou reconhecendo modelos e etapas essenciais, usando seu
conhecimento ¢ regras praticas. A elaboragio de um programa de computador que faga a
mesma tarefa, é o estudo e a criagdo de um Sistema Especialista, com uma base de
conhecimento t30 evoluida quanto a do especialista e com grande potencial em projetos e

operagdes de engenharia, nfio exigindo que o usuario entenda do assunto.

Os Sistemas Especialistas podem ser usados em diversos campos. Abaixo sfo

apresentadas algumas areas potenciais para a realizag@o destes sistemas:

a) esquemas alternativos para modelagem de comportamento de sisterna fisicos ou

quimicos (qualitativo, semi quantitativo, redes neurais);

b) projeto de banco de dados para atividades de engenharia;

¢) metodologias para projetos de engenharia (projeto de processos, projeto de

controladores, catalise),



d) diagnosticos e organizagio de estruturas para representar o conhecimento;

A inteligéncia artificial e os Sistemas Especialistas diferem dos programas de

computac¢io tradicionais por duas vias:
1) eles trabalham mais com simbolos do que com nimeros;

2) usam mais regras praticas ("heuristicas") do que algoritmos (definindo precisamente
instrugBes e decisdes). O método heuristico de resolugiio de problemas envolve solucges

por tentativas ¢ célculos de resultados (valores)

A aquisi¢dio da experiéncia humana em um campo especifico é considerada uma
das mais dificeis e importantes tarefas na construgio de um Sistema Especialista. A
experiéncia € adquirida por meio de estudos tedricos e experiéncia pratica. O estudo de
Sistemas Especialistas enfatiza o lado pratico da experiéncia tentando formalizar e
codificar conceitos e estratégias. E importante reconhecer que grande parte da
experiéncia ndo se encontra na forma escrita, portanto, a meta de varios Sistemas

Especialistas € fazer a melhor escolha entre um mimero de possiveis solugdes.

Um segundo estagio no desenvolvimento de um Sistema Especialista pode
considerar a introdu¢do de modelo quantitativo (correlagdes matematicas, equacges de
projeto) para o projeto e avaliagdo de operagSes individuais e suas alternativas. Nos
ultimos anos, varios Sistemas Especialistas foram criados envolvendo simulagbes. Para
isso, a siinulag:éo inteligente, que s3o sistemas onde se agregam conhecimentos e Tegras
praticas (simula¢do qualitativa) com modelagem e simulagio (simulagio quantitativa), vem
suprir a demanda existente nesta area, enquanto que a simulagiio tradicional é baseada em
algoritmos  freqlientemente inflexiveis e limitados que nd3o podem simular o
comportamento dindmico do processo real. Normalmente, a decisdo qualitativa & feita

com informagdes simbolicas e graficas, enquanto que a anslise quantitativa é feita com



informagdes numéricas e os dois métodos se completam. A solugdo numérica € uma

aproximacdo da solugdo verdadeira (real) que € representada analiticamente.

Os resultados obtidos com a simulagdo inteligente mostram superioridade frente
aos métodos classicos de simulagio. Estas simulacBes juntam o sistema de raciocinio
simbolico e numeérico em um sistema inteligente integrado. O conhecimento € distribuido
em Sistemas Especialistas separados ¢ os resuitados numéricos das simulagdes sdo novos
conhecimentos ou formam o banco de dados, assim, o sistema pode chegar a resuitados

aproximadarnente 6timos.

Os Sistemas Especialistas oferecem um nimero significativo de vantagens. Por
exemplo, a experiéncia pode ser perdida quando um empregado deixa a empresa, mas o
conhecimento armazenado sobre o processo e falhas do processo bem documentadas
ajudario a base de dados da companhia. Em termos gerais, um Sistema Especialista pode
ser usado em treinamento, como conselheiro em tomadas de decisdes, otinizagfo,
gerenciamento, controle, diagnostico, planejamento e projeto de processos. A tecnologia

¢ mais facilmente compreendida por ndo especialistas e de facil acesso a eles.

Em geral, somente os Sistemas Especialistas podem:

» trabalhar com incertezas ou informacGes incompletas (fatores de confiabilidade ),

« explicar porque questdes particulares sdo perguntadas (auto explicativo),

» justificar suas conclusGes através do conhecimento adquirido.



IO - OBJETIVO

Algumas unidades industriais que produzem éalcool tém sido projetadas sem
embasamento tedrico rigoroso. No entanto, a existéncia de modelos matematicos
precisos, assim como o surgimento de novas areas como a inteligéncia artificial onde se
enquadram os Sistemas Especialistas, sfo ferramentas que podem ajudar a construir o
proieto de unidades industriais em bases racionais e a ter uma analise rapida e realista do

processo.

Este trabalho tem como objetivo construir um Sistema Especialista para unidades
industriais de produg@io de alcool. Foram coletados dados praticos e de projetos junto a
especialistas da industria alcooleira formando uma ampla base de conhecimento na qual
fazem parte também modelos matematicos que simulam o processo. O conjunto dos dados
praticos e modelos matematicos produziram um prototipo de Sistema Especialista que
servira como instrumento para o projeto de industrias alcooleiras, treinamento e
gerenciamento de unidades. A base de conhecimento engloba trés unidades basicas do
processo de produgdo de alcool: moagem, fermentagiio e destilagdo. Espera-se, com
isto, dar uma contribuigio para o setor e desenvolver um trabalho num campo

praticamente inexplorado por pesquisadores.

Partindo da base de conhecimento para a fermentacdio alcodlica continua, ja
desenvolvida anteriormente onde se utilizou o “software” PCPLUS da Texas Instruments,
foram criadas as novas bases de conhecimento utilizando um novo “software” o SMART
ELEMENTS, da Neuron Data, que engloba as trés unidades bisicas. As unidades

desenvolvidas tem as seguintes caracteristicas:

- a unidade de moagem pode ser entendida como um trabalho de separagdo das fases
liqguida e solida da cana de agucar, através de prensagem progressiva entre dois rolos

rotativos. A moenda é uma unidade esmagadora constituida basicamente por trés cilindros.



Estes cilindros prensam a cana e separam o caldo da fibra, que ¢ enviado 3 unidade de

fermentac¢do.

- o caldo da cana € fermentado em um processo continuo pela Saccharomyces cerevisiae
na unidade de fermentagdo. A caracteristica do processo continuo € ndo sofrer
interrupgGes; o reator de fermentagio € alimentado continuamente com o caldo que ¢
fermentado e retirado a uma vazdo igual 4 de alimentag¢o, isto permite um fluxo continuo
do produto. O processo de fermentagfo transforma os aglicares do caldo em alcoois, o

caldo resultante da fermentagfo € chamado de vinho e é enviado & unidade de destilacgo.

- 0 vinho € uma solugdo alcodlica resultante da fermentagdo do caldo e deve ser separado
em etanol e subprodutos. O processo de separagio utilizado é a destilagio, o
fracionamento do vinho ¢ feito através das colunas de destilacdo. Na unidade de destilagio
pode-se ter a produgiio de etanol hidratado ou anidro, no caso do etanol anidro usa-se a

destilagio extrativa utilizando como solvente o etilenoglicol.



11 - REVISAO BIBLIOGRAFICA

Este capitulo tem como objetivo mostrar alguns trabalhos desenvolvidos na area de
sistemas especialistas € no setor sucroalcooleiro de uma forma geral, mais especificamente
dos Sistemas Especialistas ¢ da simulacfio nas areas de moagem, fermentagio e destilagio.
Alguns trabalhos apresentados sio antigos mas importantes no desenvolvimento deste
projeto. Foram feitas também algumas revisGes de técnicas € processos importantes para o

processo ou que evoluiram com o avango da tecnologia nos setores do &mbito do trabalho.

1.1 - Sistemas Especialistas

Um Sistema Especialista é um meio de automagio inteligente para solucionar um
determinado problema composto de métodos tradicionais e heuristicos (conhecimento ¢
informacdes adquiridos). O Sistema Especialista tem uma arquitetura propria e deve ser
organizado de forma a trabalhar com informagBes. A seguir, sera descrito a sua estrutura,

como & feita a representacdo do conhecimento e uma metodologia de desenvolvimento.

III.1.1 - Estrutura do Sistema Especialista.

A cragio de um Sistema Especialista consiste em virias etapas importantes que
representam algumas dificuldades, como por exemplo, a organizagéo do conhecimento e a
criagdo da base de conhecimento que consomem a maior parte do tempo na execugio do
projeto. Portanto para um programa exibir "“inteligéncia" ele deve ter acesso & grande
quantidade de conhecimento e deve saber como manipular e usar tal conhecimento. O
conhecimento deve ser representado, dentro de um Sistema Especialista, de modo que possa
ser eficientemente utilizado e permita sua alteragio sem dificuldades. Esta representacdo
deve ser acessivel e flexivel e o Sistema Especialista deve ser apto a explicar as suas ag0es

conclusdes.



A Figura 1 mostra esquematicamente as partes de um Sistema Especialista que é
constituido basicamente de duas partes principais (ASENJO et al.,1989):

- Um corpo de conhecimento que inclui fatos, regras e relagdes entre os fatos, estratégias e

regras desenvolvidas a partir da experiéncia;

- Um mecanismo que faz o processamento de dados e d4 a solugio do problema particular

(“inference engine” - mecanismo de inferéncia).

A base de conhecimento consiste em uma colegio de regras, fatos e modelos de
comportamento dentro do dominio do problema (equivalente & nossa meméria de longo
termo). O conhecimento ¢ codificado na forma de pares antecedente-conseqiiente de regras
IF-THEN e as incertezas no conhecimento s3o representadas por fatores de confiabilidade

que podem variar de 0 a 100%.

O mecanismo de inferéncia usa a base de conhecimento e o contexto para solucionar
o problema (equivalente & nossa habilidade de solucionar problemas). Além destas duas
partes principais, o sistema ¢ ainda provido de um mecanismo que © mantém
permanentemente numa trilha para solucionar o problema (chamado "contexto", que é
equivalente a nossa meméria de curto termo ), uma interface para usuarios, um sistema de
explanaggo ¢ um modulo de aquisico de dados. Diferentes de outros programas de
computador, que sio bastante rigidos em sua estrutura, os sistemas especialistas permitem
ao programador o incremento continuo da base de conhecimento sem ter que modificar a

estrutura do programa.



MEMORIA DE
TRABALHO ‘

BASE DE 4

> CONHECIMENTO <,____m>

EGRAS FATOS

N

A4

MECANISMO DE <
INFERENCIA
(ENGINE INFERENCE)

NFERENCIA CONTROLE

Fas

~ N

SUBSISTEMA DE
‘ > AQUISICAD DE
CONHECIMENTO

SUBSISTEMA DE INTERFACE DO
EXPLANACAC USUARID

AN
/I\ |
ESPECIALISTA
OU ENG. ESPECIALIZADO

USUARIO

Figura 1 - Estrutura do Sisterna Especialista

Da mesma forma, usando os fatores de confiabilidade junto com as regras IF-THEN,
o sistema pode fornecer um nimero de solucles alternativas, o que elimina a rigidez de

solugdes tinicas (MAUGERI FILHO & ASENIJQ, 1992).

O mecanismo de inferéncia € um programa apto a associar partes do subsistema de
aquisicio de conhecimento com a base de conhecimento, controlando-a de forma
progressiva até produzir uma solugfo aceitdvel. A base de conhecimento € controlada e
operada pelo mecanismo de inferéncia que € separado desta base, permitindo que ela seja

alterada e estendida sem interferéncia na estrutura de controle global.
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O subsistema de aquisigdo de conhecimento consiste de dados associados ao
processo, assim, o programa inicia-se com um numero limitado de hipéteses e tenta validar
cada uma examinando todos os fatores. A base de conhecimento é pesquisada para
encontrar uma regra que conclua a hipétese inicial. Para isto, o programa comeca a
inferéncia com uma lista de fatos veridicos e cada regra, na base de conhecimento, € testada
para ver se todos os IF contidos na lista de fatos sio conhecidos. Entdo, quando a regra é
encontrada, o sistema aciona o THEN da regra da lista de fatos conhecidos. Quando uma
regra (<RULE>) com validade condicional ¢ encontrada, uma agdo é executada e um fato
(<fact>) € criado. A descrigdo da regra ¢ adicionada racionalmente ao fato, de modo que ele

seja apto a explicar o porqué e como chegou & conclusio (PAPAFOTIOU et al.,1992).

Os principais passos no desenvolvimento de um Sistema Especialista, mostrados na

Figura 2, sdio (ASENJO et al ,1989):

1 - Identificag8o : envolve a identificacio do tipo de conhecimento e recursos necessarios,
assim como Os conceitos basicos de engenharia a serem utilizados. Indica que tipo de

especialistas deverdo ser consultados.

2 - Formalizacdo : envolve a selegio de ferramentas apropriadas para construir o Sistema
Especialista. O dominio em questdo torna-se familiar ao implementador do Sistema

Especialista. E ele quem realiza os contatos preliminares com os especialistas.

3 - Implementagio : consiste na codificagdo do conhecimento adquirido nos estagios

previos. Um prototipo € entdo desenvolvido.

4 - Testes ¢ Refinamento : o protétipo é testado pelo especialista. As deficiéncias da base

de conhecimento e do mecanismo de inferéncia s3o identificados.

O sistema deve ser flexivel, interativo, natural, transparente e ter fun¢des auto

explicativas que justificam os resultados ao usuario.
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Hoje ja existem desenvolvidos sistemas ("software" ou "shells") como Nexpert
Object (Neuron Data) ou Expert Systens Environment (ESE, IBM), que ajudam a
desenvolver e organizar a base de conhecimento (aquisi¢do de conhecimento) e também
preparam o mecanismo de inferéncia. A escolha do “software™ que se adapte melhor a um
projeto especifico € uma tarefa dificil e seu posterior uso € ainda mais desafiador (BIRKY &
McAVOY, 1990).

IDENTIEICAGAO <

N

( FORMALIZACAD }

<

( IMPLEMENTAGAC )

N

( T'ES?ES;

Figura 2 - Etapas no desenvolvimento do Sistema Especialista
HI.1.2 - Representacdo do Conhecimento

E necessario organizar a estrutura logica do conhecimento e coloci-la em forma de
regras que ddo o caminho para que o mecanismo de inferéncia possa usi-las. Nesta
organizac0, a seqiiéncia de controle total no contexto de sistema de produgdo e detalhe da
estrutura de base de dados deverdo ser determinados primeiro. No Sistema Especialista, a
determinac@o da estrutura de conhecimento ndo deverd ser dificil e podera ser facilmente
modificada, se necessario (NIIDA et al.,1986).
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A forma mais comum de se apresentar o conhecimento ¢ a regra IF-THEN que
consiste em duas partes: uma antecedente que lista a condi¢do e uma conseqiiente que
estipula 0 que concluir, ou como serd a resposta. As regras afetam a performance do
Sistema Especialista crucialmente por dois caminhos: nimero de regras (“storage
requirements”) e tempo de execu¢io. Fazendo de cada regra uma possibilidade genérica,
um grande dominio de conhecimento pode ser capturado por um pequeno niimero de regras

poderosas (MAH et al.,1991).

E preciso um esquema para representar as informagdes necessérias para o projeto de
uma planta no computador. O conhecimento pode ser representado por varios caminhos,
mas trés estruturas basicas ajudam a controlar e organizar informacdes: classes, parimetros

(fatos) e regras (LAHDENPERA et al.,1989).

Uma classe ¢ uma estrutura que prepara a colegdo de varios tipos de dados sobre a
base de conhecimentos. Usa-se classes para agrupar parimetros e regras relacionados ao
problema que se quer resolver. Parimetros sfo pedacos individuais de conhecimento, como
temperatura e pressdo. Regras expressam relagdes entre os pardmetros e conclusdes sobre
eles. As classes podem ser divididas em sub-classes e sdo classificadas em uma hierarquia
onde as sub-classes herdam atributos associados a classes. As classes podem ser arranjadas
em hierarquias que correspondem a organizaciio de dados da planta e que estocam dados

muito compactadamente.

IM.1.3 - Metodologia de desenvolvimento de um Sistema Especialista

Uma metodologia usual para representar o conhecimento é baseada em varios
elementos (BANARES-ALCANTARA & WESTERBERG, 1989):

- técnicas de entrevista;

- principios para determinagio da estrutura global do modelo;
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- instrumentos para construgio interativa do modelo;
- modifica¢do e teste do modelo;

- uso de procedimentos e analises.

If1.2 - Produgfo de etanol

Para produzir etanol, a cana passa por uma lavagem e entra na unidade de extrag@o
onde seu caldo é extraido. Este caldo alimenta a unidade de fermentagio e € nesta etapa que
vai ocorrer a transformacdo de agicar em alcool e em outros subprodutos, o produto da
fermentacdo € chamado vinho delevedurado, este sera levado a unidade de destilacdio para
ser separado em lcool que pode ser anidro ou hidratado e outros subprodutos. O processo
de transformacdo de cana em éalcool foi dividido, neste trabalho, em trés unidades basicas:

moagem, fermentagio e destilagdo e foi feita a revis@o bibliografica em cada unidade.

II1.2.1 - Processos de Extracido

A area de extragdo teve grande avango tecnoldgico nos Gltimos anos e a extracdo
brasileira esta dentro dos mais altos padrdes de eficiéncia (ASSIS, 1994). Foram adaptadas
novas tecnologias de moendas de cana com base em trabalhos desenvolvidos anteriormente

na Africa do Sul ¢ Australia e adaptadas as caracteristicas proprias das industrias brasileiras.

A importincia do processo de extracio de cana, dentro do complexo
sucroalcooleiro, € evidenciada tanto financeiramente, considerando o alto valor do
investimento necessario para sua instalacio e producdo (operagdo e manutengio), assim
como por sua complexidade técnica referente a diversidade de pegas mecénicas e produtos
quimicos envolvidos no processo. Ocorréncias como alta pressdio, impacto, abrasdo e
corrosdo, constituem um desafio constante para o desenvolvimento de materiais e técnicas

relacionadas a preven¢do, assim como ajustes mecénicos, balanceamentos, soldas e
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lubrificagdio, tornando-se imperativo a correspondente capacitagdo da mdo de obra

(CAPOZZI et al. 1994).

a - Preparacéo da Cana

Nos processos de extracfio, deve-se ter uma preparagio da cana antes desta ir
propriamente para os extratores. O processo consiste na lavagem para melhorar a assepsia
da cana e apo6s a lavagem, a cana passa pelas facas rotativas e pelo desfibrador onde seri

picada, methorando, portanto, a eficiéncia de extracdo.

A cana é descarregada dos veiculos transportadores de cana utilizando-se os
descarregadores. Estes transportam a cana as mesas receptoras que geralmente t€m uma
inclinaciio de 15 e 45 graus. Esta € entfo lavada e descarregada em um transportador

metalico, a esteira de cana.

O objetivo do picador e desfibrador é completar a preparacio e a desintegracio da
cana, iniciada pelas facas rotativas, facilitando assim, a extragiio do caldo, a cana ¢ reduzida

a um verdadeiro farelo e a methora obtida na extracgio € nitida.

A importéncia da preparagdo da cana deu origem a um meio de medir a eficiéncia da
preparagdo, fo1 criado o indice de preparagio (IP), que consiste na avaliagio da proporcio
das células dilaceradas pela acdo das facas e dos martelos dos desfibradores. Uma
preparag@o ruim leva a um indice de preparagfo de cerca de 75% e uma boa preparacio leva

o indice a 85-90 % (HUGOT, 1977).

Hoje, existem basicamente dois tipos de desfibradores : o desfibrador horizontal ou
COP-5 e o desfibrador vertical ou DH-1, o primeiro consegue aproximadamente 80 a 85 %
de células abertas consideradas para trabalho e o segundo 90 a 94% e as facas rotativas
conseguem aproximadamente 70 a 75 % de células abertas (BRUNELLI, 1991).
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b - Difusores

Os difusores comegaram a ser experimentados no Brasil em 1967, porém devido a
fatores extra técnicos ndo se adaptaram bem (SALERMO, 1987). A partir de 1982, quatro
difusores de cana foram instalados e encontram-se em operagdo com bons resultados finats.
Em véarios paises, os difusores sdo preferidos principalmente devido ao baixo consumo
energético e custos de manutengdo e por representarem um processo fisico quimico de
extra¢do ac invés de um sistema de “forga-bruta”, como € o caso das moendas. Os
difusores permitem aumento na capacidade de processamento tal como as moendas, pela

alteracio da sua velocidade, altura do colchio, densidade, etc.

Pode-se citar algumas vantagens da difusdo sobre as moendas (JAIS, 1994) :

- maior eficiéncia de extracio;

- maior continuidade operacional;

- menor desgaste dos equipamentos;

- menores custos de investimento, instalacio e manutengéo.

O processo de extracBo no difusor é feito em trés etapas: lixiviagdo, difusdo e

pressdo. A seguir € descrito estas trés etapas:

e Lixiviagdo

Lixiviagio é um processo de lavagem da cana desfibrada. Pela lixiviagdo, o caldo da
cana é retirado do bagago através de sucessivas lavagens mecénicas. Estas lavagens sio
iguais a embebicio composta no sistema de moendas. As lavagens s3o efetuadas
submetendo-se a cana a liquidos com baixos teores de sacarose, menores do que o existente

no caldo da cana. Como a cana esta saturada com liquidos, o excesso deste € separado da
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massa de cana por gravidade. A maior parte do agicar ¢ extraido no difusor por lixiviagdo
(JAIS, 1994). Para que esta lavagem seja possivel, é necessario que as células contendo
sacarose estejam abertas para que o liquido de embebicio tenha acesso a elas, por isto, ¢
necessario uma boa preparacio da cana. Esta preparagio é feita com as facas rotativas e o

desfibrador que rompe a maior quantidade de células possiveis.
e Difusdo

A difusdo acontece nas células que ndo sdo rompidas no sistema de preparagdo. Em
condi¢Ses normais, as paredes das células nfio sdo permedveis ao caldo que elas contém.
Isto se deve a uma pelicula de proteina que recobre a parede interna da célula. Em
temperaturas elevadas, a proteina é coagulada, deixando, desta maneira, a parede permeavel.
Pelo gradiente de concentragio entre o caldo da célula e o liquido de embebicdo, ha a

difusio do caldo da célula para o liquido de embebicio.
e Pressio

No difusor, o bagago final estd saturado com caldo que deve ser retirado por
pressdo. Alguns difusores tém um sistema de pressdo, que normalmente é uma moenda

COMI.

Segundo WIENESE (1995), na Afiica do Sul, as moendas foram praticamente
trocadas por difusores, no entanto, ainda sdo utilizadas na entrada e saida do difusor para
retirada do caldo (“dewatering mills”). A performance da moenda é medida em termos da
extracdo da moenda e da umidade do bagago, sendo que estes pardmetros sio muito

afetados pela quantidade e qualidade da cana e n#o ha controle sobre estes fatores.

Na Figura 3 (HUGOT, 1977) apresenta-se um fluxograma esquemético de um
difusor de bagaco.
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Figura 3 - Fluxograma de um difusor de bagago
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¢ - Moendas

No Brasil, o processo de extra¢do utilizando moendas é bastante difundido
empregando-se, normalmente, tandens de moendas para extrair 0 méaximo de sacarose de

cana previamente preparada pelas facas e pelo desfibrador.

O tandem de moendas ¢ o equipamento utilizado na moagem, podendo ser composto
de quatro até sete ternos de moenda. A moenda ¢ uma unidade esmagadora constituida
basicamente por ternos, cada um formado por trés cilindros dispostos de tal modo que a
unido de seus centros forma um triingulo escaleno. Os cilindros inferiores tém seus eixos
fixos e giram no mesmo sentido. O cilindro superior tem a posicdo de seu eixo controlada

por um regulador de pressio hidraulico, e o sentido de rotagio contrario ao dos inferiores.

A alimentacdo ¢ um item importante para a eficiéncia das moendas. Existem
equipamentos que melhoram a alimentacio, fazendo fazem uma alimentagio forcada
impedindo que ocorra a rejeicio da cana na moenda. Segundo BRUNELLI (1991),
geralmente tem-se dois tipos de alimentagdo : “Continous Pressure Feeder” (Australia) e
“Press Roller” (Africa do Sul). A simpiicidade a robustez e a adaptacio no “lay-out”
existente, levou a adogdo, no Brasil, do rolo de pressio. Atualmente, ha uma tendéncia &
incorporagdo ao ternos de um quarto rolo (“press roller”) juntamente com o Chute
Donnelly, de modo que o colchfio de cana sofra uma compressio prévia para facilitar a
apreensdo. Na Figura 4 (BRUNELLI, 1991) apresenta-se um “press roller”, o rolo mimero
um, € o rolo incorporado para facilitar a extra¢dio e a melhora da alimentagio. O Chute
Donnelly € uma condutor vertical onde ocorre o depdsito de cana melhorando a alimentacio

devido a pressdo que esta coluna de cana proporciona na entrada dos rolos.

Segundo CURRIER (1997), atualmente predomina nas indistrias o tandem com 4
ternos ¢ a utilizagdo da alimentagdio com chute Donelly, que proporcionam uma boa

alimenta¢do a moenda. Devido a boa alimentagio e &s superficies mais duras nos rolos esta
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sendo possivel aumentar a velocidade dos rolos, pois normalmente, utilizavam-se

velocidades na faixa de 4/5 rpm e atualmente estdo atingindo 7/8 rpm.

E uninime aos técnicos alcooleiros e agucareiros que a embebigdo ¢ indispensavel ao
trabalho normal de qualquer tandem de moendas. Adiciona-se agua ou caldo diluido ao
bagago que alimenta alguns ou todos os ternos, com o objetivo de melhorar a

capacidade de extragfo global da sacarose contida na cana ou fibra que entra na moenda.

A embebigio mais utilizada € a composta, onde se aplica agua ao Gitimo terno e
retorno dos caldos diluidos sucessivamente do ultimo até o segundo terno, sempre

retornando para o terno anterior.

Com a embebiciio composta € possivel reduzir a quantidade de agua aplicada a
moenda sem prejuizo da extragio. Se por um lado, a embebi¢io composta permite menor
diluicdo do caldo, por outro, faz crescer bastante o trabalho das moendas devido 4 maior
quantidade de liquido em circulagdo, o que facilita o aparecimento de buchas e engasgos,
comuns nestes casos. A eficiéncia da embebicdo esta diretamente ligada & distribuicdo do
liquido de maneira uniforme por todo o bagago, permitindo a dilui¢do mais completa
possivel do caldo residual de cada terno. Para que os melhores resultados possam ser
obtidos com a embebi¢io composta, torna-se indispensavel o uso de sistemas eficientes de

alimentacdo forgada. A boa dilui¢fo ¢ impossivel com a cana mal preparada.

Com uma maior pressdo hidraulica obtém-se melhor extra¢io, paralelamente,
teremos maior consumo de poténcia, maior desgaste do equipamento, quebra de eixos, de
rodetes e mancais. Para se conseguir maxima extracio, cada unidade do tandem deve

executar o maximo trabalho possivel, assim cada moenda devera ter :
-& maior carga hidraulica possivel;

-aberturas compativeis com sua posi¢do no tandem.
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Bons dispositivos de alimentagdo, além de permitirem relagdo de abertura
entrada/saida na moenda mais favoravel para a extragio do caldo diluido, contribuem para
uma carga mais regular. A mistura de dgua ou caldo diluido sobre o bagago deve ser feita
de forma mais homogénea possivel, ja que todo o trabalho com a preparacdo da cana fica
perdido se parte do bagago ndo ¢ atingida pela 4gua ou caldo da embebigio, causando uma

dilui¢io incompleta e consequentemente prejudicando a extracio.

A primeira moenda deverd extrair pelo menos 70% do caldo de cana, tornando assim

a embebigio eficiente a partir do segundo terno.

Figura 4 - Rolo de presséo
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d - Simulag&o de Moendas

MUNRO (1962) fez véarios experimentos para determinar o efeito da quantidade, da
posi¢do de aplicacio da embebigdio e do torque do cilindro na performance da extragio.
Definiu um coeficiente de embebigfio que quantifica a eficiéncia da mistura do liquido de
embebi¢do com o caldo residual no bagago. Em 1963, fez experimentos para investigar o
efeito da mudanga do coeficiente de preenchimento (filling ratio), da velocidade superficial

e do nivel de embebigao (peso de dgua por peso de fibra) no processo.

MUNRO & RUSSEL (1964) fizeram varios experimentos para determinar a
influéncia da alimentagdo no primeiro terno, a embebigio quente e ffia e o brix de embebiciio
no processo. MURRY (1965) desenvolveu um modelo para determinagio do coeficiente de

reabsorcio e coeficiente de embebigdio em cada terno de moenda.

MURRY et. al. (1967) desenvolveram um método de predicdo da performance de
extragdo de um tandem de moendas. O método utiliza dados do processo como as condigdes
de alimentagBo e estima parfmetros como coeficiente de reabsorgio, coeficiente de

embebigdo e coeficiente de preenchimento (filling ratio).

MURRY & HOLT (1967) apresentaram exemplos com o modelo desenvolvido,
explicaram a defini¢do dos coeficientes de reabsorgdo, preenchimento e embebigdo e ainda

introduziram o termo de extragdo teorica (ideal) e extragio real.

RUSSEL & MURRY (1969) apresentaram os resultados da aplicagdo do modelo
matematico, desenvolvido para investigar a variacio da performance de extracio frente a

fatores que influenciam o processo como embebicao e fibra da cana.

MITTAL (1969) fez um estudo da quantidade de agua de embebicdio 6tima para o
processo de moagem, utilizando o coeficiente de embebi¢io e fibra da cana. WEBRE

(1968) estudou o melhor critério de medir a eficiéncia de um tandem e chegou a conclusio
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que devido ao grande niimero de varidveis do processo, nio existe um critério absoluto que

seja totalmente eficaz. Concluiu que deve ser usado um conjunto de métodos de avaliagdo.

PEREDA & FRIEDMAN (1977) desenvolveram um método tedrico e um
experimental para determinacdo dos coeficientes de reabsor¢dio e embebic3o nos ternos de
moendas. Compararam e analisaram os resultados encontrados nos dois métodos e
apresentaram os resultados experimentais dos coeficientes frente as varias condigBes do
processo. BIRKETT et al. (1986) estudaram os fatores que influenciam a extragio e
concluiram que os principais fatores sdo : dgua de embebicdo, eficiéncia de embebicio
(distribuicdo da dgua de embebicdio) e em menor extensdo : fibra da cana, niimero de

moendas e chegaram a conclusio que o brix da cana tem pouca influéncia sobre a extragio.

PARTANEN et al. (1994) apresentaram um modelo de controle para um tandem de
moendas e adotaram a estratégia de controle LQG/LTR. SULLIVAN (1995} apresentou um
modelo para controle da reabsorgdo e um novo método de preparagiio da cana. WIENESE
(1995a) apresentou o modelo da taxa constante ( “ constant ratio”) para célculo do balanco
de massa em uma moenda. O modelo € fungio da fibra, brix e 4gua de embebicdo. Foi feita
uma compara¢do dos resultados de balancos de massa obtidos com o modelo e com os
dados experimentais de 15 anos atras e o resultado encontrado foi satisfatério. Comparou-se
o modelo da taxa constante com o modelo da extragio reduzida correta (CRE - corected
reduced extraction) que é muito utilizado na Africa do Sul. Balangos de massa de fabricas
sul afficanas foram coletados no periodo de 1979 a 1993 e foram utilizados para obter um

balango de massa padrdo que estd apresentado na tabela 1.

LEITCH et al. (1997) estudaram a capacidade do bagago penetrar as ranhuras dos
rolos. Os resultados indicaram que o bagago niio penetra na base das ranhuras nos rolos em
tipicas condigdes de  moagem, este fato influi na compactagio do bagagco e

conseqiientemente no coeficiente de reabsorgio.
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Murry (1596) mostrou que a pressfio necessaria para extrair o caldo das ranhuras do
rolo ¢ muito pequena e que ¢ razoavel assumir a superficie do rolo como sendo de livre
drenagem (citado por LEITCH et al. 1997).

Tabela 1 : Balanco de massa padrdo obtidos de dados coletados no periodo de 1979 a 1993
na Africa do Sul

ENTRADA SAIDA
CANA + AGUA BAGACO CALDO
FIBRA (%) 10,22 46,20 0,46
BRIX (%) 9,67 1,98 11,76
AGUA (%) 80,11 51,82 87,78

TI1.2.2 - Processos Fermentativos

Nos ultimos anos, houve no Brasil um desenvolvimento expressivo da tecnologia de
fermentacdo alcoolica. O processo de fermentacio continua veio ao encontro das
necessidades atuais da indistria sucroalcooleira, pois, via de regra, resulta em maior
produtividade e menor custo de produgiio. O processo continuo tem sido uma evolugio
natural do batelada alimentada. Hoje, a fermentacdo continua ja esta desenvolvida e
atualmente, vinhos com alto teor alcodlico sio produzidos com fermentagbes de alta
eficiéncia de modo a reduzir o volume de vinhoto produzido e o consumo de vapor
necessario. Os processos fermentativos em utilizagio no parque alcooleiro brasileiro sfo:

batelada alimentada e continuo.
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a - Processo Batelada Alimentada ou Melle-Boinot

O processo Melle-Boinot foi introduzido com o intuito de aumentar a produtividade
em relagdo a batelada, que tem baixa produtividade e € lenta. Este tipo de processo tem
como principal caracteristica o reciclo do fermento. No final da fermentagio, a levedura ¢
separada do vinho fermentado por meio de uma centrifugagio ou sedimentagio e reciclada

para o inicio do proximo ciclo.

Terminada a fermentaco, o vinho ¢ bombeado até as centrifugas onde separa-se as
leveduras (creme de leveduras). O creme de leveduras ird sofrer uma diluicio com agua e
um tratamento acido para eliminar contaminantes e ajustar o pH da levedura. Quando
terminado o tratamento, ele repousa durante cerca de 4 horas quando entio ¢ enviado para o

reator concormitantemente com o mosto, reiniciando assim novo ciclo do processo.

b - Fermentagdo Continua

O processo continuo difere basicamente do descontinuo por ndo sofrer interrupgdes.
O reator de fermentagdo € continuamente alimentado com mosto, o qual ¢ fermentado e

retirado a uma vazo igual 4 de alimentagfo, o que permite um fluxo continuo de produto.

A fermentagdo continua ndo ¢ uma tecnologia nova. Instalagbes experimentais,
operadas no passado, levaram ao sentimento de que uma fermentagéo continua nfo chegaria
a ser tdo eficiente quanto ao sistema batelada, especialmente devido aos problemas
relacionados com infecgdes, depositos de solidos no fundo dos reatores, baixo teor alcodlico

no vinho e ainda devido 4 necessidade de eventuais paradas durante a safra.

O interesse pela fermentagdo continua foi retomado no Brasil na Gltima década,
como forma de se reduzir os custos de producio. Assim, com 0s novos processos
desenvolvidos, atualmente vinhos com alto teor alcodlico sdo produzidos com
fermentacOes de alta eficiéncia, de modo a reduzir o volume de vinhoto produzido e o
consumo de vapor necessario (ZARPELON & ANDRIETTA, 1992).
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A partir da metade da década de 80, os processos de fermentagio alcodlica
continuos vem sendo cada vez mais utilizados em unidades industriais. Na safra de 1989,
aproximadamente 30 % do etanol foi produzido por processos continuos ou semi-continuos,
nimero este que se elevou bastante na safra 90/91. Dentre 0s motivos que contribuiram
para este crescimento, destacam-se 0s avangos tecnologicos obtidos nestes anos, que
propiciaram o desenvolvimento de processos mais confiaveis sem tantos problemas
operacionais e o aumento de produtividade destes quando comparados com o processo de
fermenta¢do Melle-Boinot. {ANDRIETTA & STUPIELLO,1990 a).

No processo continuo tem-se uma alimentacdo continua de mosto e um reciclo de
células. Isto permite diminuir o efeito inibitério do etanol e do substrato quando o projeto da
planta € bem elaborado, resultando maiores produtividades e rendimentos de etanol devido a
utilizacdo repetida do material celular. Para que este processo seja bem sucedido, deve ser
automatizado devido & sua sensibilidade frente a alteragBes nas condigbes do processo.

Falhas na sua condugdo podem acarretar a perda de todo o processo.

Este processo tem apresentado uma maior produtividade, com um aumento que as

vezes pode atingir 100 % em rela¢fo a batelada alimentada (RODRIGUES, et al. 1992).

Com os novos projetos que estdo sendo construidos utilizando processos de
fermentag@o alcodlica continua, considerando modelos cinéticos, otimizagdo, simulacdes do

processo, ferramentas matematicas e computacionais, pode-se atingir 0s seguintes objetivos:

- reducéo dos gastos em méo de obra;

- reducdo de gastos em analise;

- reducdo de tempos ndo produtivos (carga, descarga, limpeza);

- trabalhar em condig¢Bes otimas de operagdo no estado estacionario;
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- reducio de consumo de insumos;

- uniformidade do produto;

- maior controle operacional do processo;

- possibilidade real de implementaco de controle de processo.

PASCAL et al. (1995) desenvolveram um simulador para o processo de fermentacio
(Prosin e Prosin-Batch simuladores) utilizando um modelo cinético baseado no esquema de
reagio para fermentacdo com Saccharomyces cerevisae. O simulador foi testado com

sucesso em plantas continuas e bateladas utilizando a beterraba como fonte de agucar.

¢ - Processos fermentativos extrativos

Em fungdo da necessidade de aumentar a produggo de alcool sem ter que aumentar a
capacidade volumetrica instalada, ¢ preciso aumentar a produtividade, ou seja, o teor de
dlcool no vinho, necessitando, para isto, concentracSes mais elevadas de substrato de
agucares na alimentacio. Sabe-se que a quantidade de etanol formada é uma conseqiiéncia
da concentrag8o de agucares no substrato que alimenta o fermentador. EntSo, num processo
em que se usa altas concentragdes de agucares, permite-se a obtencio de um alto teor
alcodlico, ocasionando condi¢bes inadequadas a fisiologia da célula de levedura, pois o
alcool € um inibidor de fermentages e desta forma ocasiona fermentagSes incompletas,

reduzindo o rendimento e a produtividade da fermentacio alcoolica.

Num processo usando altas concentragdes de agucares, a eliminagiio do produto

inibidor € essencial para se conseguir alta produtividade e alto rendimento.

Uma grande restri¢go do processo de fermentacgdo alcodlica convencional é o fato de

que o dlcool produzido inibir as células de leveduras. Quando a concentracio do substrato
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agucarado é fermentado e ocorre a formagdo de etanol de 45g/l para 120g/l, a taxa
especifica de produgdo de etanol e a taxa de crescimento especifico de células de leveduras
sdo severamente diminuidas, como j& mostrava AIBA et al.(citado por SILVA, F. L H,,
1998).

Nos ultimos 20 anos, varios caminhos combinando fermentagdo com sistema de
separacio foram propostos como meios de minimizar o processo de fermentago alcoolica

do problema da inibi¢do pelo produto, entre eles estéo os seguintes:

a) Fermentago sob vacuo: o sistema de usar vacuo para remover alcool foi
transformado em patente e publicado por Boeckeler em 1948 (RAMALINGHAM & FINN,
1977). O sistema flash a vacuo € necessario para manter a temperatura no fermentador em
niveis desejados. O etanol tem uma volatilidade bem acima da 4gua, facilitando a sua
separagdo em pressdo e temperatura reduzidas. Os pesquisadores verificaram que a pressdo
absoluta 6tima de trabalho no fermentador deveria ser de 50 mmHg, pois nesta presséo o
ponto de bolha do mosto contendo 1% de etanol alcangava 35°C, uma boa temperatura para
o emprego da Saccharomuces cerevisiae como agente transformador do agticar em alcool
(MATSUMURA & MARKL, 1986). MAIORELLA et al. (1983), alertaram que na
fermentagdo a vécuo, a concentracdo de alguns produtos n3o volateis, se nio forem
eliminados do processo por sangria, também inibem o processo, limitando o rendimento € a
produtividade final da fermentagdo. O grande inconveniente do processo sob vacuo € a
energia requerida para manter a condi¢io de baixa pressdo. Esta energia ¢ trinta vezes maior
que o processo convencional (GHOSE & TYAGI, 1979). Segundo MAIORELLA &
WILKE (1980), a energia requerida para o processo sob vicuo € apenas um pouco superior
ao processo convencional, ndo chegando a duas vezes, discordando assim dos dados citados

por Ghose & Tyagi;

b) pervaporagio: tem como principio a difusdo das substdncias volateis por meio de

uma membrana hidrofébica. A técnica consiste em usar uma membrana para remover
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seletivamente o produto inibidor formado na fermentagdo. No caso da fermentacdo
alcodlica, © mosto liquido difunde-se na superficie da membrana e o alcool é entio
evaporado e removido por um fluxo fluido gasoso ou liquido e, posteriormente, o removido
¢ condensado. Os principais tipos de membranas usadas sio membranas comerciais de
silicone e, nos altimos anos, membranas de politetraflucroetileno (PTFE) e POLY gel
membranes, (VICENTE et al, 1993);

¢) perextragéo: técnica que combina um solvente extrator e uma membrana. O termo
perextragdo € a jung@o das palavras permeével (membrana) e extracio (solvente)
(MATSUMURA & MARKL, 1986);

d) fermentacdo acoplada a um sistema de extragio liquido-liquido: o produto
inibidor € seletivamente removido por solventes. O dodecanol foi usado como um solvente,
apresentando boas propriedades, na retirada do etanol da fermentacdo alcotlica continua
com células imobilizadas (MINIER & GOMA, 1982). QURESHI & MADDOX (1995);
GYAMERAH & GLOVER (1996), estudaram, por intermédio da fermentacfio continua em
reator de leito fixo, a produgiio de acetona-butanol-etanol (ABE) em imobilizacio das
células de Clostridium acetobutilico. Verificaram que com a retirada dos produtos
liquido-liquido estd relacionado aos solventes. Segundo SLAPACK et alii (1987), as
propriedades para um solvente ideal sio: alto coeficiente de distribui¢iio em relacio ao
produto inibidor; baixa volatilidade em relagdo ao produto imibidor, ser nio toxico;
relativamente barato. Conseguir agrupar todas estas propriedades em um sé solvente é o
grande problema encontrado pelos pesquisadores da area. Mesmo com este problema a ser
resolvido, a fermentacdio alcodlica acoplada 4 extragio lquido-liquido ¢ umas das
tecnologias mais estudadas para minimizagdo da inibi¢fio, com futuro promissor ( MORITZ
& DUFF, 1996),
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e) fermentagfo acoplada ao sistema de absor¢do (stripping) em coluna de recheio: o
mosto em fermentagio € continuamente enviado para a coluna empacotada, onde o etanol é
removido. A técnica de absor¢io estudada utilizou o CO; produzido na fermentaciio como
gas absorvedor (TAYLOR et al., 1995; TAYLOR et al., 1996);

f) fermentagdo acoplada ao sistema de absorg¢io (stripping) conjuntamente com
coluna de retificagdo empacotada: o sistema de separagdo utilizou-se do CO,, que ¢ liberado
da fermentagfio, como gas absorvedor na coluna de absor¢do e posteriormente a corrente
gasosa (CO- + etanol) € enviada para a coluna de retificagio empacotada para separagéo

(PHAM et alii, 1989);

g) fermentagdo acoplada ao sistema de adsorg¢do e dessor¢do: esta técnica estd
sendo estudada para a retirada do produto imibidor da fermentagfo, pois o sistema de
adsorcio utiliza-se de adsorventes seletivos, usando dois estagios. O etanol € primeiramente
separado por adsor¢do em materiais sOlidos (resinas, zeOlitas com propriedades
hidrofébicas) e depois é removido dos poros do adsorvente por calor ou absorgio gasosa
(PITT Jr. et ali1, 1983; SLAPACK et alii, 1987),

h) fermentagdo com sistema de duas fases liquidas: s3c obtidos misturando dois
solventes imisciveis. Os solventes sdo misturados em proporgdes adequadas e duas fases sdo
formadas: a fase superior conterd 90% do ilcool produzido, enquanto que a fase inferior
contera o concentrado de células somente 10% do alcool produzido. A fase superior pode
ser liberada do 4lcool através da destilagdo e posteriormente retornada para o concentrado

celular (fase inferior) (KUHN, 1980);

i) fermentacdo acoplada a ultrafiltragdo: técnica usada na fermentagio de produgio
do solvente acetonobutilico para eliminagdo dos produtos inibidores. Este sistema pode,
futuramente, ser usado na retirada do etanol do meio de fermentagio (FERRAS et alii,

1986);
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j) fermentaclo acoplada ao sistema de destilagio flash pa pressio atmosférica:
ISHIDA & SHIMIZU (1996) estudaram a eliminagZo da inibi¢do pelo produto por meio da
da fermentac8o em batelada repetida acoplada ao sistema de destilagio flash a pressdo
atmosférica. Utilizaram modelagem matematica desenvolvida com base nos dados
experimentais, otimizando o processo. Verificaram que o valor da produtividade do
processo atingiu, no ponto Otimo, mais de quatro vezes o processo batelada repetida

convencional;

1) fermentagdo acoplada ao sistema de destilagdo flash a vacuo: este processo é um
melhoramento do processo sob vacuo, pois segundo LEE et al. (1981) trés dos grandes
problemas do processo sob vacuo sio a dificuldade de adicionar o oxigénio no fermentador,
manter condi¢des estéreis e comprimir uma grande quantidade de CO,. Com estas
restriges, os pesquisadores propuseram o processo da fermentagdo a pressio atmosférica
conectada com o flash a vicuo. MAIORELLA et al. (1983) estudando as alternativas
econdmicas para o processo de fermentagdo acoplada ao sistema de separacio, verificaram
que Os processos que apresentaram menor custo para a produgio de etanol foram o
processo a vacuo e o de extragdo liquido-liquido. SILVA et al. (1997) e SILVA &
MAUGERI FILHO (1997), em seus estudos de modelagem e simulagio da fermentacio
alcodlica continua extrativa, propuseram este sistema para minimizagio da inibigio pelo

produto;

m) processo BIOSTIL: sistema que utiliza-se de uma coluna de destilagio para
remogdo continua do etanol que estd sendo formado no fermentador. A Alfa Laval da
Tumba, Suécia, desenvolveu e patenteou o processo Biostil (RIBA & GOMA, 1981;
TAYLOR et al., 1995). No Brasil, o processo foi introduzido pela Codistil. Este processo

em funcionamento reduziu a produgéo de residuo (vinhaga) em até dez vezes.

Nunca ¢ demais enfatizar que o objetivo da operagdo de acoplar fermentagio com

sistema de recuperagdo é remover continuamente o produto inibidor enquanto é formado,

31



permitindo que a levedura possa utilizar completamente o substrato fermentescivel e desta
forma alcangar altos valores de produtividade e rendimento (QURESHI & MADDOX,
1995).

I11.2.3 - Destilacédo

Um dos metodos de separagfio mais utilizados nas industrias de processamento € a
destilagio. O fator termodindmico de intensidade que possibilita a separacio de duas ou
mais espécies quimicas por destilacBo € a volatilidade relativa, que estd associada a
diferencas de ponto de ebuligdo as mesmas pressdes. Se ndo houver diferenca nos pontos de
ebuli¢io, é absolutamente impossivel separar-se por destilagdo. Esta condigdo é aplicavel a

qualquer sistema, simples ou complexo, azeotropico ou ndo azeotropico, ideal ou nio ideal.

Da mesma forma que a fermentagio, a destilacio pode ser realizada em batelada ou
em forma continua. A destilagdo também pode classificar-se em fungio do nimero de
componentes envolvidos : binaria e multicomponente; em relacdio ao numero de
componentes: indefinido ou ndo identificado; em um unico estagio (destilagdo “flash™) ou
em multiplos estagios (torre de pratos). A destilagio pode realizar-se a altissimos vacuos
(destilagdo molecular), vacuos moderados (destilagio a vacuo), a pressio ambiente e a
pressGes altas. Chamam-se de criogénicas as destilagBes realizadas 4 temperaturas do ar

liquido e inferiores.

Na destilacio azeotropica a volatilidade relativa entre os componentes a serem
separados € aumentada pela adi¢io do “entrainer” que forma um azedtropo com um dos
componentes. Como o processo envolve equilibrio heterogéneo liquido-liquido geralmente

um decantador-condensador € necessario.

O projeto e operagio assim como a modelagem de processos de destilagdo
azeotropicos ndo sdo tarefas faceis (WONG et al, 1991). A maioria dos problemas em

simulagdo, projeto e andlise em processos de destilagio sdo as propriedades dos
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componentes puros ¢ da mistura. Para a definigio de um problema, em termos de detalhes
da mistura, uma lista de propriedades necessita ser calculada. O sistema especialista precisa
de um modelo de separagio termodindmico de destilagdo para a simulagio rigorosa das

condi¢bes de separago (KRISTIC et al. 1994).

REMBERG et al. (1994) observaram que o projeto de controle do processo é um
problema complexo em destilagio porque este € um sistema multivaridvel nfo-linear.
Engenheiros de controle ¢ de processo, que trabalham com coluna de destilagdo, tém
dificuldades em formar uma idéia global sobre este assunto. Os Sistemas Especialistas, na
area de controle de processo em colunas, sdo vantajosos porque incluem experiéncias gerais
praticas, regras vindas da literatura e fatores que validam o controle. Uma das vantagens
dos Sistemas Especialistas nesta area € a formag¢do de um banco de dados contendo
informagdes sobre projetos de controle ja realizados, rejeitados e projetos de seleciio de

estruturas de controle utilizando a experiéncia de engenheiros especialistas.

WONG et al. (1991} indicaram que a temperatura de entrada em uma coluna de

destilaciio € muito sensivel & manipulacio da vazdo de refluxo da fase aquosa.

CINGARA & JOVANOVIC (1990) fizeram algumas considera¢des na modelagem

de uma coluna:

- Volatilidade relativa é constante ao longo da coluna e cada bandeja é ideal com 100% de

eficiéncia;

- a equagdo de equilibrio € linear;

- a alimentacdo ¢ inserida na bandeja de alimentagdo como liquido saturado e sua

composic¢io ¢ igual a da bandeja de alimentagio;

- 0 condensador € total;
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- ”hold-up” de liquido em cada prato e mistura ideal;
- ”hold-up” do vapor no sistema é pequeno;
- vazdo de vapor e liquido na segdo de retificagio e enriquecimento sfio constantes.

a - Destilagdo azeotropica e extrativa

Na destilagdo azeotropica utiliza-se o agente separador (“entrainer”) para romper o
azedtropo ou aumentar a diferenca entre os pontos de ebulicio dos componentes de um
sistema ndo azeotrdpico. Agrega-se um agente separador que forma sistemas azeotrépicos
binarios ou ternarios de ponto de ebuligdo menor que o do azedtropo original. O agente
separador altera a volatilidade relativa dos constituintes da mistura original e distancia seu
valor da unidade, permitindo que o ponto azeotrépico seja ultrapassado. O agente
separador deve, em geral, dar origem a uma mistura azeotrdpica ternaria, de preferéncia
heterogénea e a uma fase vapor em equilibrio com duas fases liquidas, que é retirada pelo
topo da coluna principal e separada em um decantador. No caso do etanol, é necessaria a
destilagdo da fase aquosa resultante numa coluna auxiliar, isto permite recuperar o etanol e o
aditivo nela presentes, os quais retornam a coluna principal, juntamente com a fase orginica
retirada diretamente do decantador. Por meio do azedtropo ternario formado, o agente
separador atua como agente de arraste: carrega para o topo da coluna a 4gua e pequena
parte do etanol alimentado na coluna, permitindo que o restante do etanol seja obtido, na

forma anidrica, no fundo da coluna.

Segundo PHAM & DOHERTY (1990) os “entrainers” tém sido utilizados para
separar misturas azeotropicas em componentes puros desde o final do século. A primeira
aplicagdo com sucesso foi descoberta por YOUNG (1902) que preparou alcool absoluto de
uma mistura binéria de etanol e agua utilizando benzeno como “entrainer”. Este processo

fot modificado para processo continuo e patenteado por KUBIERSCHKY em 1915.
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A escolha do “entramner” ¢ baseado em um grande nimero de consideragdes que
maximizam © lucro, observando-se a seguranga e o meio ambiente. Ciclohexano segue bem

esta premissa porque tem baixo custo, baixa toxidade e disponibilidade (FURZER, 1994).

LAROCHE et al. (1992) estudaram os comportamentos inesperados na destilagiio
azeotrépica. Um destes comportamentos € o fato de que em alguns casos, aumentando-se o
refluxo, diminui-se a separagfio. Outra curiosidade é o fato de que em alguns casos

aumentando-se o nimero de pratos, o refluxo interno aumenta.

A finalidade da destilagdo extrativa € a mesma que a da azeotropica: hi uma mistura
binaria de dificil ou impossivel separagio por destilagio, é agregade um terceiro
componente chamado solvente ou agente extrator. O solvente atua sobre a atividade e
altera a volatilidade relativa, de tal maneira que permite sua separagio por destilagio. O
solvente, por meio de suas interagbes moleculares preferenciais com um dos componentes
da mistura, permite romper o azedtropo original sem formar qualquer outro ponto
azeotropico. A adigdo de etilenoglicol é capaz de eliminar o azedtropo 4gua-etanol,
permitindo obter dlcool anidro como produto de tope da coluna principal e a mistura agua-
etilenoglicol como produto de fundo. O solvente € recuperado numa coluna auxiliar,

podendo entdo retornar a coluna principal.

Em geral, procura-se escolher um agente de baixa volatilidade que ndo seja
apreciavelmente vaporizado no fracionador, na maioria das vezes, os glicois sdo os solventes

mais adequados ao processo de destilagdo extrativa.
Na selecdo de um agente extrator sdo desejaveis as seguintes caracteristicas:

- alta seletividade, ou seja, grande capacidade de alteragio do equilibrio original com uso de

pequenas quantidades de solvente;

- alta capacidade para dissolver os componentes da mistura
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- baixa volatilidade, para minimizar sua preseng¢a na fase vapor;

- recuperabilidade, deve ser facilmente separado da mistura e, em particular, ndo deve

formar azedtropos com nenhum dos componentes a separar;

- baixos custos.

KNAPP & DOHERTY ( 1990 ) apresentaram os resultados de uma simula¢do de
desidrata¢do de etanol com benzeno. Mostraram dados comparativos de custos (TAC -
custo do capital instalado + custos com utilidades) e consumo de energia para destilagio

extrativa e azeotropica que estio apresentados na Tabela 2.

MEIRELLES et al. (1992) simularam a destilag@o extrativa de etanol-dgua utilizando
como solvente etilenoglicol. Examinaram a concentrag@o de alimentagio, pureza do solvente
€ o numero de pratos e concluiram que, por meio da destilagio extrativa, pode-se conseguir
etanol com alta pureza e com baixo consumo de energia em condi¢Ges operacionais.
MEIRELLES & TELIS (1994) estudaram o efeito da concentracio de solvente no
coeficiente de transferéncia de massa em uma coluna de destilagfio extrativa ¢ apresentaram

uma correlag@o especifica para transferéncia de massa para o filme liquido.

BATISTA (1995) simulou uma coluna de destilagdo extrativa utilizando o método
de NAPHTALI & SANDHOLM (1971) para a mistura etanol-adgua-etilenoglicol. Estudou o
efeito da integracdo térmica SRV (“Secondary Reflux and Vaporization™) a destilacBo. A
integracdo térmica consiste principalmente da transferéncia de calor da segdo de
enriquecimento para a segdo de esgotamento, fazendo uso do gradiente de temperatura

natural existente entre as duas se¢les.

BATISTA et. al. (1998) fizeram uma otimizac¢3o do processo de destilaggo extrativa

com integragfo térmica SRV (“Secondary Reflux and Vaporization™) para producfo de
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etanol utilizando o método de analise de superficie de resposta. Estudaram a variagio de S/F

e a pureza do etanol e o consumo de energia.

Tabela 2 : Processos de destilagdo para produgio de etanol anidro (99,8 % mol)

TAC Consumo de energia

(x 10° $/ano) (kV/kg etanol)
Destilagdo  extrativa com ‘
etilenoglicol.  Alimentagio
pré aquecida 2,51 8,920
Destilagéio azeotropica
heterogénea com benzeno
otimizada. Alimentaciio pré 2,05 10,380

aquecida

* Alimentacéo : 4,2 % mol de etanol
* TAC - Custo total anual (Total annualized cost )

H1.2.4 - Alguns Sistemas Especialista desenvolvidos

Inteligéncia artificial estd sendo aplicada em diferentes areas. A técnica mais
utilizada nesta é4rea € o desenvolvimento de Sistema Especialista. Recentemente, algumas
aplicagBes de Sistemas Especialistas em automagdo, supervisio e projeto de unidades tém

sido publicadas.

KARIM ¢ HALME (citado por HITZMANN et. al., 1992) desenvolveram um
Sistema Especialista para andlise, diagnostico de falhas, mau funcionamento e otimizacio

"on line” de processos fermentativos. A principal fungdo deste sistema é ajudar operadores
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a melhorar as condi¢Ses do processo fermentativo com minimo de supervisdo. SIIMES et al.
(1992) desenvolveram um Sistema Especialista orientado para objeto para controlar uma
planta de fermentagfo. Os principais elementos do sistema consistem de um mecanismo de
inferéncia, uma base de dados, uma base de conhecimento e um avaliador de expressdo. O
avaliador de expressdo calcula a taxa especifica de crescimento, substrato e formacfio de
produto em diferentes estados fisiologicos. DAVIDSON (1994) desenvolveu um Sistema
Especialista para ajudar operadores a tomarem decisGes ¢ implementar o controle em
processos alimenticios. VINTER et. al. (1992) desenvolveram o Sistema Especialista
"FERMEXPERT" para controle de processo fermentativo. A aquisi¢io de dados é feita em
tempo real "on-line" e "off-line". Existe um editor e uma biblioteca de equagdes para

fermentagfo tipo batelada, batelada alimentada ("fed-batch") e continua.

GUERREIRO et al. (1997) desenvolveram um protétipo de um Sistema Especialista
para o “design” de unidades de fermentagdo alcodlica continua que calcula as varias vazdes
do processo, volumes dos reatores, area de troca térmica dos trocadores de resfriamento dos
reatores, o volume das cubas de tratamento, faixas Otimas de vérios pardmetros operacionais

do processo, namero de centrifugas necessarias e a melhor geometria dos reatores.

MAUGERI FILHO & ASENJO (1992) desenvolveram um protdtipo de um Sistema
Especialista, uma interface e uma base de dados com as principais propriedades de proteinas
contaminantes. O Sistema Especialista seleciona a seqiiéncia 6tima de equipamentos para

separacgio e purificacio de proteinas.

LAPOINT et al. (1989) apresentaram um protétipo de um Sistema Especialista
chamado BIOEXPERT para controlar uma planta de tratamento de residuos com aplicacdes
em falhas, mau funcionamento e diagnostico da planta. RECKNAGEL et. al. (1994)
apresentaram um Sistema Especialista hibrido para utilizagio em controle de lagos e
reservatérios; o "shell” Nexpert Object foi utilizado. O sistema faz a interface em trés niveis

. interface geografico com mapas e regides consideradas, um modelo de simulaggo ¢ a base
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de dados HIDA e uma interface para consultar a base de conhecimento sobre os problemas

da qualidade dos lagos.

BIRK & McAVOY (1990) apresentaram o sistema especialista DICODE ( Sistema
especialista para controle e “design™ de colunas de destilagdo) ¢ demonstraram uma
metodologia de programagdo para criar um sistema especialista para a sintese e controle de

processos em que um controlador é conectado 3 variavel manipulada.

XTAO-DONG et. al. (1991) desenvolveram um Sistema Especialista para o “design™
da sintese catalitica de alcool. Foi construida uma base de conhecimentos hibrida contendo

dados numéricos e regras heuristicas.

MARTINEZ et. al. (1992) desenvolveram um Sistema Especialista para monitoracio
da extragdo de butadieno em tempo real. O mecanismo de organizagio e estrutura da base
de conhecimento segue um estilo topo-fundo utilizando a técnica HAZOP (“HAZard e
Operability analysis™) e FMEA (“Failure Mode e Effect Analysis™).

BIEKER & SIMMROCK (1994) desenvolveram o SOLPERT (“Solvent Selecting
Expert System™) que seleciona o methor solvente para a destilagio extrativa ou azeotropica.
SOLPERT € parte de um sistema que distribui (coopera) tarefas a outros sistemas

especialistas, que € chamado PROSYM (“Process Synthesis Maneger™).

SCHEMBECKER et al. (1994) desenvolveram o REKPERT PLUS contendo o
subsistema REKPERT (“Rectification Knowledge based Expert System™) e o HEATPERT
(“Heat Integrating Expert System™) para gerar a melhor seqiiencia integrada de destilagdo.
Partindo de uma seqiiéncia proposta pela base do REKPERT ou de outros métodos, o
sistema HEATPERT reduz o namero de alternativas para o processo de destilagio integrado
e seleciona o methor tipo e disposi¢do de condensadores e “reboilers” observando também a

melhor condi¢do de operagio.
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KIM Y. J. & SIMMROCK K.H. (1997) desenvolveram o AZEOPERT, que ¢ um
sistema especialista para predigio da formacio de azedtropo entre os componentes de uma
mistura. Descreveram o desenvolvimento da base de conhecimento e a implementacio do
sistema assim como a estratégia de representagdo do conhecimento, niveis de conhecimento

¢ abstragdo, mecanismo de inferéncia, interface com usuario e o mecanismo de explicacéo.

I11.2.5 - Conclusdes

Por meio da revisdo bibliografica feita, mostrou-se alguns aspectos de cada unidade
que ajudam a compreender o processo, suas varidveis e os fatores que mais influenciam na
produgdo € no controle do processo. Alguns trabathos mostram dados, parimetros e

coeficientes que ajudam a comparar os resultados obtidos ¢ utilizados neste estudo.

Cada um dos trés setores abordados : moagem, fermentagio e destilacio tem suas
particularidades e s8o vitais para o processo. A produtividade do processo de producio de
alcool depende de cada unidade que ndo siio isoladas. Elas sdo dependentes entre si,
portanto um Sistema Especialista englobando as trés unidades ir4 ajudar no gerenciamento
do processo. Mostrou-se varios trabalhos sobre Sistemas Especialistas e ficou evidente sua

importancia e utilizag@o nos setores abordados neste trabalho e em areas afins.
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IV - MODELAGEM MATEMATICA, SIMULACAO E METODOLOGIA

Este capitulo tem como objetivo apresentar a modelagem matematica utilizada, fazer
uma breve descrigio dos processos estudados assim como descrever a metodologia

utilizada.

Para a simulagdo de um processo, € necessario um modelo matematico que possa
reproduzir, 0 mais préximo possivel, o comportamento do processo sob diversas condigdes.
A modelagem matematica pode, basicamente, ser obtida por meio de modelos
deterministicos € modelos probabilisticos. No modelo deterministico, a cinética do processo,
fendmenos de transporte de massa, calor e quantidade de movimento constituem a base para
a obten¢do das equagdes do modelo. No caso do modelo probabilistico ou modelo
estocastico € necessario a realizacio de varios experimentos e de posse dos dados, analisa-
los estatisticamente. No modelo deterministico, cada variavel e pardmetro assume um valor
definido ou um conjunto de valores para uma série de condicdes, enquanto que no modelo
probabilistico, o principio da incerteza ¢ introduzido nos valores de cada variavel e
parimetro, podendo cada um possuir uma determinada probabilidade estatistica
(HIMMELBLAU & BISCHOFF, 1968). A grande vantagem do modelo deterministico € a
ndo obnigatoriedade de experimentos extensivos e especificos, podendo, por meio de
correlacio de literatura ou dados obtidos em planta piloto ou laboratério, prever
antecipadamente, o comportamento do processo. A principal utilizagio desta natureza de
modelo estd relacionada com a otimizagdo de processos e a definigio de politicas
operacionais por meio de simulagfio extensiva, uma vez que os modelos deterministicos

possuem uma boa capacidade preditiva.
IV.1 - Unidade de Moagem (Extracio)

O tandem utilizado nas usinas geralmente contém 4 ou 6 ternos. A agua de
embebi¢do € adicionada na entrada do ultimo temo, o caldo extraido deste retorna para o

posterior. Ha um retorno dos caldos diluidos sucessivamente do Gltimo até o segundo
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terno, sempre para o terno anterior. Na primeira moenda a extragio é a seco (sem
embebi¢io). A Figura 5 apresenta um diagrama esquematico de um tandem com 4 ternos

indicando a alimentag#o através do chute Donnely, a embebicdo e o reciclo.

Como as diferengas de umidade do bagago sido muito pequenas, é interessante iniciar
a embebi¢do a partir da primeira moenda. A primeira moenda extrai a maior parte do caldo
da cana, portanto, a embebigdo torna-se mais eficiente a partir do segundo terno. A
quantidade de agucar extraido quando € feita a embebicio ¢ muito superior a obtida sem
adi¢do de agua porque a quantidade de caldo ainda no bagago continua praticamente a
mesma, porém, agora constituido pelo caldo diluido, em vez do caldo absoluto e, portanto,

com um teor menor de agucar.

DONNELLY AGUA DE EMBEBICAO

CALDO MISTO

Figura 5 : Figura esquemitica de um tandem com 4 ternos com embebiciio composta.
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IV.1.1 - Modelagem do Processo de Extracio

A simulacio da operagio de extragiio no tandem de moendas baseou-se na teoria
desenvolvida na Austrilia por Murry & Holt (1967). Esta permite predizer o
comportamento da extragiio em cada tandem, calculando a extraciio, todas as vazdes de

caldo e as concentragdes associadas a cada vazdo, fibra e umidade em cada temo.

O modelo ¢ baseado em balangos de volume de caldo, bagago, fibra, balango de
massa em cada terno e na embebigdo. As equagdes propostas sio influenciadas pela
reabsorgio do caldo na saida de cada terno de moenda, pela ndo idealidade da distribuigdo

dos solidos e pela embebigio.

Apresenta-se algumas defini¢cSes importantes:

=> Extracdo de Brix

BB’I”"].—BBH
by = ——— 1
> BB&“I ( )

onde : By, € a vazdo massica de solidos do bagago do tandem n (ton/h)

para a primeira moenda a equacfo (1) torna-se

Bc"‘BB:
Epy = —rmm— 2
B 5 2)

onde : B, ¢ a vazdo massica de solidos da cana (ton/h)

fazendo-se um balango de brix em uma moenda tem-se:

B8 .1+ B = Bs.+ Bn (3)
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onde : B; - vazio massica de solidos na embebigdo (ton/h)
B; - vaz&o massica de sélidos do caldo extraido (ton/h)
utilizando-se as equagdes (1) e (3) vem:

BJn - Bin
E|Bn - BB” -1 (4)

Modificando a equagio 4 tem-se:

Bs.
Epn=1-— (5)
Br - 1
gue pode ser modificada para:
BOBJ‘lf.éH -1
bl ©

onde : fi - fragdo de fibra no bagago, em peso
O termo com o sobrescrito 0 indica graus brix.
= Extracéio de caldo (E;)
Para o primeiro terno € usual definir extracfio de caldo como:

Ey= (Vazio massica do caldo na cana - Vazio massica do caldo no bagago)/ Vazdo massica

do caldo na cana)
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Wk-WJB
B 7
i (M

=> Volume escrito (gerado)

Ve=W,oLS (8)
onde : Vg € o volume de um paralelepipedo cujos lados sdo:
W, - abertura de saida em trabalho (m)

L - comprimento do rolo (m)
S - velocidade linear (m/s)

=~ Volume de fibra

_ W
V=" ®

onde : W, - vazio massica de cana (ton/h)
dr - densidade da fibra (ton/m®)

f - fragfo de fibra da cana, em peso

=> Coeficiente de Reabsorgio (K)

Quando o bagago passa pelo rolo, ocorre o fenémeno da reabsorgio do caldo que é

definido por:
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s
K=r— 10
Ve 19

onde : Vg - volume de bagago (m’/s)

= Coeficiente de Preenchimento (Cy)

p’}.
Cr=1 (11) ou
- I
CF—deaL (12)

A relagdo entre o coeficiente de preenchimento e reabsorgio é

(&)= )

Portanto, através da equagdo 12 e 13 pode-se calcular os coeficientes de

preenchimento e reabsorgio.

== Abertura de saida em trabalho

_95-C-f

Wo = S LA

(14)

onde : C - Capacidade de moagem (ton/h)
= Indice de embebicdo

O indice de embebigdo relaciona a quantidade de agua adicionada na extragdo.
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fn= = (15)

onde : Wr - € a vazdo massica de fibra (ton/h)
W; - é a vaziio massica de agua de embebigo (ton/h)
O indice de embebicdo pode ser calculado através das equagdes experimentais:

(100~ f)ExtragaoPol
Caldo absoluto extraido = 100 (16)

O caldo absoluto ¢ o caldo extraido do primeiro terno onde niio ocorre

embebicio.

Caldo misto % cana = caldo absoluto extraido,0.97.brix do caldo absoluto amn
brix do caldo misto

O caldo misto € o caldo extraido do primeiro mais o segundo terno. No segundo

terno ocorre a embebigio (Figura 5).

bagaco % cana, = ]j; -100 (18}
embebigdo % cana, = bagaco % cana, + caldo misto % cana - 100 (19)
bebicao¥e n
4. - embebicaoYscana 20)

I

=> Coeficiente de embebicdo (I)

47



kg = LE, (21)

onde : E's, - extracio tedrica

E's, - extragio real

As equagles de extracdo de brix (1,2,4,5,6) também podem ser chamadas de
extagOes reais. Na equagdo 21 foi acrescentado o sobrescrito r para facilitar a diferenciacido

entre a extracdo real e tedrica

A extrac8o tedrica € aquela onde ocorre a mistura perfeita do caldo de embebicio

(agua) com o caldo contido no bagaco, esta é calculada para ¢ mesmo fator de reabsor¢do.

B!Bn

BBn—i

Ezﬁ’n-“:l"‘"

(22)

O modelo resultante € constituido de 14 equagBes algébricas em cada terno de
moenda, sendo a maior parte equagdes nio lineares. O modelo ¢ definido como um sistema
de equagdes algébricas ndo lineares, resolvido pelo método hibrido de Powell, KAHANER
et al. (1989) apresenta a descrigio deste método. Foi desenvolvido um programa em
linguagem Fortran para resolver o sistema de equacdes, sendo que o método hibrido de
Powell ¢ uma subrotina da biblioteca do Fortran. Em geral, o modelo necessita de

informag¢des da geometria do tandem, brix de embebigio e fibra em cada terno.

As equagdes do modelo sio :
1 - Extrag8o tetrica (EY) no tandem n, que representa os solidos (Brix) extraidos no caldo

como porcentagem dos solidos que entram no tandem com o bagago n-1 e com a

embebicio, que € a mistura de caldo que recircula do tandem n+1.
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1]
Bin

1+ An
ol B (K ] -
BRZ - -
1 df +42,n"('ii“—} CF:;
ﬁn—ldBru—i dzn

2 - Densidade do bagaco (dg) na saida de cada terno :

I W
jC'Fn-«l Bn-.l (24)

dBn-l.z anim

3 - Extracdo real (Er) do tandem n em fungdo da extragiio tedrica e do coeficiente de

embebicio:

E. =LE; (25)
4 - Indice de embebicio
Wi
An=
W (26)

5 - Solidos totais extraidos no tandem n :

Bs, =(1-E},)Bs, 27N
6 - Brix do caldo no baga¢o na saida do tandem n (B° Bn) !
dBs.
Bos = B (28)

g K
[ L I) dmnm
Cr,
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7 - Correlagdo da densidade do caldo e Brix :
drs. = 0.004134 Bis + 0.996241 (29)

8 - Vazdo massica de bagago na saida de cada terno (Wg,):

K diza
W n — ..,.......’.?.,_
s K o 1] . I}Wf (30)

§ - Vaziio massica de caldo na saida de cada terno (Wy,):

Won = Won -1 — Wan + Wi G

10 - Vazio massica de solidos no caldo na saida de cada temo (B, ):
Bs,=Bs, —Bs,_ + B (32)
11 - Brix do caldo na saida de cada terno (B’ ) :

B

(33)

12 - Fibra no bagago na saida de cada terno (fi )

Wy

S, = [@;} (34)

13 - Umidade no bagago na saida de cada temno (hy)

bn =100~ fo,— B3, (35)
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14 - Brix no bagaco (BOEn :

B’s = ﬁ;" (36)

TV.1.2 - Materiais e métodos utilizados para coleta dos dados experimentais

Os dados experimentais da unidade de moagem (Apéndice A) foram coletados pelos
funcionarios do laboratorio da destilaria Agropéu. Estes dados foram utilizados para o
calculo dos coeficientes de embebigdio, reabsor¢do e preenchimento. Através das equagdes
12 e 13 calcularam-se os coeficientes de preenchimento e reabsorcéo, e através da equagdes

6, 23 e 25, calcularam-se os coeficientes de embebigio em cada terno.

Foram coletadas amostras de cana (de uma mesma variedade), caldo e bagago em
dez pontos do tandem. Em cada ponto de coleta havia uma pessoa e durante 10 minutos
foram coletadas todas as amostras nos pontos. As amostras foram devidamente embaladas e
levadas ao laboratorio. As analises feitas nas amostras foram: brix, pol, umidade e fraciio de
fibra. Nas analises foram utilizados refratémetro para medida do brix, sacarimetro para
medida da pol e estufa com circulagio de ar para medida da umidade e através de calculo a

fracdo de fibra.

Para medida dos Brixs de embebic¢do foram coletadas amostras do caldo que saiam

do rolo de entrada e de saida (bica).

IV 2- Unidade de Fermentagio

O processo de fermentagdo alcoolica continua pode ser dividido em trés partes

principais;

- unidade de tratamento acido;
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- unidade de separagio de célula de levedura;

- fermentadores.

Ao mosto € adicionado o reciclo que contém as células de levedura que j4 sofreram o
tratamento 4acido (fermento tratado). Esta mistura é entfio enviada aos fermentadores. A
razdo entre o volume de fermento tratado e o volume total de alimentagio dos

fermentadores € chamada de taxa de reciclo.

Apés ocorrida a transformagdio dos acucares em etanol, o vinho fermentado
contendo células de levedura (vinho bruto) ¢ enviado para a unidade de separacdo. Esta
unidade € constituida de separadoras centrifugas de prato que trabalham a uma velocidade
angular em torno de 8000 rpm. Estas separadoras recebem o vinho bruto contendo de 30 a
45g de células por litro de vinho e fornecem dois produtos: uma fase leve e outra fase
pesada. A fase pesada, contendo entre 160 a 200g de células por litro, é chamada de leite
ou creme de levedura. Este creme ¢ enviado para a unidade de tratamento acido. A fase
leve, praticamente isenta de células de levedura (concentragio méxima permitida 3 g de
celulas por litro), € chamada de vinho delevedurado. Este ¢ enviado ao tanque pulmio da

unidade de destilagio, também chamado de doma volante.

A unidade de tratamento acido é constituida de 3 ou 4 tanques, denominados cubas,
equipados com sistemas de agitagio. O tratamento é continuo e consiste em se receber o
creme de levedura na primeira cuba, diluido com 4gua de boa qualidade geralmente na
proporgdo de: 1 de creme para 1 de agua. Em seguida, ajusta-se o pH do creme diluido a
2,0 - 2,5 utilizando acido sulfirico concentrado. O volume total das cubas é suficiente para

se obter um tempo de tratamento entre 1 e 2 horas.

O meio de alimentacio (mosto) ¢ constituido, geralmente, de uma mistura de caldo
tratado e melago proveniente da fabricagiio de agticar. O caldo de cana-de-agucar enviado

para a destilaria, geralmente, recebe um tratamento que consiste basicamente em um
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aquecimento seguido por uma decantagio, com isto, pretende-se eliminar solidos insoltiveis
tais como terra, bagacilho, etc presentes no meio. De uma forma geral, nfo se adiciona

nutrientes ao meio de alimentagio (mosto).

1V .2.1 - Modelo Cinético

O modelo cinético utilizado neste trabalho é o sugerido por LEE et al. (1983). Este
modelo foi escolhido apds varios testes em unidades industriais, descritos por ANDRIETTA
& MAUGERI FILHO (1994). Este modelo descreveu bem o comportamento do processo

nas condi¢cdes industriais brasileiras e sua forma algébrica é€:

”z“‘“(l“"ﬁiﬂ&(l—x}:u)m[stJ (37)

Este modelo ¢ derivado do modelo de Monod, portanto sua aplicagdo fica restrita
aos casos onde se assume crescimento balanceado e portanto aplicivel a processos
continuos de fermentagdio alcodlica no estado estacionario, onde esta consideragio é

razoavel.

A influéncia da temperatura sobre a velocidade especifica de crescimento do
microrganismo ndo ¢ considerada diretamente no modelo como os demais termos. Como
esta € uma grandeza fisica, € recomendado determinar seu efeito sobre os parametros

cinéticos, principalmente aqueles relacionados com a resisténcia da levedura ao etanol.

Seguindo o comportamento da S. cerevisiae com relagio a tolerincia ao etanol
citado por VAN UDEN (1985), propds-se o seguinte comportamento para o valor de Pmax

em relagio a temperatura:

- abaxo da temperatura critica superior, Pméix ¢ constante e seu valor é igual ao

correspondente a temperatura critica superior; ¢
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- acima da temperatura critica superior, o valor de Pméx decresce exponencialmente com o

aumento da temperatura, segundo a equagio (38).

Seguindo o critério proposto por VAN UDEN, ANDRIETTA (1994) determinou o
seguinte modelo para correlacionar a toleréncia do etanol com relagdo a temperatura :

Puix = Ko- ™7 (38)

Ensaios realizados no laboratério de Bioengenharia da Faculdade de Alimentos da
Universidade de Campinas, mostraram que para a levedura testada a temperatura critica

superior esta proxima dos 32 °C.

Para efeito da temperatura na velocidade de crescimento utiliza-se a equagio de
Arrhenius sugerida por DALE et. al. (1990).

=3

oaax - A - e ReT (39)

IV.2.2 - Parametros Cinéticos

Por serem caracteristicas do microrganismo e do meio de cultivo utilizado nos
ensaios de obtengdo, os valores dos pardmetros cinéticos encontrados na literatura variam
bastante de um trabaltho para outro. Os parimetros cinéticos dependem de varios fatores e

sdo uma caracteristica do microrganismo ¢ do meio de cultivo utilizado.

Os wvalores dos pardmetros cinéticos utilizados, s3o aqueles citados por
ANDRIETTA & STUPIELLO (1990). Estes valores foram encontrados tentando reproduzir
em laboratério as condigbes industriais e, mais tarde, foram ajustados com dados de

unidades industriais operando em batelada-alimentada.

Os valores destes pardmetros estdo contidos na Tabela 3.



Tabela 3: Valores dos parimetros cinéticos validos para a temperatura de 32°C.

PARAMETROS VALORES
pmax 0,41 /h
Pmax 103 g/l
Xmax 100 g/l

N 3,0
M1 1,0
Yp/s 0,445
Yx/s 0,033

As constantes que relacionam o valor de Pmax com a temperatura foram estimados
através de dados experimentais que expressam a tendéncia do comportamento deste

pardmetro com a temperatura. Os valores destas constantes estio mostrados na Tabela 4.

Para temperaturas abaixo de 32°C, o valor de Pmax ¢é considerado constante e igual

ao de 32°C.

As constantes que relacionam pu, . com a temperatura estio contidas na Tabela 5. O

valor da energia de ativacio (E) foi determinado por DALE et al. {1990) e o valor da
constante A. foi ajustado para se obter valores compativeis com aqueles encontrados para a

S. cerevisiae em cultivo com células livres.

Tabela 4: Valores das constantes da equacio (38)

CONSTANTES VALORES

Ko 895.6 g/l
a -0,0676 °C-1
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Tabela 5: Valores das constantes da equacgdo (39)

CONSTANTES VALORES
E 1,54 x104 cal/mol
A 450x 1010

IV 2.3 - Modelagem do reator

Um fluxograma esquemético contendo as nomenclaturas das correntes de um reator

de mistura perfeita € mostrado na Figura 6.

F Fw.Sw N Fw,Sf
So A Xw.Pw Xf Pf
Fl1 hd
Fa Fl.Sw
- 2\
X, Pf
Fv,5f
3O )(V,Pf>
Fr.Sr
Xr.Pr
’ Fs
>

Figura 6: Fluxograma esquematico da unidade de fermentacio com reatores de mistura

Podemos ter dois caminhos para fazer o balan¢o de massa: um utilizando como dado
de entrada a vaz3o de meio de alimentagfio (moste) e outro utilizando a produgio de etanol

desejada. A seguir, as respectivas equacgdes de balanco:
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(a) Considerando a vazdo de meio de alimentagio (mosto) :

F
Fo = (40)
Fr = Fu—F (41)
F:-X:
P12 42)
Fa=F: - Fu (43)
o (x-xd
Fv=Fw- (X —X) (44)
Fi=Fsv—F. (45)
Fo=F—Fi (46)
_ Fn-&¢
5= 47)
SW:(FR'Sr'{”F'Sﬁ) (48)
Fw
Fu-Pr
PI —_—
= (49)
_(F:-P)
Pw= (50)



(b) Considerando a producio de etanol :

Ps-0.79-1000
Fv=oonm —
P:-24
F _ Fv‘(Xf-Xv)
(- X)
Fe=F¥F.+F
Fr“——“R‘Fw
F=FW"‘Fr
P b X
Xi
XWEFI'XI
Fw

Sw

N (Pr~Pu)+Ye/s-S¢

Yrs

_ Fw-Su_Fe.S
F

Se

(1)

(52)

(33)

G4

(35)

(56)

(47

(58)

(59

As equacdes para Fs,Fa,Pr,Sr e Pw sio0 as mesmas nas duas situagdes.

Sabendo-se que:
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5 X (60)

Y, = 3K/ dt (61)
dS/dt
dP/dt

NPTy (62)

Fazendo um balango de massa em relagio a células de levedura, tem-se;

dX
Vi-— = Fw-Xw—Fw-Xe+1x.V
Ut F (63)

no estado estacionario tem-se;

Fw Xr

Ve H (Xe-Xw) (64)

substituindo a equa¢do do modelo cinético (37) na equagio (64), vem:

B () () () ()

Considerando Yp/g constante para as condi¢Ses de operag3o do reator, tem-se:

Xe=Yx/s-(Sw—Se) + Xw (66)

Pr =Yy '(SW - Sf)+PW (67)
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Com as equagBes (65), (66) e (67), conhecendo-se a conversio requerida e a vazio
de alimentagdo, obtém-se o volume de reator necessario. Em sistemas com mais de um
reator, estas equagOes devem ser resolvidas para cada um deles e as concentragdes da saida

do anterior sdo as de entrada do posterior.

IV.3 - Unidade de Destilagdo

Na Figura 7 apresenta-se um fluxograma esquematico de uma unidade de destilagdo.
Ele ¢ basicamente o utilizado para produgdo de etanol anidro por destilagio azeotropica
utilizando-se benzeno como solvente. Foi feita uma adaptagdo deste processo para utilizar as
mesmas colunas para fabricagio de etanol anidro, s6 que por destilaciio extrativa. O ntimero

de estigios, equipamentos como resfriadores e trocadores também foram mantidos.

Foi utilizado o simulador Hyprotech's Process Simulator - HYSIM para as
simulagbes na unidade de destilagio. Algumas simplificagSes no processo foram necessarias
para ajustar a unidade ao simulador e também tornar as simulagSes menos trabathosas. As
colunas A e B, que na pritica so divididas em A - A" e B - B’, foram consideradas como
linicas e com nimero de estigios sendo a soma das colunas originais. A alimentagdo foi
considerada como etanol e 4gua e ndo ha saidas laterais. Os condensadores em cada cohina
foram considerados como sendo somente um ( R, E, H ¢ I). A seguir, serd feita uma
descri¢do do processo das colunas A e B conforme ocorre na pratica, sem as simplificacdes

feitas.

O vinho apés pré-aquecimento no condensador E, passa pelo trocador K, atingindo
sua maxima temperatura antes de entrar na secgfio intermedidria da primeira coluna,
chamada de coluna epuradora Al, cuja fungio é a de eliminar do vinho os produtos leves
(de ponto de ebuligio menor que o etanol), principalmente ésteres e aldeidos. A maior parte
destes produtos, juntamente com certa quantidade de &lcool e 4gua, passam para a secdo de
concentragio (concentradora de cabegas D) de onde sio finalmente eliminados como lcool

baixo ou alcool de segunda pelo ultimo condensador R1. O condensador R é de
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condensa¢do parcial, enquanto que o R1 é de condensagio total, deve ainda resfriar o alcool
de segunda a ser retirado e permitir, por meio de dispositivo conveniente, a degasagem dos

incondensaveis (CO,,50,, ete.) dissolvidos no vinho.

O produto de fundo da coiluna D, flegma no estado liquido, constituido
essencialmente por &gua, alcool etilico, &lcoois superiores (N-propanol, N-butanol,
isobutanol e amilicos) e pequenas quantidades de aldeidos e ésteres nio eliminados pela
epuracdo, € entdo enviado para a coluna retificadora B/B1 entrando na altura da ultima
bandeja da secgfo de esgotamento dessa coluna. Por outro lado, o vinho epurado chega a
coluna A, essencialmente uma coluna de esgotamento de alcool, cujo produto de fundo, a
vinhaga, devera ter uma concentragdo maxima de etanol de 0,03 °GL, enquanto os vapores
gerados nesta coluna, o flegma propriamente dito, constitui-se na alimentacio principal da

retificadora.

Conforme o fluxograma apresentado (Figura 7), a retificadora recebe o flegma no
espago vazio entre as duas segOes da coluna, esgotando o etanol na regifio inferior e
permitindo concentra-lo até os valores especificados na sua segdo superior, de onde se retira
o alcool hidratado (coluna B).

Na coluna C, para o processo de destilagdo extrativa utilizando etilenoglicol como
solvente, é alimentado etanol hidratado no prato intermedidrio da coluna e no topo da
coluna ¢ alimentado o etilenoglicol. Como produtos tem-se no topo da coluna C etanol
praticamente puro e na base o etilenoglicol e 4gua que serdo separados na coluna de

recuperacio.

No processo simulado as corrente de alcool de segunda e Oleo fusel ndio existem, a
corrente de reposi¢do de benzeno (benzol) pode ser trocada por etilenoglicol, sendo que as
perdas de etilenoglicol sdo baixas e portanto, a reposi¢do também € baixa. O decantador da

coluna C, utilizado para separar as fases orgénica e aquosa da destilagiio azeotrdpica, ndo é
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necessario, sendo que, o etilenoglicol e a 4gua estdo no fundo da coluna e irfio alimentar a

coluna de recuperagio.

igua

vinho I ry

caixa e T

vinhe [ i

pe] e e @?ﬂ]

— e =

dleoal decantador )
c

gy
A
K.../]

hidratade

o f A F
PR S vaper
} vapor
[ hegma * _: {L—ﬁ_ -

iy

SV |
trocador .
K agua
resitiador
dleoot
vinhagz e ) vapor | flegmaga dleo fusel #eoal
g anidro

Figura 7 - Fluxograma basico de uma unidade de destilagio azeotrépica para producio de

alcool anidro, utilizando-se benzeno como solvente. Este fluxograma foi utilizadoe como

referéncia no processo de destilagio extrativa com etilenoglicol.
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IV.3.1 - Equilibrio de fases

Para a simulagfo de processos da destilagio sdo requeridas propriedades de mistura.
Para o calculo da composi¢io das fases em equilibrio no processo de destilagio, deve-se

partir da condi¢o de equilibrio termodindmico para cada componente j na mistura;
£V = f* (68)

O coeficiente de fugacidade é dado por:

f'v'
#=—— (69)
yiP
e o coeficiente de atividade por:
L
5= 5 (70)

£
il

onde £;° ¢ a fugacidade do liquido j puro 4 temperatura e presso do sistema.

PVL

0 w i
f; = Papig; €xp J‘:—R‘;I';dP 7
modificando as equagdes vém:
ViP = 3% PvapF; (72)
¢J’S ¢ VjL
Fj=— — 73
i 4 expP:‘;j RT dP (73)
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Para liquidos ndo associados e pressdes nio muito elevadas, ¢;% é proximo da
]

unidade. Em temperaturas muito abaixo da critica, um liquido pode ser considerado
incompressivel. Nestes casos, o efeito da presséo na fugacidade da fase liquida nfo ¢ muito

grande, a menos que a pressdo seja muito elevada ou a temperatura muito baixa.

Assim tem-se:

GyiP = yxiPus (74)

A comnstante de equilibrio é dada por:

= 3 1P

- (75)

Para uma solugio ideal, a pressdo parcial p’[= de um constituinte a uma temperatura
pressdo é dado pela lei de Raoult:

P, =Pax (76)

Ps” = Pe(1-x) (77)

Para a fase vapor ideal, tem-se;
Pi=P, +P, (78)

A volatilidade relativa € definida por:

o=— (79)
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- Fase Vapor

Para descrever o comportamento da fase vapor que nfio segue a lei dos gases ideais
existem varias equagdes. A equagio do Virial, truncada no segundo termo, é um método
simples, mas exato a moderadas densidades para a predigdo do equilibrio Liquido-Vapor. A

forma mais usual da equacggo do Virial é:

Z-= PV =1+ BP (80)
ReT RegT
onde:
M M
B=>"%" viyiBi(T) (81)

i=1 j=1

assim, o coeficiente de fugacidade € dado por:

a P
Ings = (2; yiBi— Bj T (82)

- Fase Liquida

O excesso de energia livre de Gibbs G®X para misturas multicomponentes e o

coeficiente de atividade dos componentes estio relacionados pelas equagdes:

G¥ =R in&ng} (83)

=1



RTlny = [%} (84)

i 3 P

Varias equagbes tém sido propostas para relacionar G®*¥ com a composicio da
mistura. Todas as expressbes contém parimetros ajustiveis aos dados experimentais e
permitem o calculo do coeficiente de atividade em fungo da composi¢io da mistura. Os
principais modelos sdo as equagdes NRTL, Wilson e UNIQUAC, que permitem a extensdo
dos pardmetros, obtidos pelo ajuste dos modelos, a sistemas binarios para o calculo do

equilibrio liquido-vapor em sistemas multicomponentes contendo os mesmos constituintes.

O modelo UNIQUAC (Universal Quasi Chemical) proposto por ABRAMS &
PRAUSNITZ (citado por REID, 1989), utilizando-se da generalizaco, para moléculas de
forma e tamanho diferentes, da teoria “ quasi-chemical “ de GUGGENHEIM (citado por
WALAS, 1985). No modelo, a energia livre de Gibbs em excesso ¢ composta de duas
partes:

=>a parte combinatorial (y°), que ¢ devido as diferengas no tamanho e forma das

moléculas;
=> a parte residual (v%), que € devido as interagSes energéticas.
Este modelo pode ser expresso pela equacio:
Iny=lng°+Ilny® (85)

Na modelagem do processo de destilagio, as equagdes diferenciais so resultantes de
balango de massa e energia, enquanto que as equagdes algébricas sdo vindas de relagdes do
equilibrio termodindmico, balango de massa, energia e da geometria do equipamento

(BERBER & BROSILOW, 1993).

66



SKOVBORG & MICHELSEN (1992) apresentaram um algoritmo para a destilagio

¢ também as equagdes que descrevem o processo:

- balango de massa

L v
In,j{1+§"¥““}+Vn,j(l+"s_nh]‘—in+l,j'—Vn-1,j—ﬁ1,j=0

L. A\
n=1,.. NST (86)
j=1,...,NC

- relagio de equilibrio

in, i

Va, ViKa, j=0

|
n=1,._,NST (87)
i=1..,NC

onde: Ky, j - constante equilibrio para o componente j no estagio n

-balan¢o de entalpia
I v
1 Sn v Sn L v ¥ _
LaH, |1+ —+VaH| 14— | - La-1H .~ Va-1H,,-Fa H, - Q=0
| 9% Ve
NC
VnzZVn,j (88)
=1
NC
La= D la;
=t
n=1,... ,NST

onde : NST € o numero de estagios
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NC € o nimero de componentes

fn,j - vazdo do componente j na alimentagfo no estagio n (kmol/h ou kg/h)
lnj - vazio do componente j na corrente liguida do estdgio n

v j - vazio do componente j na corrente vapor do estagio n

SpV - vazdo da corrente vapor do estagio n

Spl - vazdo da corrente liquida do estagio n

Ly, - vazio total de liquido do estigio n

Vp, - vazdo total de vapor do estagio n

Na simulagio da coluna de destilagdo, as seguintes especificagbes foram

convencionalmente usadas para resolver as equagdes:

- mimero de estagios

- quantidade, composico, e localizagdo das correntes de alimentagdo
- pressio na coluna

- vazdo de destilado ou vazdo de componente, composi¢do de um componente no fundo ou

topo da coluna

- refluxo
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IV 4 - Conclusdes

Este capitulo apresentou a modelagem matemética utilizada nas unidades de moagem
e fermentagdo. Os modelos matematicos desenvolvidos servem para a simulagio destas
unidades e sdo partes essenciais no sistema desenvolvido. Na unidade de destilagio utilizou-

se 0 simulador comercial Hysim.

Procurou-se englobar na modelagem as principais varidveis do processo e aquelas
que sdo criticas na produtividade de uma usina como fibra da cana, dgua de embebigio, taxa
de reciclo etc. Foram escolhidas equagdes e modelos que representam da melhor forma

possivel 0 processo real.
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V - DESENVOLVIMENTO E IMPLEMENTACAO DO SISTEMA ESPECIALISTA

Este capitulo tem como objetivo descrever o processo de construcio do Sistema
Especialista, apresentando sua arquitetura, conceitos basicos e telas de ajuda apresentadas
ao usuario com os graficos construidos de simulagBes dos processos. O sistema foi

desenvolvido utilizando a shell NEXPERT da Neuron Data.

Este capitulo abrange o aprendizado e reconhecimento do Nexpert, regras, objetos,
conceitos e arquitetura. O software esta ha varios anos no mercado e esta sendo utilizado
em diversas dareas. Em muitos casos, a resposta ¢ dada em tempo real. Ele incorpora técnicas

de programa orientado para objeto.
V.1- Arquitetura geral do Sistema Especialista

A Figura 8 apresenta a arquitetura do Sistemna Especialista, mostrando a interface
com o usudrio e a interface com o DOS. O usudrio utiliza o programa por meio das telas que
lhe sdo apresentadas na execugio do sistema, nestas telas sio feitas perguntas de opgdes de
entrada (exemplo : mimero de temo de moendas, tipo de mosto, producio de 4lcool anidro
ou hidratado, etc). Estes dados de entrada sfio enviados a base de conhecimento onde estio
as regras da base. Existe também os programas executédveis que simulam as unidades e
enviam os resultados das simulagdes 4 base de conhecimento. As regras sio manipuladas

pelo mecanismo de inferéncia.

O “NEXPERT OBJECT” é constituido pelo mecanismo de inferéncia e é a
ferramenta de desenvolvimento. O “OPEN INTERFACE ELEMENTS” cria a interface
grafica com o usudrio. A interface entre os dois programas é feito pelo “SMART

ELEMENTS” que faz a liga¢fo entre os dois programas.
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TELAS DE
PERGUNTAS AJUDA

INTERFACE < » | INTERFACE COM
GRAFICA O USUARIO
_ MECANISMO DE BASE DE CONHECIMENTO}
INFERENCIA ' REGRAS
CLASSES E OBIETOS

AMBIENTE DOS:
PROGRAMAS
EXECUTAVEIS EM
LINGUAGEM
PASCAL, FORTRAN

Figura 8 : Arquitetura Geral do Sistema Especialista

O Sistema Especialista desenvolvido € controlado pelo mecanismo de inferéncia que
0 mantém no caminho para a solugio do problema. O mecanismo de inferéncia trabalha com
a base de conhecimento que ¢ organizada através de classes, sub-classes, objetos e regras. A

representacgdo das classes e das sub-classes no Nexpert é orientada a objetos. Ainda existe
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nele o conceito de modelagem orientada a objetos: classes, objetos, atributos, hierarquia,

especializacdo e instanciagio.

A informac8o descritiva é expressa em membros de classes e seus relacionamentos
armazenados na base de conhecimento. Por exemplo, na classe “veiculos” tem-se a posse de
certas caracteristicas desta classe como : prego, cor, etc. e pode-se ter também as sub-
classes : “Caminhdes”, “Carros”, etc. Os mermbros de uma classe sio seus objetos e s3o
chamados de “ instincias de uma classe”. Por exemplo, “Meu_Carro” ou “Seu-Carro” sdo
objetos da classe “Carros”. As caracteristicas de uma classe sdo passadas aos objetos por

meio de um mecanismo de heranca.

A conchusio de uma ou mais regras no Nexpert é uma hipotese. O mecanismo de
inferéncia tenta concluir com um valor booleano as hipoteses através da avaliagio do
processo. Na avaliacio, pode-se ter como resposta “True”, “False” Notknown” ou
“Unknown™.

O formato de uma regra no Nexpert é expressa como:

if...then...and do...

onde :

= “4f” representa as condigbes

=»“then” representa a hipotese;

=“and do”; “else do” representa as a¢les da regra.
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As regras em Nexpert foram utilizadas para desenvolver a base de conhecimento,
trabalhar com o conhecimento adquirido e para chegar as conclusdes do sistema. As regras

permitem manusear classes, sub-classes e objetos definidos.

Através da interface com o usuario é feita a comunicagio do sistema com o exterior
(usuario) e ¢ adquirido o conhecimento necessario para chegar as conclusdes. Na interface
sdo feitas perguntas ao usudrio que fornecem dados especificos ao sistema. Em cada
pergunta existe uma explicagdo que auxilia o usu4rio na tomada da decisdo, como também
faz uma introdugiio & equipamentos, operagdes e parimetros apresentados. Em muitas
explicagbes existe um grafico que foi obtido através de simulagdes prévias mostrando a

influéncia de pardmetros especificos no processo.

Para chegar as respostas do sistema, este utiliza-se de programas que simulam o
processo, estes foram desenvolvidos em ambiente DOS. Existem programas desenvolvidos
em Pascal na unidade de fermentagfio e programas em Fortram na unidade de moagem.
Quando € necessario executar um programa, o Nexpert, por meio de uma regra ¢ de um
comando especifico (EXECUTE), executa o programa no ambiente DOS. O sistema
continua percorrendo suas regras e quando terminada a execugdo do programa no ambiente
DOS, ele retorna ao sistema. O Nexpert gera arquivos com dados de entrada que serdo lidos
pelos programas de simulagdo e estes geram arquivos com as respostas das simulagdes que

serdo lidos pelo Nexpert.

A interface grafica é uma ponte entre o usuario e o mecanismo de inferéncia. A
interface com o usuario ¢ desenvolvida através de janelas, icones, botdes, figuras, etc. Pode-
se dizer que a interface grafica € a “roupa” do sistema, isto &, a forma com que ela € vista
pelo usuario. No apéndice D mostram-se algumas janelas que sdo apresentadas ao usuario

em uma consulta ao Sistema Especialista.
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V.2 - A Base de Conhecimento

Foram construidas trés bases de conhecimento no sistema : moagem com 32 regras,
fermentac@o com 24 regras e destilagio com 105 regras. Nas Figuras 9 e 10 € apresentado o
editor de regras do Nexpert, onde aparecem alguns comandos utilizados. Cada regra da base
de conhecimento tem fungGes e comandos especificos e foram construidas no editor de
regras. Na Figura 9 tem-se que : “read_dados” ¢ a hipétese da regra “t_20”, “FERM.KB” é
o nome da base de conhecimento e do lado esquerdo da Figura, sio mostrados os
comandos utilizados no “TIF” da regra. Para esta hip6tese ser verdadeira todos as comandos
utilizados no “IF” devem ser verdadeiros. As regras podem ser verdadeiras, falsas ou
indeterminadas. Geralmente, as regras utilizam objetos que sdo associados a propriedades,

que por sua vez sfo associados a uma pergunta que é feita ao usuario.

Na Figura 11 € apresentado o ambiente de trabalho das regras. Nele sdo mostrados
algumas regras e suas relagBes. Quando ¢ feita uma inferéncia 4 uma regra nesta é colocado
o valor verdadeiro, falso ou desconhecido. Como exemplo do fluxo da inferéncia na base de
conhecimento, apresenta-se a hipotese “NUM.MO?” . Quando o Nexpert infere este objeto,
o mecanismo de inferéncia faz a interface com o “Open Interface” e entdo, é mostrada ao
usuario a pergunta: “Qual € o numero de moendas desejado (4 ou 6)?”. Quando ¢ obtida a
resposta da pergunta, o sistema passa 4 proxima etapa; ele verifica as regras onde tenba o
objeto “NMO™ de valor igual a 4 (para a situacio da resposta 2 pergunta ser 4). No Nexpert,
existem critérios de prioridades para a inferéncia das regras. Por exemplo, na regra
“R_CO47” (primeira regra que aparece na Figura 11) primeiro ¢ inferido o objeto “NMO” e
depois o objeto “coefic”, o qual quando inferido, é apresentado ao usuario a pergunta; “Os
coeficiente de preenchimento, reabsorcio e embebicio sdio conhecidos?”. Caso a resposta da
pergunta seja “nao”, a hipétese da regra é verdadeira e entdo caminha-se a outra regra da
base de conhecimento. O sistema permanece inferindo as regras até que todas as regras

tenham um valor (resposta).
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Quando todos os dados de entrada forem conhecidos, seguindo a trilha de inferéncia,
o Nexpert gera um arquivo contendo estes dados. O sistema ird acionar uma regra que
executa 0 programa onde € feito a simulagdo da unidade. Existe uma regra onde sdo
atribuidos aos objetos os valores das respectivas respostas das simulagdes, que sio

mostrados ao usuano.

O Nexpert trabalha com objetos. Em cada pardmetro utilizado €, automaticamente,
criado um objeto associado a este. Em cada objeto pode existir um “ value “ associado.
Podemos também criar previamente um objeto e trabalhar com este nas regras e no
desenvolvimento do sistema. Na Figura 12, apresenta-se uma tela de trabalho de objetos,

onde sfo mostrados os objetos “flow”, “p dat”, “restra” e “tratm” associados 20s seus

valores.

As Figuras 13, 14, 15 apresentam telas onde tem-se uma visdo geral de todas as
regras das bases de conhecimento. Nestas figuras, pode-se perceber o fluxo de inferéncia no
Nexpert. O nicio da inferéncia comega 2 direita na tela e as opgdes vio se abrindo da direita
para a esquerda, & esquerda da tela tem-se o final da inferéncia. Estas figuras mostram todas
as regras € a estrutura de como elas foram montadas. Como o nimero de regras é muito
grande podemos selecionar regras especificas através da mudanga da posigio do cursor. O
quadrado amarelo que aparece nas Figuras 13,14 e 15 especifica um nimero especifico de
regras. A Figura 11 mostra um pedago especifico da base de conhecimento moagem

selecionado através do cursor na tela “Rule Overview”.
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Figura 9 - Editor de regras no Nexpert mostrando a regra “r_20” da base de conhecimento

fermentag8o. S3o mostrados alguns comandos que estdo no “If” da regra e sua hipdtese
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76

Inf. Priority Slot |

1




Expert_Browsers Beporis Windaws Rale

Rule | BR_COEFS

¥ |= MO

= coefic

rac

Tes Ert_dados

KB | MOENDAKS

W | NUMMO

Actions

Then

B]a]

Eise

Do

@.‘Iﬁmmems{

Wiy i

p inf. Priority Num.| 1
*‘v{%

Figura 10 - Editor de regras no Nexpert mostrando uma regra da base de conhecimento

moagem. Sio mostrados alguns comandos que estdo no “If” da regra, “NUM.MO” ¢ a

hipétese da regra “R_COEF4”.

77

Inf. Priority Siot |




File Edit Expert Browsers Heports Windows Hule

Figura 11 - Ambiente de trabalho de regras. S3o apresentadas as regras “R_COEF4”,
“R_COEF3” e “R COEF6”(primeira, segunda e terceira regras que aparecem do lado
esquerdo da Figura), e a sua hipotese que ¢ “NUMMO” Na regra “R_COEF4”, ¢
perguntado ao usuario o numero de ternos de moendas necessario (objeto “NMO™) e se os

coeficientes de reabsorgio, preenchimento e embebicdo sZo conhecidos {objeto “coefic”).
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Figura 12. Ambiente de trabalho de objetos. S&c apresentados os objetos “flow”, “p_dat”

2

“restra’e “tratm”, com suas respectivas propriedades.
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Figura 13 : Visdo geral de todas as regras da base de conhecimento moagem. O fluxeo de

inferéncia ¢ feito da direita para a esquerda, sendo que as questles iniciais feitas ao usuério
estio no inicio da inferéncia no lado diretto e o final da inferéncia, com os resultados das
simulagdes, no final do lado esquerdo da figura. G quadrado amarelo, que aparece no inicio,

seleciona um pedago especifico de conhecimento que, neste caso, ¢ mostrado na Figura 11.
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Figura 14 : Visdo geral de todas as regras da base de conhecimento fermentac@o. O fluxo de

inferéncia ¢ feito da direita para a esquerda, sendo que as questdes iiciais feitas ao usuario
estdo no inicio da mferéncia no lado direito e o final da inferéncia, com os resultados das
simulagdes, no final do lado esquerdo da figura. O quadrado amarelo, que aparece no inicio,

seleciona um pedaco especifico de conhecimento.
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Figura 15 ;. Visfo geral de todas as regras da base de conhecimento destilagdo. O fluxo de
inferéncia & feito da direita para a esquerda, sendo que as questdes iniciais feitas ao usuario
estdo no inicio da inferéncia no lado direito e o final da inferéncia, com os resuitados das
simulagdes, no final do lado esquerdo da figura. O quadrado amarelo, que aparece no inicio,

seleciona um pedago especifico de conhecimento.
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V.2.1 - Moagem

Esta unidade constitui uma base de conhecimento do sistema denominada moagem:.
Esta base foi desenvolvida a partir de perguntas que sdo feitas ao usuario em uma consulta
ao Sistema Especialista. Estas perguntas s80 necessarias para direcionar a inferéncia e para
atribuir valores a pardmetros que sfo necessarios a simulacio. A Figura 16 exibe as
questdes que sdo feitas ao usuario, na forma e seqiéncia que apresentam-se em uma

consulta ao sistema.

Quando ¢ feita uma consulta ao Sistema Especialista, este faz perguntas ao usuério.
Em cada questio ¢ apresentada uma tela explicativa contendo informagdes sobre o
processo. Muitas vezes, estas telas contém graficos obtidos de simulagdes. As informagdes
contidas nas telas de explicagbes foram obtidas de especialistas e bibliografias do setor e
também sdo mostradas algumas conclusdes que foram obtidas por meic das simulacdes

realizadas neste projeto.

As telas explicativas do sistema t€m o intuito de auxiliar o usuario na tomada de
decisio ¢ na compreensio do processo, ou de uma varidvel ou pardmetro que ira ser
utilizado na simulagio. Quando ¢ feita uma consulta ao sistema, primeiramente, & feita
introdugdc & umidade de moagem e depois comeca a inferéncia a base de conhecimento. A
seguir, sdo mostradas a introdugdo e os textos com as explicacBes exatamente como sdo

mostrados ao usuario em uma inferéncia ao sistema.

A seguir, s3o mostradas as perguntas feitas ao usuario (Figura 16) e as telas de

explicacSes com seus respectivos graficos.
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QUAL E O NUMERO DE TERNOS DE MOENDA (4 OU 6)?

OS VALORES DOS COEFICIENTES L, K ¢ Cy SAO CONHECIDOS?

SIM NAO
QUAL O VALOR DOS QUAL A DENSIDADE DO CALDO
COEFICIENTES K, Cre I? NO BAGACO, DENSIDADE DO

BAGACO, BRIX DO BAGACO
BRIX DE EMBEBICAO E FIBRA
DO BAGACO NOS RESPECTIVOS

i TERNOS?
QUAL O VALOR DO 1
BRIX E FIBRA DA CANA? QUAL O VALOR DA EXTRACAO
DE POL DO TANDEM, BRIX DO
i CALDO ABSOLUTOQ, BRIX DO
QUAL A CAPACIDADE DE CALDO MISTO?
MOAGEM?
| !
QUAL A QUANTIDADE QUAL VALOR DO BRIX, FIBRA
DE AGUA DE EMBEBICAQ? E PESO DA CANA?

Figura 16 : Fluxograma das questBes feitas ac usudric em uma consulta ao Sistema
Especialista. A partir deste fluxograma, foi desenvolvida a base de conhecimento da unidade

de moagem.

34



a) Introdugdo a unidade de moagem.

O modulo de moagem ou extragdo € a primeira unidade por onde passa a cana e
onde é extraido seu caldo. A extragio do caldo da cana se realiza de forma mecanica em um
tandem de moendas, que € o equipamento utilizado na extragio da sacarose da cana de
agucar. O tandem € constituido por ternos de moendas sendo cada terno composto
basicamente de trés cilindros. O modelo matematico deste modulo utiliza a teoria do
australiano Murry. O algoritmo desenvolvido resolve um sistema de equacgSes algébricas
pelo método hibrido de Powell, sendo, a maior parte delas, nio lineares. O modelo
matematico € constituido por um sistema de equag¢bes que se baseiam em balancos de
volume, balango de massa, expressdes que ajustam o fenémeno da reabsorgio e a ndo

idealidade da embebicio e algumas correlagdes entre as varigveis do processo.

O sistema utiliza informagbes da geometria do tandem, dados da moenda, matéria
prima e embebico. Calcula as variagdes de brix, umidade, extragSes individuais, peso de
bagaco, peso de caldo, densidade do bagago e fragio de fibra em cada terno. A extragio
depende de varidveis que ndo sdo controlaveis como as caracteristicas da cana,
principalmente, fibra e brix, que dependem de fatores sazonais como clima, temperatura,

solo, etc.

Nos processos de extracdo, deve-se ter uma preparacio da cana antes desta ir

propriamente para 0s extratores. Os principais objetivos do preparo da cana sio:

- aumento da capacidade das moendas pelo aumento da densidade da massa de alimentacio,

tornando-a compacta ¢ homogénea;,

- rompimento da estrutura da cana, fazendo com que a extraggo do caldo pela moagem seja

mais facil e efetiva;
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Existem varios combinagdes de aparelhos para fazer o preparo da cana, geralmente
utiliza-se facas rotativas ¢ os desfibradores. Utilizando o desfibrador, a cana é reduzida a
um verdadeiro farelo e a melhora obtida na extragio é nitida. Uma cana bem preparada
concorre para ter uma melhor uniformidade de camada de alimentagio e também uma

melhor embebicio, portanto, ganhos de extragiio e de capacidade.

Para obter-se um melhor rendimento de uma moenda, em termos de capacidade e
extragdo, € necessario alimentar a primeira moenda com a maior uniformidade e
continuidade possivel. Grandes flutuagdes na alimentagio causam picos e depressGes no
fluxo de cana, bagago e caldo misto. O primeiro terno de moendas é o que determina a
capacidade de moagem pois, quando bem regulada, a extragio de caldo deve ser superior a
70%. Geralmente, utiliza-se para alimentagio a esteira de alimentagdo forcada e o sistema
Donneliy. Com uma maior pressio hidraulica, obtém-se melhor extracio.
Paralelamente, teremos maior consumo de poténcia, maior desgaste do equipamento, quebra
de eixos, de rodetes ¢ mancais. Para se conseguir méxima extragio, cada unidade do

tandem deve executar o méaximo trabatho possivel. Assim cada moenda devera ter :

-a mator carga hidraulica possivel

-aberturas compativeis com sua posigiio no tandem

A boa dilui¢do € impossivel com uma cana mal preparada. Bons dispositivos de
ahmentagao além de permitirem relacio de abertura entrada/saida na moenda mais
favoraveis para a extragdo do caldo diluido, contribuem para uma carga muais regular. A
mistura de 4gua ou caldo diluido sobre o bagaco deve ser feita da forma mais homogénea
possivel, ja que todo o trabalho com a preparacio da cana fica perdido se parte do bagago
ndo ¢ atingida pela 4gua ou caldo da embebicio, causando uma diluicio mcompleta g,

conseqientemente, prejudicando a extracio.
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b} Projeto e funcionamento das moendas

Para se fazer a simula¢io na unidade de moendas, sdo feitas as perguntas ac usuario
onde sio coletadas informacgdes sobre variaveis do modelo ( equacdes 23 e 25 ), que s#o os
coeficientes de embebicfio, preenchimento, reabsorcio e dados do processo como peso de
cana, quantidade de adgua de embebicho, distribuicio de fibra nos ternos, etc. Estes dados
sdo utilizados na equagdo 23 para se determinar a extragio do tandem e, a partir dai, por

meio das equacSes 24 a 36, as outras varidveis que s3o as respostas do sistema.

Para utilizar os coeficientes do modelo, foram coletados dados praticos de uma
usina, que estdo apresentados no apéndice A, em quatro dias diferentes. Por meio destes
dados, conseguiu-se uma correlagio para os coeficientes de embebi¢do e reabsor¢io que é

mostrada nas equacgdes 89 e 90.

As simulagdes feitas partiram de um dado préatico do dia 10/07 {(Apéndice A) ¢, a
partir destes, foram feitas as variagdes. Nas simulagdes envolvendo a abertura da moenda,
foram feitas variagcOes a partir deste dado pratico onde variou-se + 0,5 ¢ + 1 mm e foram

observados os resultados.
Os dados padrdes utilizados do dia 10/07 foram:

Capacidade de moagem : 110 toneladas de cana/ hora (TCH)
Fibra da cana : 10,02 %

Brix da cana : 15,68

Extragfo pol : 95,89

Brix do caldo misto : 12,6

didgmetro externo dos rolos : 0,796; 0,767; 0,781; 6,820 (m)

87



comprimento do cilindro : 1,3717 (m)
bitola do cilindro : 30x54 polegadas
rotagdo do cilindro : 5,5 rpm

densidade da fibra : 1529,76 kg/m’

As aberturas padrdes de saida em trabalho foram calculadas através da equagdo (14)
utilizando a distribui¢io de fibra do bagago nos ternos de: 30, 37, 43 e 50. As aberturas

encontradas foram :
1° terno - 24,92 mm
2° terno - 20,97 mm
3°termo - 17,72 mm
4° terno - 14,52 mm

Nesta usina ¢ usado um jogo de facas (picador) regulado a 150 mm da esteira e um

desfibrador modelo COPS, proporcionande um indice de preparo em torno de 88%.
b1) Namero de ternos de moendas

O numero de terno de moendas pode ser 4 ou 6. Em um tandem com niimero menor
de moendas, € necessario diminuir a espessura da camada de bagaco para se obter uma
extragdo conveniente. Ao contrério, num tandem com maior nitmero de moendas & possivel
aumenté-ia, 4 medida que o tandem € maior, considerando todas as condigSes iguais. A

extragdo aumenta com o numero de moendas, porém o custo também aumenta.
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b2) Coeficientes I (embebicio), K (reabsorg¢io), Cr (preenchimento)

Quando os coeficientes sdo conhecidos, necessitam-se de poucos dados de entrada
da cana : brix, fibra, peso e quantidade de agua de embebigio para o célculo do desempenho
da extracdo. Estes dados s8o simples e ficeis de se obter. No Brasil, estes coeficientes sio
pouco utilizados, por isto, ¢ dificil conhecer como variam os coeficientes com as mudancas

do processo.

Quando os coeficientes ndo sdo conhecidos, existe um método para o célculo que

necessita dos seguintes dados do processo:
s extragdo de pol, brix do caldo absoluto, brix do caldo misto, brix, fibra e peso da cana;

e densidade do caldo no bagago, densidade do bagaco, brix do bagaco, brix de embebigio e

fibra do bagaco, nos respectives ternos.
b2.1) Coeficiente de embebigio (1)

Mesmo submetendo o bagago a pressdes consideraveis e repetidas, nunca € possivel
extrair a totalidade de seu caldo. Chega-se a uma umidade minima: 45 a 48%. Este fato
mostra que © bagago conserva uma parte importante de caldo, representando

aproximadamente a metade de seu peso.

Para extrair a maior quantidade possivel do aglcar contido no bagago, recorre-se a
um artificio. Como nfio € possivel diminuir esta umidade, procura-se substituir o seu

constituinte, o caldo, pela 4gua. E este o artificic que constitui a embebicio.

Com pressdo simples (sem adigio de 4gua), o limite de extrag3o € alcancado muito
rapidamente. Apos a primeira moenda, a umidade do bagaco j& caiu a cerca de 60% ou

menos. Apés a segunda moenda, esta proxima de 50%. A partir da terceira moenda, j& estd
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proxima a 45%. Pode-se considerar que se extraiu, com pressdo simples, tudo o que era
possivel extrair por este meio. Se, neste momento, o bagago € molhado com dgua, esta 4gua
se alastra e dilui o caldo contido no bagago. A moenda seguinte deixara de novo o bagago
com sua umidade limite, ou seja, cerca de 45%. Porém, esta umidade nfo serd mais
constituida de caldo absoluto, mas de caldo diluido: portanto, extraiu-se agicar e esta

operagiio pode ser repetida.

A embebicdo ¢ indispensavel no processo de moagem, pois aumenta a extracio do
tandem de moendas. Geralmente, utiliza-se a embebigiio composta; com esta é possivel se
reduzir a quantidade de dgua aplicada 2 moenda sem prejuizo & extragio. A embebicdo faz
crescer bastante o trabalho das moendas devido a uma maior quantidade de liquido em
circulagéo, facilitando o aparecimento de buchas e engasgos. A eficiéncia da embebicdo esta
diretamente ligada & distribui¢io do liquido de maneira uniforme por todo o bagaco,

permitindo a diluigdo mais completa possivel do caldo residual de cada terno.

Um dos fatores que afeta a eficiéncia da embebigio é quantidade de agua de
embebicio utilizada, a qual € fungio da fracio de fibra da cana. A quantidade de agua de
embebigdo esta relacionada as limitagdes dos equipamentos existentes nas fabricas, ja que ela
afeta caldeiras, evaporadores e a propria moenda. Uma maior quantidade de agua de
embebigdo ira necessitar maior consumo de vapor posteriormente, devido a uma maior

diluicdo do caldo.

O processo de mistura da dgua ao bagago ndo é uniforme; entfio, o coeficiente de
embebi¢do € o termo associado a esta ndc uniformidade . O coeficiente de embebicic é uma
medida da eficiéncia da mistura do liquido de embebicio com o caldo residual no bagaco.

Ele também ¢ funcdo do caldo de embebigio aplicado ao colchiio de bagaco.

O coeficiente de embebigio pode ser maior ou menor que um. Valores maiores que
um ngo sdc comuns nos primeiros ternos. Ele ¢ fortemente influenciado pelo nivel de

embebicgio.
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Em um tandem com 4 ternos de uma usina foram medidos os dados do caldo e do
bagaco (apéndice A), com estes dados experimentais foram calculados os coeficientes de
embebi¢do, preenchimento e reabsor¢do em cada terno. Através das equagdes (12) ¢ (13)
foram calculados os coeficientes de preenchimento e reabsorgdo. Através da equagio (23)
foram calculadas as extragBes tedricas e através da equaciio (6) foram calculadas as
extracdes reais para cada terno, com estas extracdes pode-se calcular os coeficientes de

embebigio em cada terno (equacgdo (25).

Com os dados dos coeficientes obtidos, conseguiu-se uma correlagdo de I em funcgio
do brix do bagago e do nivel de embebicio (equagio 89), com uma varidncia de 0,88 e
correlagdo de 0,94. A Figura 17 apresenta a relagfo entre estas varigveis, as cores da figura
sdo as mudangas nos intervalos de valores do coeficiente I, o primeiro intervalo comecga no
valor de 0,266 e termina em 0,351, o préoximo comega em 0351 e termina em 0,436 e assim
sucessivamente. Dentro da faixa estudada (valores experimentais - Apéndice A), percebe-se
que o brix do bagago (B°s) tem uma influéncia maior no coeficiente de embebicdo do que o
nivel de embebigido (A). Observando-se a figura, nota-se que, variando ¢ brix do bagaco de
4 a 12, ocorre uma grande vanacdo do coeficiente de embebigio enquanto que, variando-se
o nivel de embebi¢do de 1,8 a 3,6, ocorre uma variagio no coeficiente de embebicdo de

0,266 a 0,606.

I =0,342730*l0g(-4,07074+A+B%) + 0,257433  (89)
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Figura 17 : Variagdo do coeficiente de embebi¢io (I) com o nivel de embebicdo (A ) ¢ brix

do bagago (B )

b.2.2) Coeficiente de preenchimento (Cr)

O coeficiente de preenchimento relaciona as propriedades da moenda, levando-se
em consideracdo a abertura, comprimento e velocidade da moenda, além da fibra e peso da
cana. Estes dados tém grande influéncia na extragio do tandem, na pratica, como o
coeficiente de preenchimento relaciona velocidade e abertura, este determina a regulagem
das moendas. As equagdes (12} e (14} definem o coeficiente de preenchimento e a abertura
de saida em trabalho da moenda. O coeficiente de preenchimento relaciona dados especificos
da moenda como comprimento e velocidade do rolo, quantidade de cana processada e

abertura dos rolos.

O calculo das aberturas de entrada e saida das moendas é fundamental para o bom
desempenho destas, tanto do ponto de vista de capacidade (quantidade de cana processada)

como de extraclo de sacarose. Existem as aberturas de repouso e de trabatho. A abertura de
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repouso € a distdncia entre ¢ 4pice e o fundo das ranhuras dos cilindros considerados,
podendo ser positiva ou negativa. A abertura de trabalho pode ser de entrada ou saida; esta
compreende a distdncia existente entre o apice de uma ranhura do cilindro superior € o
fundo da ranhura do outro, ou a distincia entre os didmetros primitivos dos rolos mais a
flutuacio admitida. O difmetro primitivo corresponde 4 semi-soma do didmetro exterior
(medido do apice dos dentes) e o interior (medido no fundo das ranhuras). A relacio entre
as aberturas varia de acordo com o grau de preparo da cana, com o estado de conserva¢io

dos cilindros, com a existéncia do rolo de pressio, etc.

Como ndo ¢ bem conhecida a variacio dos coeficientes com as mudangas no
processo, foi feito um estudo da variagio do coeficiente de preenchimento (Cr) e do
coeficiente de reabsorcio (K) com a rotacdo do cilindro e com a variacio na abertura da

moenda.

Nas Figuras 18 e 25 variou-se a rotac3o do cilindro, nas Figuras 19 e 24 a abertura
de saida em trabalho da moenda e nas Figuras 20 e¢ 26 a fragdo de fibra da cana. O
coeficiente de preenchimento ¢ fungdc da rotag¢io do cilindro, da abertura de saida em
trabalho da moenda e da frago de fibra da cana, quando um parimetro era variado os
outros permaneciam constantes e igual ao valor dos dados padrdes. Através da equagio (14)
calculou-se a abertura de saida em irabalho e pela equacgio (12) calculou-se os valores do
coeficiente de preenchimento para cada terno. Nas Figuras os nimeros (1,2,3,4) indicam o
terno de moenda; CF1 indica os coeficientes de preenchimento do primeiro terno;, CF2 do
segundo; CF3 do terceiro e CF4 do quarto;, K1 indica os coeficiente de reabsor¢io do
primeiro terno; K2 do segundo; K3 do terceiro e K4 do quarto terno. Nas Figuras 19 e 24
para a abertura de 0,0 indica que estdo sendo usadas as aberturas padrdes ja citadas e foram

feitas variacBes nestas de + 0,5 mme + 1,0 mm.

Com os dados dos coeficientes de preenchimento calculados para estas variagdes de

abertura ¢ rotagfio, calculou-se o coeficiente de reabsorciio K através da correlacdo obtida
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(equagio 90) dos dados experimentais e através do modelo desenvolvido (equagdes 23 a 36)

calcularam-se as respectivas extracdes do processo (Figuras 21 e 22).

As Figuras 20 e 26 foram obtidas de simulacBes utilizando-se os dados padrdes e
variando-se apenas a fracdo de fibra da cana e, por conseguinte, as aberturas de saida em

trabaltho e o coeficiente de preenchimento.

Analisando-se as Figuras 18 e 19, pode-se concluir que, aumentando-se a velocidade
e a abertura de saida em trabalho da moenda, diminui-se 0 coeficiente de preenchimento e,
portanto, a extragdo. A variagdo da abertura analisada teve uma menor influéncia sobre o
coeficiente do que a velocidade. Através da Figura 20 observa-se que, aumentando-se a
fracdo de fibra da cana aumenta-se os coeficientes de preenchimento dos ternos. As Figuras
21 e 22 indicam que, utilizando-se faixas menores de velocidade e abertura, tem-se uma

maior extragdo no tandem.

Uma baixa velocidade acarreta um aumento na extrago, porém, diminui a
produtividade do processo e a capacidade de moagem. Altas velocidade sdo prejudiciais a
extra¢io devido a reabsorgio causada pelo deslizamento, porém aumentam a capacidade.

Um aumento na velocidade aumenta o consumo de poténcia da moenda.
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Figura 18 : Variacdo do coeficiente de preenchimento {Cr) com a rotagdo do rolo em cada

terno. Os nimeros (1,2,3 e 4) indicam o nimero do terno
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trabalho da moenda em cada terno. Os niimeros (1,23 e 4) indicam o nimero do terno
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Figura 20 : Variaglio do coeficiente Cr com a fracdo de fibra da cana em cada terno. Os sub

indices {1,2,3 e 4} indicam o nimero do terno
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Figura 22 : Variacdo da extracio com a rotacio do rolo das moendas

b.2.3) Coeficiente de reabsorcio (K}

Quando a cana passa entre os rolos, o bagago reabsorve o caldo. O coeficiente de
reabsorcio quantifica este fendmeno. Em geral, este coeficiente € diferente para cada
moenda do tandem e ¢ fung3o principalmente da preparagioc da cana, compressdo,
rugosidade do rolo e ¢ fortemente influenciado pelo coeficiente de preenchimento e pela

rotacdo do rolo.

Valores tipicos do coeficiente estfio entre 1 e 1,3. Um coeficiente de reabsorgio
menor do que 1 pode indicar que estd ocorrendo retorno do bagagoe no rolo ou a moenda

estd com carga abaixo da sua capacidade.

Por meio dos dados experimentais obtidos, conseguiu-se uma correlagdo de K em

fungdio do coeficiente de preenchimento e do nimero de moenda ou posicdo no tandem
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{equacio 90) com uma varidncia de 0,97 e correlagiio de 0,985. Pela Figura 23, nota-se que
dentro da faixa estudada (dados experimentais - Apéndice A) o coeficiente de reabsorgdo €
fortemente influenciado pelo coeficiente de preenchimento. No primeiro terno (N igual a
um), tem-se que variando-se o coeficiente de preenchimento de 0,3 a 0,8 o coeficiente de
reabsorcdo varia em todas as faixas (0,912 a 2,032) e observa-se gue o coeficiente de

preenchimento ndo tem uma grande variagdo com o nimero do terno da moenda.

K=-0,0071469 + 0,6446518 exp(1,83363065 Cy- 0,0645102 N) (90)

Figura 23 : Vanacio do coeficiente K com o coeficiente Cr e o niimero do terno da

moeenda

Foram feitas simula¢Ses para venificar a influéneia da variacio da abertura de saida

em trabalho, da rotagio do cilindro e da fibra da cana no coeficiente de reabsorgfio, estes
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parimetros influenciam o coeficiente de preenchimento (Cy) e, por conseguinte, ©
coeficiente de reabsor¢io ( K ). Variando-se estes parimetros, calculou-se o coeficiente de
preenchimento e com a equagdo (90) o coeficiente de reabsor¢do. Por meio das Figuras 24 ¢
25, observa-se que um aumento na rotagdo do cilindro e na abertura de saida em trabalho
dos cilindros diminui o valor do coeficiente de reabsorgio. Através da Figura 26, pode-se
notar que para cana com fragdo de fibra baixa (10 %), o valor de X ¢ baixo e praticamente
igual em todos os ternos. Com o aumento da fragdo de fibra o valor do coeficiente vai
aumentando, sendo diferente em cada terno. O Gltimo terno apresenta o maior valor e o

primeiro, 0 Menor.

Trabalhos na area (PEREDA & FRIEDMAN, 1977, WIENESE, 1995) citam que o
coeficiente de preenchimento tem grande influéncia no coeficiente de reabsorgdo e afeta
pouco o coeficiente de embebi¢do e que um aumento no ceeficiente de embebigdo aumenta 2

extracio do tandem e, em menor grau, o coeficiente de reabsorgdo.

1,08

v 104

o0

0,56

o SO K2

~h, K3

08 0,4 0,0 0.4 0,8 12 A K4
ABERTURA DA MOENDA (mm)

0,82
-12

Figura 24 : Variagio do coeficiente K com a abertura de saida em trabalho. Os numeros

(1,2,3 e 4) indicam o namero do terno
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Figura 25 : Variagdo do coeficiente K com a rotagio da moenda. Os numeros (1,2,3 e 4)

indicam o numero do terno
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Figura 26 : Varnagdo do coeficiente K com a frag8o de fibra da cana em cada terno, Os

nameros (1,2,3 e 4) indicam ¢ nimero do terno
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b.3) Fragdo de fibra da cana

Este ¢ um fator de extrema importincia no desempenho da extracdo, apesar da
fracio de fibra da cana depender de fatores como: cultivo, safra, periodo do ano, etc.
Quanto maior a fragdo de fibra da cana, mais dificil € a extragdo e mais dgua de embebicio
deve ser adicionada para melhora da extragdo. A fragio de fibra influi tanto na capacidade

de moagem como na extragio,

A fragdo de fibra da cana ¢ fator negativo tanto para a capacidade quanto para a
extracdo. Geralmente, queima-se o bagaco nas caldeiras, sendo a fracic de fibra
responsavel pelo balango térmico da indastria. Canas com alta fracio de fibra sdo mais

duras, provocam um maior desgaste dos cilindros e exigem mais poténcia de moagem.

A fracdo de fibra do bagago cresce rapidamente depois da passagem pela primeira
moenda, tendendo a permanecer praticamente constante nas Gltimas moendas. Geralmente,

na ultima moenda a fragdo de fibra e a umidade estdo perto de 50%.

Foram feitas simulagbes onde observa-se o efeito da variagdo da fibra na extracdo.
Porém, estas simulagdes foram feitas considerando-se o coeficiente de embebigio constante,
© que € uma aproximag¢do pouco realista, uma vez que a fragio de fibra e a quantidade de
agua variam. Isto foi feito pela falta de dados praticos que permitissem conhecer a
distribuicio do brix do bagago frente is mudangas que ocorrem no processo. Nio foi
utilizada a correlagiio do coeficiente de embebicdo, porque esta apresenta desvios grandes
em relacdo ao experimental. Os resultados, no entanto, mostram o perfil do comportamento

da extracdo quando ocorre uma variagio da fibra.

Normalmente utiliza-se a relaciio “peso de agua de embebicfo/ peso da cana™ que é
chamadc “embebi¢iic % cana” e também “peso de agua de embebicio/ peso de fibra™

chamado de “embebigdo % fibra™ ou “nivel de embebi¢do™ (A).Geralmente, trabatha-se com
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embebigio % fibra em torno de 250 %. Por exemplo, para moer 110 toneladas de cana por

hora (TCH) com fibra de 10%, tem-se:

10 % fibra - embebigfo % cana 10 % fibra - embebicio % cana

100 % - embebicio % fibra = 100 % - 250%
embebicdo % cana =25 %

110TCH - agua de embebicdo
100 % - 25% = agua de embebicdo = 27,5 toneladas/h

As Figuras 27 e 28 foram geradas de simulagSes utilizando-se o algoritmo
desenvolvido. Foram feitas variagdes na fracdo de fibra da cana e calculada a extragdo em
cada terno da moenda. Nestas Figuras, F=10 representa cana com fragfio de fibra de 10%,
F=14 representa cana com fragio de fibra de 14% e F=18 representa cana com fracio de

fibra de 18%. Foi calculado o valor das extragdes individuais de cada terno.

Para comparar o efeito da fibra ou da embebicdo, geralmente, considera-se a
embebi¢io % fibra ou o nivel de embebigio de 250% e calcula-se a embebigdio % cana e a
quantidade de 4gua de embebigio. Observando-se as Figuras 27 e 28, percebe-se que uma
menor fragdo de fibra acarreta melhor extragdo individual e, conseqiientemente, methor

extracdo global.
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Figura 27 : Variagdo da extragfo individual com a fragio de fibra em cada terno
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Figura 28 : Variacfo da extragio individual de cada terno em funcgio da fracdo de fibra da

cana considerando a embebicio % fibra constante



b.4) Brix da cana

As canas ricas em agicar exigem uma maior quantidade de agua de embebicdo.
Deve-se ter uma quantidade de dgua 6tima. O brix da cana varia com a época do ano. Canas

mais maduras apresentam brix maiores.

Na modelagem proposta (sistema de equagGes algébricas - equagdes 23 a 36), o brix
da cana ¢ utilizado somente no célculo da extragdo de brix da primeira moenda (equagiio
2), portanto, para se ter a influéncia do brix da cana no tandem de moenda é necessario o
conhecimento dos coeficientes de embebigo e brix do bagago no tandem, portanto, ndo foi
possivel utilizar o coeficiente de embebi¢do constante para obter um perfil da influéncia do

brix da cana no processo.
b.5) Quantidade de dgua de embebicio

A quantidade de dgua de embebigdo varia de usina para usina e mesmo dentro de
uma mesma usina. Ela ¢ fun¢fio da capacidade de evaporagio, da fracio de fibra da cana, da
riqueza da cana, etc. O efeito da embebicdo em um bagago mal preparado € baixo, pois a
agua adicionada ndo encontra muita superficie de adsorgio e, entfo, € drenada para as

partes inferiores da esteira.

Uma quantidade de dgua de embebicio exagerada implica numa queda do brix do
caldo misto. E na evaporagio que se consegue eliminar a maior parte desta agua. Um
aumento na quantidade de dgua implica num aumentc nos custos de evaporagio. Quanto
maior a quantidade de dgua de embebig@io, maior sera a camada de bagago que deve passar
pelas moendas. Geralmente, utiliza-se calcular a quantidade de 4gua de embebicioc em
relagdo a porcentagem de cana ou fibra. A Figura 29 foi gerada através do algoritmo
desenvolvido onde variou-se somente a quantidade de 4dgua de embebiciio e utilizou-se os
dados padrdes. Por meio da figura nota-se que a extracfo global aumenta com a quantidade

de agua de embebigio.
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Figura 29 : Variac¢io da extracdo global com a quantidade de agua adicionada

b.6) Capacidade de moagem

A capacidade de moagem ¢ a quantidade de cana que pode ser moida,
economicamente, em um determinado tempo, pelas moendas de um tandem. Para que

trabathe economicamente, deve-se operar a mesma nas condi¢des de projeto.

O preparo da cana, a alimentacdo das moendas, a fracio de fibra da cana, as
dimensdes da moenda, o nimero de cilindros, a velocidade dos cilindros, a configuracio dos
cilindros, a textura dos cilindros, a pressdo, a embebic3o e a regulagem das moendas afetam
a capacidade de moagem. Para unidades ja existentes, quando deseja-se aumentar a
capacidade, aumenta-se a velocidade dos rolos, porém, isto ira acarretar em uma diminui¢go
da extracdo do tandem. Uma boa alimentagdo no primeiro terno também ajuda no aumento

da capacidade.

A equaglio pratica de capacidade preconizada por Brunnelli (1991) representa bem a

capacidade de moagem para as usinas brasileiras:



4712D%L-
C= 4 1)

0,97
— —0,0475-
dc ’ Y

onde:

C - capacidade de moagem (TCH)

D - didgmetro do cilindro (m)

L - comprimento do cilindro (m)

7 - rotagdo do cilindro (rpm)

dc - densidade do colchdo de cana entrando na moenda (kg/m®)
f - fracio de fibra da cana

b.7) Densidade do caldo no bagaco

A densidade do caldo residual no bagaco é medida indiretamente com o brix do
bagago e atraves de tabelas de brix ou correlagbes préticas consegue-se a densidade. A

equacio experimental utilizada foi:

dis = 0.004134*B+0.996241 (92)
onde :
dys - densidade do caldo no bagago (g/cm™)

B - brix do caldo no bagaco
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b.8) Densidade do bagaco

A densidade do bagaco ¢ calculada por meio do volume do bagago que € conhecido
através da densidade da fibra do bagago. Geralmente, a densidade do bagaco para uma fibra
entre 30 e 50% varia entre 1,2 a 1,28 g/cmt’, DELGADO & CEZAR (1977) apresentam uma

metodologia de calculo da densidade do bagago.
b.9) Brix do caldo absoluto

Brix € a porcentagem, em peso, dos solidos contidos em uma solucio de sacarose
pura (SPENCER & MEADE, 1967 , pp. 708). Brix representa os sélidos aparentes contidos

em uma solug¢do de aglicar.

Caldo absoluto € considerado a cana menos a fibra e seu brix é o do primeiro terno

onde ndo hd embebicio.
b.10) Brix do caldo misto

Este termo ¢ a mistura do brix do primeiro terno com o do segundo, sendo o
segundo terno aquele onde ¢ feito o reciclo do caldo, portanto, é a mistura de todos os

ternos, inclusive da dgua de embebicio adicionada.
b.11) Brix do bagagoe

O brix do bagago € uma medida da quantidade de aglicar extraido. No Brasil, ndo
existe um conhecimento de qual é o comportamento deste frente a variacdo de agua de
embebi¢do, do brix da cana, da fragfo de fibra da cana, etc., que devem influenciar este
termo. O controle do bagaco ¢ feito através de dados de fibra, brix, ART {agtcar redutor
total) e umidade geralmente visando o controle do trabalho das moendas e, principalmente,

as perdas de aclicar.
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b.12) Brix de embebicio

Este termo ¢ o brix do caldo de embebigio que € medido na saida do terno antes de
retornar ao terno posterior. O brix de embebicio do dltimo temo € nulo, ja que so utiliza-se

agua.

b.13) Fibra do bagago

A fibra do bagago cresce rapidamente depois da passagem pela primeira moenda,
tendendo a permanecer, praticamente constante, nas ultimas moendas. Normalmente utitiza-
se a distribuicdo da fragio de fibra de 30,37,43 e 50 que gera um aumento gquase linear na
distribuigdo da fragio de fibra. A Figura 30 apresenta trés simulagBes com diferentes
distribui¢es de fragio de fibra de bagaco e seu efeito na extragio global, dentro destas
faixas de distribuigdes de fragio de fibra simuladas a melhor foi de 30,4045 e 50
apresentando uma extragdo de 96,57, a distribuicio de 39,3743 e 50 apresentou uma

extragdo de 96,56.

96,58

96,57

96,56

96,55 |

EXTRAGAO GLOBAL (%)

96,54

95,53

96,52

30,40,45,50 30,37,43.50
DISTRIBUICAQ DE FIBRA

Figura 30 - Variagio da extracio global com a distribuigfio da fraciio de fibra do bagaco em

cada terno
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b.14) Extragio de pol

Pol € o valor determinado por polarizagio direta de uma solugdo de peso normal em
um sacarimetro. Devido as suas conveniéncias e precisfo, a andlise de pol tem muitos

adeptos no mundo agucareiro (SPENCER & MEADE, 1967,p. 710).

Extracdo de pol € um termo usado similarmente ao critério de extragio de brix,
apesar de serem usados valores diferentes. Extragio de pol é a medida da eficiéncia ou
extragdo das moendas. A mailonia das usinas utilizam pol e brix como base de controle. Isto

se deve a sua facilidade de determinagfo e sua sensibilidade frente as variagSes do processo.

V.2.1.1 - Simulac¢ido da unidade de moendas

Como ja foi dito, a simula¢do da unidade de moenda ¢ feita por um programa em
linguagem Fortran (Fortran 32, Visual Workbench, versio 1.0) que & executado em
ambiente DOS. Foram criados quatro programas em linguagem executivel (COEF4,
COEF6, NCOEF4, NCOEF6), para a simuia¢io de quatro € de seis ternos de moendas e
para quando os coeficientes I, k e Cr forem conhecidos ¢ para quando nio forem

conhecidos.

O Nexpert cria arquivos de dados de saida no formato “flat-file”. Estes arquivos
serdo convertides em dados numéricos nos programas em linguagem Fortran. Sfo criados os
arquivos “djb.dat”, “db.dat”, “fb.dat”, “bb.dat”, *bidat” e “dadinic.dat” quando os
coeficientes ndo sdo conhecidos. Quando estes sfio conhecidos, ¢ criado somente o arquive
“dadinic.dat”. Apés concluidas as simulagdes, os dados de saidas sdo enviados a dois
arquivos texto “res.dat” e “resl.dat™, que serfic convertidos no formato “flat-file” pelo

Nexpert.

Existern 14 equagbes a serem resolvidas pelo método hibrido de Powell Na

biblioteca do Fortran existem as subrotinas para resolugio das equagdes por este método.
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Foi necessario colocar as equagdes ndo lineares de forma apropriada para resolucio através
das subrotinas. Caso ndo ocorra convergéncia, existe um pardmetro (INFO) que informa a
impossibilidade de encontrar a solugiio. Neste caso, o Sistema Especialista pede ao usuario

para verificar a consisténcia dos dados de entrada e tentar novamente.

Na Figura 31 € mostrado um algoritmo do programa para as simulagdes. Foi criado
o programa principal onde € feita a chamada da subrotina de calculo das equagdes ndo
lineares e a subrotina F onde sdo construidas as quatorze equacdes a serem resolvidas. Sio
utilizadas as seguintes rotinas da biblioteca para resolucdo das equagdes : Blasl for,
Machcon.for, Snsqel.for, e Xerror.for. KAHANER et al. (1989) descreve o método hibrido
de Powell, utilizado para a resolugio das equagBes algébricas, e as subrotinas utilizadas da

biblioteca Fortran.

Em uma consuita ao Sistema Especialista, o usuério tem que tomar decisdes como:
se prefere 4 ou 6 ternos de moendas, qual a distribui¢do de fragdo de fibra no tandem, os
pardmetros ou coeficientes que estao relacionados com a operacio da unidade, etc. As telas
de ajuda colocam o usuario no contexto da questdio dando um embasamento teérico e
pratico para a tomada de decisfio, em alguns casos indica o que é mais utilizado nas
destilarias. Por exemplo, o sistema pergunta a capacidade de moagem (Toneladas de cana
processadas por hora) e indica ao usuario que aumentando-se a velocidade de rotagio nos
rolos aumenta-se a capacidade de moagem, porém hi uma diminuigio da extracio no

tandem ou ainda indica que canas com fragio menor de fibra afeta positivamente a extracio.

O sistema ainda oferece como resposta os dados da simulagio que ajudam a
monitorar 0 andamento do processo de extracdo; por exemplo, a distribuigio do brix no
bagago, o brix do caldo extraido, a umidade da cana, o nivel de embebicio, o peso de caldo
e o peso de bagaco em cada terno, além das extragSes individuais de cada terno e a extragiio

global,
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INICIO
- Leitura dos arquives com os dados de entrada
- Calenlo dos coeficientes K, Cg, I
- Atribuicio dos valores iniciais para a subrotina SNSQE
- Resolucao da equacdes nio lineares
s CALL SNSQUE (parimetros da subrotina)
= SUBROUTINE F (parimetros da subrotina)
- equactes ndo lineares das moendas
—> Retorna
¢ Retorna
- Célculo da extragio global
- Cria arquivos de saida com os resultados

Fim

Figura 31 : Algoritmo do programa que calcula a extragiio global do tandem de moendas, a

distribui¢do dos brix, o peso do caldo e bagaco, umidade e fibra em cada terno de moenda.
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V.2.2 - Fermentacdo

Esta unidade constitui uma base de conhecimento do sistema denominada
fermentagio. Esta base € constituida de véarias perguntas que sio mostradas através da
Figura 32, na forma e seqliéncia que apresentam-se ao usuério em uma consulta. Como j4
havia um Sistema Especialista anterior, desenvolvidlo em outra plataforma por
GUERREIROQO (1995), este foi a referéncia para o desenvolvimento deste trabalho e esta
unidade somente foi mudada de plataforma do PCPLUS para o NEXPERT. Para maiores
informagdes sobre esta unidade, consultar a referéncia acima especificada, aqui sera feita

uma rapida abordagem da unidade.

Com os dados de entrada e balan¢o de massa, calculam-se as diversas vazdes do
processo e as concentragdes de entrada do reator. Através das equacgdes cinéticas e dos
balancos de massa e energia calculam-se a velocidade especifica de crescimento em cada
reator, a taxa de diluigdo, o perfil de volume dos reatores e as concentragdes de células,
substrato e etanol em cada reator, drea de troca térmica e vazdes de fluido reagente para os
trocadores que refrigeram os reatores. O programa em linguagem executavel é um programa
iterativo, onde se calculam as concentragdes de etanol, substrato e células nos reatores até
que estas sejam constantes. Foram criados dois programas em liguagem executavel; um
quando o dado de entrada € a vazdo de alimentagio (VAZAOENT) e outro quando o dado
de entrada € a produciic de etanol (PROD), os programas sio similares. O sistema também
calcula a area de troca térmica do trocador e a quantidade de vapor necessarioc para se fazer
0 aquecimento para o tratamento do caldo. O tratamento do caldo consiste na elevagio da
temperatura do caldo, feita através de trocador de calor, decantacio dos sélidos inschiveis e
posterior resfriamento. A Figura 33 ilustra o algoritmo do programa.
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VAZAO DE ALIMENTACAOQ (m’/h)

QUAL O TIPO DE MOSTO A SER UTILIZADO NO PROCESSO?

MEL

CALDO + MEL CALDO
4

QUAL A COMPOSICAO DO MOSTO ? i
i ! '
O CALDO SERA TRATADO?

I
v v

SIM NAO
|

QUAL A TEMPERATURA
DO VAPOR PARA O
TRATAMENTO DO CALDO?

A

et

QUAL O NUMERQO DE CUBAS (3 OU 4)?
QUAL O TIPO DE TROCADOR?
QUAL O TEMPO DE ;E_'RATAMENTO DO FERMENTQ?

QUAL O DA]?O DE ENTRADA?

¥

{

\ /
PRODUCAO DE ALCOOL (m*/dia)

¢

QUAL A CONCENTRACAO DE QUAL A PRODUCAO DESEJADA?
ACUCAR (ART) NO MOSTQ?

QUAL A CONCENTRACAO DE
QUAL A VAZAO DE ALIMENTACAC ETANOL NA ASIDA DC ULTIMO
DE MOSTO? FESTAGIO?

"QUAL A CONCENTRACAQO DE CELULAS NO VINHO DELEVEDURADO?
QUAL A CONCENTRACAO DE CELULAS NO CREME DE LEVEDURAS?
QUAL A CONCENTRACAQ DE CELULAS NO RECICLO?

QUAL A TAXA DE RECICLO?
QUAL O NUMERO DE ESTAGIOS (2 A 5)7

W

QUAL A TEMPERATURA DA AGUA DE RESFRIAMENTO?
QUAL A TEMPERATURA DO MOSTO?
QUAL A TEMPERATURA DE QPERACAQ?

QUAL A VAZAQ DA CENTRIFUGA?

Figura 32 : Fluxograma das questdes feitas ao usuério na unidade de fermentacio
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INICIO

- Atribuigio de constantes

- Leitura de arquivos de dados

- Atribuigfio das conversdes nos reatores
- Estimativa das concentra¢des finais:

XF =30
SF=1
PF = 66
K=1
-FACAL=1ATE 10
e Equagdes do balango de massa
e Cilculo de : SW, XW, PW

e FACAI=1ATENR
= Calculo de : Pmax, pmax, S(1), P(I), X(1), p@), V(D)

= FACA :
FI=10, ATOX);=0
@——quuagEies do balango de energia
= Calculo de : TC(K), TI(K),AT(1,K)
= SE : ((AT(LK) - AT(LK-1)YAT(LX)*100 FOR > 1 ENTAQ:
FACA :K=K+1,FI=FI+ 10
RETORNE PARA 1
= CASO CONTRARIO FACA :
FT(D) = FI(K}; AR(D) = AT(LK)
e FIM DO LACO (END)
-FACA ;
XF = X(NR); SF = S(NR); PF = P(NR)
-FIM DO LACO (END)
- Célculo da produtividade e volume total dos reatores
- Saida de dados em arquivo
- FIM

Figura 33: Algoritmo do programa que calcula o perfil de volume dos reatores e as areas de

troca térmica e as vazdes dos trocadores para resfriamento do reator
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No célculo da area de troca térmica, utilizou-se o balango de energia. Desenvolveu-
se um processo iterativo onde variou-se a vazdo do fluido refrigerante e calculou-se a area
de troca térmica. Inicialmente, tem-se uma queda acentuada na area de troca térmica, mas,
com o aumento das vazdes a partir de um certo ponto, a area de troca nio varia muito.
Quando a diferenca entre as areas [(i-1) - (1)] for menor que 1%, esta sera entfio a area de

troca determinada.

A produtividade da unidade € determinada dividindo-se a vazio de vinho
delevedurado pelo volume total dos reatores muitiplicado pela concentracdo de etanol na
saida da Gitima dorna. Existe também um programa em linguagem executavel que calcula a

area de troca e a vazdo massica de vapor que serfo utilizados para o tratamento do caldo.

Como exemplo da base de fermentagdo mostra-se a questdo: “Qual a concentragio
de acucar na alimentacfo?”. Esta questiio € feita ao usuario em uma consulta ao sistema que
também tem uma tela de explicaclo, descrita abaixo, com os respectivos graficos da

simulagdo:

- Concentragdo de agticar na alimentacio

Este parimetro sera utilizado no balan¢o de massa para calcular as vazdes do
processo e conceniracdes de entrada da primeira doma. A concentragdo de entrada de
acucares redutores totais (ART) € de primordial importincia no processo fermentativo,
mfluenciando varios parametros, tais como: produtividade, consumo de vapor na destilacHo,

miimero de centrifugas, etc.

Simulac¢des indicam que uma produtividade méaxima ¢ conseguida em torno de 40 a
50 g/l de ART no mosto, como pode ser observado da Figura 34. Nestas condi¢des a
concentragdc de etanol atingida no vinho fermentado é de 18 g/l ou 23 °GL
aproximadamente. Nesta concentracdo, o consumo de vapor a ser utilizado na destilagdo
seria muito elevado, o que tornaria 0 processe economicamente desvantajoso, além de
implicar em problemas maiores de contaminag¢ic devido ao baixo fracio alcodlico.
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A produtividade do processo diminui com o aumento da concentragiio de agucar e o
volume total dos reatores cresce muito para concentragdes acima de 200 g/l como pode ser
observado nas Figuras 34 e 35. Neste caso, tem-se como vantagem um menor consumo de
vapor na destilagdo, no entanto, havera uma queda na viabilidade celular devido ao aumento
da concentragdo de etanol, € uma maior instabilidade do processo. Por outro lado,
concentracdo de aglicar menor que 150 g/l resultara em baixas concentragdes de etanol final
e um menor tempo de residéncia do processo, proporcionando um aumento na
produtividade. Porém, tem-se como desvantagem o aumento no consumo de vapor
utilizado na destilagdo, da quantidade de vinhaga, do nimero de centrifugas e da infeccio.

Portanto, o sistema aconselha o uso de concentracdes na faixa de 170 a 190 g/l de
ART no mosto, faixa esta amplamente utilizada nos processos continuos e com bons
resultados.

B8O

o ; : ; : T
o3 50 100 _ 150 200 250
CONCENTRACAC DE ART {g/)

Figura 34 : Variagdo da produtividade com a concentragio de ART
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Figura 35 : Variacdo do volume total dos reatores com a concentracio de ART

Nas simulag8es, foram utilizadas as seguintes condicdes:

Vazdo de alimentacio : 100 m3/ h

Concentragdo de ART : 180 g/

Concentracio de células no creme (MS) : 180 g/

Concentracdo de células no reciclo : 90 g/t

Concentracdo de células no vinho delevedurado : 3 g/l
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Taxa de reciclo : 0.3

Numero de estagios : 4

Temperatura do mosto na entrada : 29° C

Temperatura de operagio do reator : 33.5°C

Temperatura da 4gua de resfriamento : 29 ° C
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V.2.3 - Destilagio

Esta unidade constitui uma base de conhecimento do sistema denominada destilagdo.
Esta base é constituida de varias perguntas que sdo mostradas na Figura 36, na forma e

seqiléncia que apresentam-se ao usuaric em uma consulta ao sistema.

O vinho que vem da unidade de fermentacfo e vai para um tanque pulmio € pré
aquecido no condensador da coluna B e no trocador que resfria a vinhaga (trocador K). O
sistema fornece ao usuario as opgdes de temperatura do vinho de 90 ou 94 °C, que sdo
temperaturas usuais da pratica de usinas. Dependendo da fermentaggo, o vinho pode estar a
diferentes concentragdes de etanol. Normalmente o vinho esta entre 6 a 10 GL. O sistema
fornece as opg¢des de 6 (fragio molar de etanol de 0,019), 8 (fracdo molar de etanol de

0,026) ou 10 GL (fracio molar de etanol de 0,033).

O vinho entra na coluna A onde ¢ concentrado até aproximadamente a 50 GL
(fracdo molar de 0,24). A mistura etanol-agua sai por cima da coluna e por baixo sai a
vinhaga. O produto de topo vai para a coluna B, onde é concentrado até aproximadamente
a composi¢io do azeodtropo (96 GL - fracdo molar de 0,87). Neste ponto tem-se o alcool
carburante ou hidratado. Se o produto final for o dlcool anidro, entfo, este dlcool hidratado
¢ alimentado na coluna C juntamente com etilenoglicol. O produto de topo € alcool anidro
com fragio molar em etanol na faixa de 0,995 a 0,999 e no fundo a mistura etilenoglicol-
agua-etanol que alimenta a coluna D onde € recuperado o etilenoglicol. Na coluna D o
produte de topo ¢ agua-etanol-etilenoglicol , sendo que a fragdo molar é aproximadamente
0,97 de agua, 0,03 de etanol e tragos de etilenoglicol. Esta corrente pode ser descartada
juntamente com a vinhaca ou retornar para a coluna A. No fundo da coluna D sai
etilenoglicol praticamente puro na temperatura de ebulicio (197 ° C) que retorna a coluna C.
Caso a temperatura de alimentacic de etilenoglicol seja diferente na coluna C, ha a

necessidade de instalacdo de um trocador de calor.
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Para producdo do alcool anidro deve-se ter, primeiramente, o alcool hidratado na
coluna B e, entdo, este alimentara a coluna C juntamente com o elilenoglicol, como pode ser
observado na Figura 37. Para produgiio do etanol anidro, existe uma pergunta adicional em

relag3o ao alcool hidratado que é a temperatura do etilenoglicol na entrada da coluna C.

O que se deseja produzir € etanol anidro ou hidratado?

\ 4
Qual ¢ a concentragéo de etanol do vinho delevedurado? (6,8 ou 10 GL)

Qual ¢ a temperatura do vinho delevedurado (90 ou 94 °C)?

1

Nas colunas A e B utiliza-se vapor direto (550,650 ou 750 kgmol/h) ou refervedor ?
etanol anidro

Qual ¢ a temperatura do etilenoglicol na entrada da coluna C? (35, 150, 197 °C)

Figura 36 : Fluxograma das questdes feitas ao usuario na unidade de destilacdo.
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Figura 37 - Fluxegrama esquemdtico da unidade de destilaciio apresentandc as eniradas e
saidas de cada coluna, com as respectivas fracSes molares de etanol. Na corrente de
alimentagio de vinho ¢ mostrada a frac&o molar correspondente 2 6, 8 ¢ 10 GL e, também, o
numero de estagios de cada coluna.
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a ) Introducie a unidade de destilacio

Nesta unidade, o vinho delevedurado que vem da unidade de fermentagdio vai ser
separado em dlcoois, 4gua e outros subprodutos. Dentre os ilcoois estd o etanol que € o
produto principal da unidade. Esta unidade tem por finalidade produzir alcoo! anidro ou
hidratado. Hoje, nas destilarias brasileiras, o processo de separagio do etanol mais utilizado
¢ o da destilagdo. Este método de recuperagdo do etanol do caldo da fermentagio é
constituido principalmente de trés etapas : destilagio do etanol até a concentracdo
azeotropica (95,57 % em peso - etanol hidratado), destilagio com um terceiro componente
para quebrar o azedtropo formado e remocio da 4gua restante (alcool anidro) e destilagio

para separar a agua do terceiro componente que pode ser reciclado.

As simulagdes para a produgdo do etanol hidratado foram baseadas o mais Proximo
possivel de dados fisicos € de processo de unidades de destilagio existentes. No caso da
produgdo do alcool anidro utilizou-se dados de projeto do processe de destilacio
azeotropica com benzeno, isto foi feito para tentar adaptar as instalagbes que utilizavam o
processo destilagdo azeotrépica com benzeno para o processo de destilagio extrativa com
etilenoglicol. Foi utilizado o simulador Hyprotech's Process Simulator - Hysim, versio
C2.54, que ¢ amplamente conhecido no setor. O modelo do coeficiente de atividade
utilizado para a fase liquida foi o UNIQUAC e a fase vapor como ideal, que da bons
resultados para a mistura etanol-agua. Os parmetros bindrios do modelo UNIQUAC foram
utilizados os padrdes (default) do simulador. Foi utilizado a eficiéncia de 0,7 nos pratos da
coluna, este valor foi escothido por ser comumente utilizado nos projetos de destilarias. As
figuras que serdo apresentadas nesta unidade foram geradas através de resultados obtidos do

simulador.

As destilarias produzem etanol anidro ou hidratade dependendo da demanda. Este
médulo foi projetado de forma a dar a opg¢fo ao usudrio dos dois tipos de produgio. No

caso do etanol hidratado, o processo ¢ uma destilagio convencional e no anidro, hoje ainda
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utiliza-se o processo de destilagio azeotropica, onde o azedtropo € quebrado através da
adi¢do do benzeno. Porém, este processo ir4 desaparecer em poucos meses, pois o benzeno
¢ cancerigeno e esta proibida sua utilizagio. Uma alternativa que esta sendo utilizada € a
destilagio azeotrépica utilizando ciclohexano. Com o ciclohexano ndo hd a necessidade de
muitos investimentos e nem muitas mudangas nas plantas existentes, porém, ha um consumo
maior de energia e o processo € mais instavel do que com o benzeno. Outra opgio ¢ a

peneira molecular que necessita um alto investimento inicial.

Um processo que ainda ndo é muito utilizado no Brasil e que foi escolhido neste

trabalho € a destilacdo extrativa utilizando o etilenogiicol.

Na destilagfio extrativa, é agregado um terceiro componente & mistura binaria etanol-
agua chamado solvente ou agente extrator. O solvente age sobre a atividade e altera a
volatilidade relativa, de tal maneira que permite sua separagiio por destilacdo. O solvente,
por meio de suas interacSes moleculares preferenciais com um dos componentes da mistura,
permite romper o azedtropo original sem formar qualquer outro ponto azeotropico. A
adicdo de etilenoglicol € capaz de eliminar o azedtropo agua-etanol, permitindo obter alcool
anidro como produto de topo da coluna principal e a mistura agua-etilenoglicol como
produto de fundo. O solvente € recuperado em uma coluna auxiliar, podendo, entdo,

retornar 4 coluna principal.

No sistema etanol-agual utilizando como solvente o etilenoglicol, este € injetado
acima do prato de alimentagdo proximo ao topo da coluna, modificando o equilibrio liquido
vapor dos componentes a serem separados. Devido a sua baixa volatilidade estd presente
principalmente na fase liquida da coluna de destilagio extrativa e também ndo tera uma alta
concentracio no topo da coluna, o que poderia comprometer o grau de pureza do produto
desejado. Sua concentracdo € constante nas se¢des de enriquecimento € de esgotamento,
embora seu valor sofra uma mudanga brusca na passagem de uma se¢io para outra

(MEIRELLES et ahi, 1988). De fato, quando a mistura azeotrépica a ser separada &
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alimentada na forma liquida, ela mesma dilui o solvente na regifio inferior da coluna (secdo
de esgotamento). A queda brusca de concentracio do solvente na regido de alimentacdo da
mistura azeotropica corresponde a uma queda da temperatura, de forma que o perfil de
temperatura na destilagio extrativa é caracteristico : temperaturas préximas a 80 °C no topo
da coluna, temperaturas maiores, entre 84 - 88 °C na regidio de alimentagdo de solvente e da
mistura azeotropica, queda na temperatura na proximidade da alimentagio, atingindo
valores que se mantém relativamente constantes até a regido de fundo da coluna, onde 2z
temperatura apresenta um brusco e acentuado aumento, alcangando valores iguais ou

superiores a 150 °C.

Varios trabalhos chegaram & conclusio de que a destilagio extrativa em processos
otimizados pode gastar menos energia que a destilagio azeotropica (VASCONCELOS &
MACIEL., 1997).

Na fermentagio, sdo formados subprodutos como élcoois, aldeidos e ésteres que
podem ser retirados pelas bandejas (saidas laterais) da coluna, porém, na simulagio, foi

considerado somente o sistema formado por etanol e 4gua.

Ha a formagio de CO, e SO, que sio retirados nos condensadores da coluna. Na
pratica, na coluna A existem dois condensadores sendo um parcial e um total (Figura 7,
condensadores R1 e R2). Estes condensadores resfriam e eliminam os gases incondensaveis
que estdo dissolvidos ne vinho. A simulag8o foi conduzida com um Gnico condensador total

em cada coluna.

Nas colunas A e B, o sistema da a opgio de refervedor ou vapor direto. A escolha
fica a critério do usnario. J4 as colunas C e D sé tem a opgdo de refervedor porque ¢ vapor
direto iria diluir novamente o etanol. O etilenoglicol do fundo da coluna D esti praticamente
a 197 °C. Ele pode ser alimentado na coluna C nesta temperatura ou se deve colocar um
trocador na saida da coluna para diminuir sua temperatura. Foram simuiadas as temperaturas

de 35, 150 e 197 °C e, para cada temperatura, foi determinado o melhor S/F {razfo de
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solvente - etilenoglicol pela alimentacio de etanol no ponto azeotrépico) onde tem-se um

menor consumge de energia.

O prato de alimentagdo das colunas foram determinados de forma a se obter o menor
gasto de energia. Depois de se otimizar ¢ refluxo, ¢ prato de alimentacfio foi otimizado por
meio de varias simulagbes onde observou-se em qual prato ocorreu 0 menor consumo de
energia. A regido otima encontrada para o prato de alimentacfio € proxima ao encontrado
na pratica. Para a coluna A, a regifio de alimentacdo onde observou-se 0 menor consumo de
energia variaram em torno do segundo ao sexto prato, na coluna B geralmente esta em torno
do prato 43. Na coluna C esta em torno da regiiio do prato 32 para a mistura azeotrdpica e
em torno terceiro para o etilenoglicol e na coluna D no prato 12, contados do topo para o

fundo.

As simula¢fes e o banco de dados foram montados para uma unidade ou projeto
especifico de colunas para produgiio de alcool anidro ou hidratado. As capacidades das
plantas existentes geralmente séo de 60, 120 ou 180 m’/dia. Foi escolhido 120 m*/dia porque
¢ um valor intermediario € o comportamento da coluna em termos de refluxo, razdo
solvente/alimentacdo (S/F) e consumo de energia podem ser extrapolados para as outras
capacidades. A partir da capacidade escolhida, foi feito um balango de massa e determinada

a vazido de vinho delevedurado.

Os dados da unidade utilizados foram:

Numero de estagios:

coluna A - 24 estagios
coluna B - 56 estagios
celuna C - 43 estagios

coluna D - 20 estagios.
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Vazio de vinho delevedurado : 80045 kg/h
Capacidade de produgdo de dlcool anidro : 3950 kg/h

Em todas as colunas foram feitas simulagdes tentando obter a menor perda de etanol
e de etilenoglicol possiveis e a maxima pureza dos produtos. A coluna A é mais critica
porque o volume de vinhaga € muito grande ¢, mesmo em baixas concentragdes, a perda de
etanol € significativa para o processo. As simulag¢des foram conduzidas de forma a se obter a
concentragdo maxima de etanol no fundo da coluna A de 0,03 °GL (fragdo molar de

9,276 107%).
b ) Cuidados a serem tomados durante o processamento do etanol hidratado

e Vapor : Se houver vapor em excesso, havera um aumento de pressio na coluna, forgando
a uma destilagdo rapida e imperfeita, fazendo cair a graduagio alcodlica do topo da
coluna A, que serd inferior aos 50 GL (frag@c molar de 0,236) desejados. O vinho serd
arrastado para o topo turvando o alcool. Deve-se aquecer a coluna lentamente, evitando

o aumento sibito de pressio.

Caso ocorra um aumento do teor alcodlico da vinhaga, devera ser conseqiiéncia da
queda de pressdo na coluna. Neste caso, deve-se aumentar a pressic ou diminuir a

alimentag8o de vinho que ira fazer diminuir a produco.

Quando injeta-se vapor com a coluna fria, ocorre uma condensagio violenta do

vapor, devido a grande diferenga de temperatura, formando um vacuo.

e Vinho : Quando existe um excesso de alimentacfio do vinho, ocorre perda de icool na

virhaga ou ao forgar a destilag@o, podera ocorrer arraste de vinho para a coluna B.

¢ Trocador de calor para aquecimento do vinho (Trocador K - Figura 07) : Quando ocorre

a incrustagdo deste trocador, o vinho ndo atingird a temperatura adequada para entrar na
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coluna (90-94 °C), podendo ocorrer contaminacdo de vinho na coluna B e aumento da
acidez, além de perturbar a coluna. Pode acontecer dos tubos do trocador estarem
furados, acarretando em uma diminui¢io do teor alcodlico do vinho devido a diluigéo

com & vinhacga.

e Teor alcoodlico da vinhaga : Quando o teor alcodlico da vinhaga estd acima do desejavel,
geralmente é decorrente do excesso de carga na coluna A, ha a diminuigfio da eficiéncia

da mesma devido as incrusta¢es ou baixa temperatura no fundo da coluna.

e Agua de refrigeraciio : Caso ocorra falta de 4gua de refrigeracio nos condensadores e
ndo haja uma interrupgdo imediata da alimentacdo de vapor mas colunas, a pressio
aumentara excessivamente tanto nas colunas quanto nos condensadores. O aumento de
pressio nos condensadores, pode acarretar em uma subita realimentagio de agua

podendo formar vacuo no topo da coluna.

QOutro problema comum ¢ relativo a qualidade da agua de refrigeragido. Esta agua
sendo suja, podera acarretar incrustacio nos tubos dos condensadores e trocadores,

evitando uma perfeita transmissfio de calor e, consegiientemente, aumente no consumo de

agua.
¢ ) Temperatura de entrada do vinho (90 ou 94 °C)

A temperatura do vinho, que ser4 pré-aquecido, depende das condigdes de operagdo
da coluna. Utilizando-se o vapor direto na coluna A e a temperatura de alimentacio do
vinho de 90°C, pode-se ter uma menor graduagfo de dlcool no topo da coluna A ou uma
menor producio da mistura etanol-agua e uma producio maior de vinhaga no fundo da
coluna em relagdo a temperatura de alimentacio do vinho de 94 °C, utilizando-se a mesma

quantidade de vapor.
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No caso de utilizagdo de refervedor, as colunas comportam-se de forma semelhante

nas duas temperaturas, exceto que, a 90 °C, ocorre um maior consumo de energia.

d ) Concentragdo de alcool na alimentagdo (6 GL ou fragio molar de 0,0193, 8 GL ou
fracio molar de 0,0260 e 10 GL ou fragio molar de 0,0334)

A concentragio de etanol influencia bastante na destilagdo. Tem-se que quanto
menor a concentragdo de etanol, maior a produgdo de vinhaga e as concentragdes acima de
10 GL sdo prejudiciais ao processo de fermentagio, porque o crescimento das células de

levedura € inibido em concentragdes altas de etanol.

Utilizando-se a mesma quantidade de vapor e diminuindo-se a concentragio de
ctanol, aumenta-se o refluxo. No caso de refervedor, geralmente, quanto menor a
concentragdo de etanol, maior o consumo de energia nas colunas e mais dificil de se
conseguir uma concentragio adequada de etanol na vinhaga. Entretanto, ¢ mais facil a
eliminagdo dos subprodutos nas saidas laterais no topo. Uma menor concentracio de etanol
representa também uma diminui¢do na produgio de dlcool, porém, havera mais facilidade da

retirada dos alcoois de segunda ou de cabega.
e ) Refervedor cu vapor direto?

Esta escolha depende muito da condi¢do da usina. Caso tenha-se uma grande
producio de vapor, pode-se escolher vapor direto, porém, atualmente, quando tem-se
grandes quantidades de vapor, este ¢ utilizado na geragdo de energia que pode ser revendida
a uma concessionaria energética. Com o refervedor, hd um maior investimento inicial, porém
ha também um menor gasto com tratamento de 4gua e uma menor producio de vinhaca e

flegmaga. Com vapor direto, tem-se um maior custo de tratamento de 4gua.
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f ) Qual é a quantidade de vapor ? (550, 650, 750 kgmol/h)

O vapor fornece energia 4 coluna e também ajuda no controle do perfil de
temperatura e pressdo desta. Para que o perfil de temperatura ao longo da coluna seja
mantido, € importante o controle da quantidade de energia que estd sendo injetada no
sistema na forma de vapor. Pode-se fazer a manipulagio da pressdo da coluna com uma
variagdo da vazio de vapor. Caso haja um excesso de vapor na coluna, havera um aumento
de pressdo, forgando a uma destilagdo rapida e imperfeita. Podera também ocorrer arraste

do vinho junto com o flegma, turvando o alcool.

A quantidade de vapor esta relacionada com a concentragio de etanol na entrada e &
carga da coluna. Para altas concentragdes de etanol hi a necessidade de menos vapor para
atingir as concentra¢des desejadas. As quantidades de 750, 650 e 550 foram escolhidas por
fornecerem, na maioria dos casos, as concentragdes ¢ o consumo desejados, utilizando-se

vapor saturado.

Um consumo de vapor que € dade como referéncia pratica, para uma pressio em
tomo de 1,2 atm, ¢ de aproximadamente 3,5 kg de vapor/ 1 de &lcool hidratado e
aproximadamente 5 kg de vapor/l de alcool anidro, utilizando-se a destilacio com benzeno.

Estima-se que 2,5 kg de vapor sfo gastos na coluna A e 1 kg na coluna B.

g ) Qual € a temperatura do etilenoglicol na entrada da Coluna C (35,150 ou 197 °C)

A temperatura de entrada de etilenoglicol na coluna C pode variar da temperatura de
ebulicgo (197 °C) até a temperatura ambiente. Uma temperatura de entrada maior aumenta a
quantidade de energia na coluna e, portanto, diminui a quantidade de energia necessaria a
ser injetada na coluna pelo refervedor para se conseguir a pureza desejada. A temperatura
do etilenoglicol que sai da coluna D € sua temperatura de ebuligio e, portanto, caso a
temperatura de entrada do etilenoglicol na coluna C seja diferente da temperatura de

ebuligio, € necessario adicionar um trocador de calor para resfriar o etilenoglicol. Através
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das Figuras 38 e 39, percebe-se que para a temperatura de 197 °C, tem-se o consumo de
energia menor e um refluxo maior do que para temperaturas menores, onde tem-se maior
consumo de energia e menores refluxos e consegue-se purezas elevadas. A tabela 6
apresenta os valores das fra¢des molares em func@o da temperatura e refluxo e para S/F de

0,83. Estes dados foram utilizados para gerar a Figura 39.
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Figura 38 : Energia gasta no refervedor das colunas C e D ¢ no trocador de calor utilizado
para resfriar o etilenoglicol, em fungiic do refluxo na coluna C; para S/F de 0,83 e para

varias temperaturas
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Figura 39 - Relagdo de refluxo com a frag8o molar para varias temperaturas e S/F igual a

0,83

Tabela 6 : Valores de fragdo molar de etanol em fungio do refluxo e da temperatura para

S/F igual a 0,83

Refluxo  T=35°C T=60°C _ T=100°C _ T=150°C  T=197°C
14 0,9962
1.6 0,9969 0,0969
1.8 0,979 0,9977 0,969
2,0 0,9982 0,0981 0,0977 0,0968
22 0,0084 0,9983 0,0981 0,9976 0,9964
2.4 0,0985 0,085 0,0984 0,0981 0,9975
2.6 0,9986 0,9986 0,0985 0,9983 0,9980
2.8 0,9987 0,0987 0,986 0,9985 0,0983
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Existem trés op¢Bes de temperaturas de entrada de etilenoglicol na coluna C: 35, 150
e 197 °C. As temperaturas de 197 e 150 °C foram escolhidas por gastarem menos energia e
a temperatura de 35 °C foi escolhida por ser praticamente temperatura ambiente e por ser
uma opgéo de trabalho a baixa razio de refluxo e maior pureza (Figuras 38 e 39). Em cada
temperatura, por meio de varias simulagSes em uma condicio especifica de entrada da
mistura etanol-adgua (T = 78.08 °C, vazio = 144,5 kmol/h, composigio : 0,87 etanol, 0,13
agua), foi encontrada a melhor razdo S/F (vazio de solvente/vazio de alimentagdo da
mistura). Nas Figuras de 40 a 51 sd3o mostrados os resultados encontrados nestas

simula¢Ges.

Na operagéio de uma coluna de destilagéo, a razdo de refluxo (L/D - vazio de liquido
da coluna pela vazio de destilado) € uma variavel que pode ser mudada facilmente e que tem
grande impacto no desempenho da coluna e, normalmente, ¢ o pardmetro que é mais
alterado para se conseguir o desempenho desejado. Razdes de S/F influenciam no

desempenho da coluna e também € uma varidvel de facil alteracio.

A temperatura do solvente e o prato de alimentagio também tém sua influéneia no
desempenho da coluna. Vale salientar que a temperatura de alimentagdo do solvente é uma
variavel que normalmente € constante no processo. Trabalhou-s¢ em uma regifo 6tima em
que pequenas variaghes mo prato de alimentagio ndo afetavam significativamente o
desempenho da coluna, estas regides o6timas foram encontradas apos observagdes de varias
simulagdes. As regibes recomendadas ou Otimas para se trabalhar nas colunas sio : na
coluna A na regidio de enriquecimento do segundo ao sexto prato, na coluna B na regifio de
esgotamento do prato 45 ao prato 41, na coluna C a alimentagdo da mistura azeotropica na
regidio de esgotamento do prato 30 ao prato 34, para a alimenta¢fio de etilenoglicol na
coluna C na regido de enriquecimento do segundo ao quinto prato e para a coluna D em

torno do centro da coluna, contando-se os pratos do topo para o fundo.
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As Figuras de 40 a 45 foram construidas para analisar o impacto do refluxo e da
variagdo de S/F na energia gasta nas colunas C e D e na pureza do etanol obtido e também a

influéncia da temperatura de alimentac¢3o do etilenoglicol nas colunas C e D.

Nos graficos de energia, estio somados as energias dos refervedores das colunas C e
D e a energia necessaria para resfriar o etilenoglicol em um trocador de calor da temperatura

de saida da coluna D (197 °C) até a temperatura desejada.

Analisando-se as Figuras de 40 a 45, percebe-se que aumentando-se a razio S/F,
aumenta-se © consumo de energia, mas, também ¢ aumentada a pureza do etanol. Na Figura
43, as curvas para S/F 1,2 e 1 sfo praticamente coincidentes indicando que neste ponto um
aumento na vazio de etilenoglicol ndo acarreta em melhora da pureza do etanol. A medida
que aumenta-se a temperatura do etilenoglicol, diminui-se a diferenca de energia gasta para
diferentes razbes S/F. Pode-se observar, pelas Figuras 44 e 45, que, para a temperatura de
ebuli¢io do etilenoglicol (197 °C) para diferentes S/F, tem-se a mesma inclina¢io das curvas
de variagdo de energia com reciclo. Os valores de energia para a mesma razio de refluxo
sd0 proximos, porém, tem-se diferentes purezas. Para S/F 1,2 e 0,72 nio consegue-se a

pureza minima desejada (0,995). A maior pureza do etanol é conseguida na razdo S/F de 1.

Para a temperatura de 150 e 197 °C para valores de S/F de 1,2 e 1 as curvas tendem

a se encontrar ou cruzam-se, isto ¢ devido ao alto valor de S/F que acaba diluindo o etanol.

Na temperatura de 197 °C, para um valor de refluxo constante, pode-se encontrar
um mesmo consumo de energia para diferentes valores de S/F, porém, com purezas

diferentes (Figuras 44 e 45).

As Tabelas 7,8 ¢ 9 apresentam os valores de fragio molar de etanol em funciio do

reciclo e da temperatura. Por meic destas tabelas foi construido as Figuras 41, 43 e 45,
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Figura 40 : Energia gasta no refervedor das colunas C e D e no trocador, para resfiiar o

etilenoglicol para temperatura de 35 °C, em fungio do refluxo e para varias relagdes de S/F

da coluna C
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Figura 41 : Fracio molar de etanol em funcgdo do refluxo e para varias relagbes de S/F da

coluna C para a temperatura de 35 °C
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Tabela 7 : Valores de fra¢cdo molar de etanol em fungo do refluxo e de S/F paraa

temperatura de 35 °C

Refluxo S/F=1,2 S/F=1,0 S/F=0,83 S§/F=0,78 S/F=0,72

1.2 0,9969
1,4 0,9981 0,9974 00,9962
1,6 0,9986 00,9981 0,9974 0,9969 (,9962
1,8 ,0988 0,998¢ 0,9979 0,9976 0,8671
2,0 0,9991 0,9988 09982  0,9980  0,9975
2.2 0,9992 0,9989 0,9984  0,9982  0,9977
2.4 0,9992  0,9990 09985  0,9983  0,9979
2.6 09993  0,9991  0,9986 0,9984 0,9980
2.8 0,9963 00,9991  0,9987 0,5984 0,9980
2.45e7
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Figura 42 : Energia gasta nos refervedores das colunas C, D e no trocador para resfriar o
etilenoglicol para temperatura de 150 °C, em fungio do refluxo e para varias relagdes de S/F

da coluna C
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Figura 43 : Fragdo molar de etanol em funcio do refluxo e para vérias relagdes de S/F da
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Tabela 8 : Valores de fracio molar de etanol em fung¢do do refluxo e de S/F para a

temperatura de 150 °C

Refluxo

2.5

27

2.9

Refluxo S/F=1.2 S/F=1,0 S/F=0,83 S/F=0,78 3/F=0,72
2.0 0,9972 0,9973 0,9968 0,9965 0,9960
2,2 0,9982 0,5982 0,9976 0,9973 0,9969
2.4 0,9987 0,9987 0,9981 0,9978 0,9974
2.6 0,9989 0,9989 0,9983 0,9981 0,9977
2.8 0,9991 0,9991 0,9985 0,9983 0,9978
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Figura 44 : Energia gasta nos refervedores das colunas C, D em func8c do refluxo e para

varias relages de S/F da coluna C
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Figura 45 : Fragdo molar de etanol em fungdo do refluxo e para varias relagdes de S/F da

coluna C para a temperatura de 197 °C



Tabela 9 : Valores de fracdio molar de etanol em funcfo do refluxo e de S/F para a

temperatura de 197 °C

Refluxo S/F=12 S/F=1,0 S/F=0,83 S/F=0,78 S/F=0.72
2,2 0,9966 0,5964 0,9962

2.4 0,9975 0,9979 0,9975 0,9972 0,9968
2,6 0,9983 0,9985 0,9980 0,9978 0,9973
2.8 0,9987 0,9988 0,9983 0,9981 0,9977

A escolha do melhor S/F em cada temperatura foi feita com base nas Figuras 46 a
51, onde fixou-se a pureza do etanol na fragio molar de 0,995 que € uma aceita dentro das
especificagOes de consumo exigidas pelos orgdos competentes de fiscalizagio. Com a pureza
fixa, pode-se avaliar a variagio de S/F com o consumo de energia e o refluxo. Escolheu-se
a razdo onde obtém-se o menor consumo de energia. Através das Figuras 46 a 51, nota-se

que nem sempre o menor refluxo é onde consegue-se 0 menor consumo de energia.

Foram escolhidas para as temperaturas de 35°C, 150°C e 197°C, as razdes de S/F de
0,72, 0,78 e 0,83 respectivamente, porque € onde tem-se o menor consumo de energia.
Quando, em uma consulta ao Sistema Especialista, escolhe-se a temperatura de entrada de
etilenoglicol na coluna C, o sistema, automaticamente, trabalha com a razdo S/F previamente

determinada.
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Figura 47 : Relacdo de S/F e razdo de refluxo da coluna C para a temperatura de 35 °C
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Figura 48 : Relac@o de S/F e energia gasta no refervedor da coluna C e D e no resfniador
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Figura 49 : Relacfo de S/F e raziio de refluxo da coluna C para a temperatura de 150 °C
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Figura 50 : Relagdo de S/F e energia gasta no refervedor da coluna C e D para a

temperatura de 197 °C
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Figura 51 : Relagdo de S/F e razdo de refluxo da coluna C para a temperatura de 197 °C

Foram feitas simulagdes para a coluna C nas temperaturas de entrada de etilenoglicol
de 100 °C e 60 °C. Estas simulagBes foram feitas para acompanhar melhor ¢ impacto da
temperatura de entrada do etilenoglicol no consumo de energia da coluna. Os resultados

sdo anlogos aos mostrados anteriormente e encontram-se no apéndice B.
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V.3 - Concluses

Neste capitulo apresentou-se a arquitetura do sistema desenvolvido, algumas janelas

de trabalho do Nexpert e as questdes feitas ao usudrio com gréficos e simulages.

O Nexpert mostrou ser uma ferramenta robusta e Gtil no desenvolvimento do
Sistema Especialista, sem a necessidade de grandes conhecimentos em inteligéncia artificial e
banco de dados. Foram desenvolvidas trés bases de conhecimento : moagem, fermentagio e
destilacdo, sendo que a unidade de fermentac¢do ja estava desenvolvida e foi incorporada

com algumas modifica¢des ao sistema.

Nas unidades de moagem e fermentacgdo, existem programas que simulam o processo
enquanto que, na unidade de destilagdo, foram feitas simula¢des no simuiador Hysim e
construido um banco de dados. Os programas trabalham com dados fundamentais para o

Processo.

As bases de conhecimento foram montadas seguindo o fluxo de informacio de
entrada dos programas de simulagdo. Os dados de entrada dos programas sio fornecidos
pelo usuario. Com o esquema de informagdes que sio necessarias (Figuras 16, 32 e 36), as
regras das bases de conhecimento foram montadas e foi feita a interface com os programas
de simulagdo. Apds a execuglio dos programas de simulacio, o Sistema Especialista mostra
ao usudrio © resultado obtido do programa. No caso da destilagio, foram feitas as
simulagbes com as possiveis combinagdes das opgdes de dados de entrada € montado um

banco de dados que, posteriormente, sdo mostrados ao usuario.

Para as perguntas feitas ao usuario, existem telas de ajuda onde foram colocadas
informacdes e explicagBes sobre a pergunta e sua implicagdo com a unidade, incluindo
graficos que foram gerados a partir de simulacbes na unidade que ajudam na formacio do
conhecimento do usuério sobre o assunto. Por meio da coleta de informacGes junto a

especialistas e literatura do setor, foram desenvolvidas as telas de ajuda de forma a deixar o
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usuario tomar a decisio segura, sabendo quais sio as implicagdes de sua decisdo no

processo.

Como o modelo matematico utilizado na base de conhecimento moagem (equagdes
23 a 36) trabalha com coeficientes que sfo pouco conhecidos no Brasil, foram
desenvolvidos atraves de dados obtidos de simulagfio, vérios graficos mostrando a variagdo
destes coeficientes com as variaveis do processo como a fragio de fibra da cana, rotagio e
abertura das moendas e, com isto, € possivel saber como variam os coeficientes frente as

mudangas no processo.

Por exemplo, ¢ usudario € inferido sobre o valor do coeficiente de preenchimento.
Nas telas de ajuda o usuario vai encontrar o que é o coeficiente de preenchimento, sua
definicdo, os fatores do processo que afetam o coeficiente ¢ como eles afetam. Existem
graficos mostrando a influéncia dos pardmetros fragio de fibra da cana, velocidade do
cilindro e abertura de saida em trabalho da moenda no coeficiente de preenchimento e foi

mostrada a implicacdo destes pardmetros no processo.

Na base de conhecimento fermentac3o, as telas de ajuda ao usuario foram montadas
com base no conhecimento de especialistas e literatura existentes no setor. Sio feitas as
explicacdes a respeito de varios pardmetros do processo e suas implicagBes na unidade e na
produtividade da unidade. Parametros como: composicio de mosto, nimero de cubas de
tratamento, tempo de tratamento do fermento, concentragio de agicar, taxa de reciclo,
concentragdo de células no reciclo, concentracio de células no vinho delevedurado,
temperatura de operago do reator, temperatura de entrada do mosto e temperatura da agua
de resfriamento sdo pardmetros importantes no processo e seus valores sio escolhidos pelo
usuario. Para auxiliar na resposta as questdes foram montadas telas explicativas que

facilitam a tomada de decisdo do usuario e indicam faixas 6timas de operacgo.

Na base destilacdo, também foram montadas telas explicativas sobre pardmetros que

sdo fundamentais ao processo como razdo de refluxo, razio Solvente/Alimentagio (S/F),
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energia consumida e pratos de alimentagdio. Esta unidade partiu de um projeto especifico de
unidade de destilagio existente com numero de estagios fixos. As simulagdes foram
conduzidas com uma vazioc de vinho delevedurado fixo que € a capacidade de projeto da

unidade.

As bases de conhecimento sdo independentes entre si, isto d2 uma maior flexibilidade

ao sistema € maior 0pgdo ao usuario.
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VI- RESULTADOS DE UMA CONSULTA AO SISTEMA ESPECIALISTA

Este capitulo tem como objetivo apresentar alguns resultados de uma consulta ao
Sistema Especialista. O usudrio responde as questdes de entrada consultando a ajuda

fornecida e o sistema mostra os resultados da simulacio.

Uma das principais e dificeis tarefas no desenvolvimento do Sistema Especialista foi
o desenvolvimento dos programas de simulagio das unidades de moagem e as simula¢es no
simulador Hysim. Na unidade de moagem, o modelo utilizado nfo era muito bem conhecido,
nem seus coeficientes e nem a convergéncia do método utilizado na resolugdo das equacdes
algébricas ndo lineares. Na unidade de destilagdio, foi escolhido um simulador que é bem
conhecido e utilizado. O simulador ¢ uma ferramenta muito util mas exige um aprendizado
especifico ¢ também o conhecimento do processo para se conseguir a convergéncia do

sistema.
VL1 - Moagem
Em uma consulta ao Sistema Especialista s3o feitas ao usuério os seguintes pontos :
¢ CASO 1 - Quando os coeficientes ndo s3o conhecidos
Qual o nimero de termo de moenda? 4
Os valores dos coeficientes sdo conhecidos? NAQ

Quais os valores da densidade do caldo no bagago, densidade do bagaco, fibra do bagago e
brix do bagago em cada terno? DADOS DA TABELA 10
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Tabela 10 : Dados de entrada fornecidos pelo usuario, em uma consulta ao Sistema

Especialista, no caso em que os coeficientes K, Cr ¢ I ndo serem conhecidos.

TERNO Densidade do Densidade do  Fibra do bagago  Brix do bagago
caldo no bagago  bagago (g/em’)
(gfcem’)
1 1,0377 1,2 0,3237 0,100
2 1,0211 1,22 0,4218 0,060
3 1,014 1,25 0,4326 0,043
4 1,009 1,28 0,4872 0,031

Qual o valor da extracdo de pol? 95,89

Qual o valor do brix do caldo absoluto? 15,9

Qual o valor do brix do caldo misto? 12,6

Qual o valor da fracio de fibra da cana? 10 %

Qual o valor do brix da cana? 15,68

Qual a capacidade de moagem? 110 TCH (toneladas de cana/hora)

Os resultados apresentados ao usuario sdo a extragio global e os dados das Tabelas

11el12.

Tabela 11 - Resultados de uma consulta ac Sistema Especialista quando nfo s8o conhecidos

os coeficiente K, Cr e 1.

mno :Et Er BB BO]B WB W} B 3 BO; fB BGB h dB

75,4 80,2 3,42 1457 34,5 75,5 13,83 1831 31,98 96951 58,1 1,17
66.1 576 145 945 263 40,5 281 6,93 4184 550 526 1,2

617 33,1 097 664 256 324 084 259 4303 3,78 532 1,19
733 373 0,61 520 227 31,7 0736 1,14 48,56 2,68 48,7 1,22

N U T N S
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Tabela 12 : Resultados de uma consulta ao sistema especialista quando ndo sfo conhecidos

os coeficiente K, Cr e 1.

mo B% A
2 2,59 2,94
1,14 2,88
4 0,00 2,61

EXTRACAO GLOBAL DO PROCESSO % = 96.48

onde : mo - numero da moenda (posicio)
E' - Extragdo tebrica ou ideal (%)

E’ - Extragdo real (%)

By - Solidos totais extraidos (ton/h)

B°; - Brix do caldo no bagage (%)

Wy - Vazdo massica de bagago (ton/h)
W, - Vazdo massica do caldo (ton/h)

B; - Vazdo massica de sélidos do caldo (ton/h)
BY - Brix do caldo (%)

fs - fracdo de fibra do bagago (%)

B% - Brix do bagaco (%)

h - umidade

dg - densidade do bagago (g/cm’)

B’ - Brix de embebicio (%)

A - nivel de embebicio
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e CASO 2 - Quando os coeficientes sdo conhecidos

Qual o nimero de terno de moenda? 4

Os valores dos coeficientes sio conhecidos? SIM

Qual os valores dos coeficientes K,.Cr ¢ I? DADOS DA TABELA 13

Tabela 13 : Dados dos coeficientes K,Cr e I fomecidos pelo usuério em uma consulta ao

sistema especialista

TERNO Cr K I
1 0,4176 1,282 1,08
2 0,5147 1,470 0,67
3 0,5980 1,560 0,64
4 0,6954 1,784 0,39
Qual o valor da frag8o de fibradacana ? = 16,37

Qual o valor do brix dacana ? =

16,92
Qual a quantidade de agua de embebigio ? = 37,70 toneladas/hora

Qual a capacidade de moagem ? =110 TCH

Os resultados apresentados 20 usuario sfo a extragéo global e os dados das Tabelas

14 e 15.

Tabela 14 - Resultados de uma consulta ao Sistema Especialista quando sdo conhecidos os

coeficiente K, Cr e 1.

mo E' EE Bp B%: W W, B, B, 1 B% h dg
1 716 773 423 1632 439 66.0 1438 21.77 4099 963 494 1722
2 548 368 268 1173 408 448 306 683 4410 655 493 121
3 636 407 159 813 375 417 151 361 4800 423 478 122
4 675 263 117 621 368 384 42 1.09 4889 317 479 122
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Tabela 15 : Resultados de uma consulta ao Sistema Especialista quando sio conhecidos os

coeficiente K, Cr e 1.

mo B°i A
2 3.61 2.32
3 1.09 213
4 .00 2.09

EXTRACAO GLOBAL DO PROCESSO % = 93.5

¢ CASO 3 - Utilizagio da equagdo obtida para o coeficiente de reabsorcio (K}

Para o caso da simulagdio utilizando a equaciio de K (equagio 90), foram utilizados

todos os dados padrdes, exceto o valor da velocidade do rolo em que foi utilizado 5 rpm.

Neste caso temos a velocidade do cilindro de 5 rpm. Através da equacio 14, calcula-
se a abertura de saida em trabalho e através da equacfiol2, calcula-se o coeficiente de
preenchimento (Cr ), portanto, pode-se calcular o coeficiente de reabsorgio através da
equagdo 90. Os dados conseguidos através destas equagdes estdo apresentzdos na Tabela
16. O coeficiente de embebicdo utilizado foi encontrado com os dados padrdes. As questdes

feitas a0 usudrio estdo mostradas a seguir.
Qual o niimero de terno de moenda? 4

Os valores dos coeficientes sio conhecidos? SIM
Qual os valores dos coeficientes K.Cr ¢ 1?7 DADOS DA TABELA 16
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Tabela 16 : Dados dos coeficientes K,Cr e I fornecidos pelo usuirio em uma consulta ao
Sistema Especialista, juntamente com os valores de abertura das moendas utilizadas no

calculo do coeficiente K

TERNO Cr K Abertura (mm) I
1 0,28 1,00 24,92 1,06
2 0,35 1,06 20,97 0,88
3 0.40 1.10 17,72 0,54
4 0,47 1,17 14,52 0,51

Qual a fragdo de fibrada cana ? = 10,0

Qual o valor do brix da cana ? = 15,68

Qual a quantidade de 4gua de embebicio ? = 28,78 toneladas
Qual a capacidade de moagem ? = 110 TCH

Os resultados obtidos com esta simulagio sdo a extragio global da moenda e os

dados apresentados nas Tabelas 17 ¢ 18.

Tabela 17 - Resultados de uma consulta ao Sistema Especialista quando sdo conhecidos os

coeficiente K, Cr el e utilizando a equagio encontrada para calculo de K.

mo E E Bs B% Ws W, B, B, 5 B% h  ds
1 794 84,1 279 14,20 306 794 1479 18,64 3598 909 549 119
2 634 558 1,23 801 264 374 229 612 41,79 466 535 119
3 658 355 0,79 6,19 238 332 074 222 4625 333 504 121
4 738 376 049 451 220 306 030 098 50,12 225 47,6 1722
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Tabela 18 : Resultados de uma consulta ao sistema especialista quando sio conhecidos os

coeficiente K, Cr eI e utilizando a equago encontrada para calculo de K.

mo B% A
2 2,22 3,01
0,98 2,78
4 0,00 2,61

EXTRACAO GLOBAL DO PROCESSO % = 97.10

e CASO 4 - Moenda com 6 ternos e coeficientes ndo conhecidos

Qual o nimero de termo de moenda? 6
Os valores dos coeficientes sfo conhecidos? NAQ
Qual os valores da densidade do caldo no bagago, densidade do bagago, fibra do bagaco,

brix do bagago em cada terno? DADOS DA TABELA 19

Tabela 19 : Dados de entrada fornecidos pelo usuario em uma consulta ao Sistema
Especialista, no caso em que os coeficientes K, Cr e I nfio sdo conhecidos e utiliza-se seis

ternos de moenda.

TERNO Densidade do Brx do Densidade Fibra do
caldo no bagaco bagaco do bagaco bagaco
(g/em’) (g/om’)

1 1.05 10.9 1.20 0.30

2 1.03 7.00 1.22 0.37

3 1.02 6.00 1.25 0.46

4 1.01 430 1.28 0.44

5 1.01 3.50 130 0.48

6 1.00 3.00 1.30 0.50
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Qual o valor da extragéio de pol 7 95,89
Qual o valor de Brix do caldo absoluto ? 15,9

Qual o valor do Brix do caldo misto ? 12,6

Qual a fracdo de fibra da cana ? 10 %
Qual o valor do Brix da cana ? 15,68

Qual a capacidade de moagem ? 110 TCH (toneladas de cana‘hora)

Os resultados obtidos com esta simulagio sdo a extragio global da moenda ¢ os

dados apresentados nas Tabelas 20 e 21.

Tabela 20 - Resultados de uma consulta ao Sistema Especialista quando nfio sdo conhecidos

os coeficiente K, Cr eI e utilizando uma moenda com seis ternos.

mo E EF B® B% W, W, B, B°, £, B% h ds
1 729 768 400 1542 369 730 1325 1813 298 108 594 1.17
2 578 478 209 1102 299 429 347 808 367 697 563 1.18
3 519 214 164 979 278 360 156 434 396 591 545 119
4 632 423 95 667 252 338 112 330 437 376 526 1.20
5 692 323 64 533 230 312 42 135 478 278 494 121
6 726 180 53 470 222 290 .11 40 496 237 480 122

Tabela 21 - Resultados de uma consulta ao Sistema Especialista quando ndo s3o conhecidos

os coeficiente K, Cr e I e utilizando uma moenda com seis ternos.

mo B A
2 4.34 3.27
3 3.30 3.07
4 1.35 2.84
5 40 2.64
6 00 2.56
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EXTRACAO GLOBAL DO PROCESSO % = 96.95

o CASO 5 - Moenda com 6 ternos e coeficientes conhecidos

Qual o nimero de terno de moenda? 6
Os valores dos coeficientes sdo conhecidos? SIM
Qual os valores dos coeficientes K,.Cr ¢ 1?7 DADOS DA TABELA 22

Tabela 22 : Dados dos coeficientes K,.Cr e I fornecidos pelo usuario em uma consulta ao

Sistema Especialista, utilizando uma moenda de 6 ternos

TERNO 1 K Cr
1 1.06 1.04 0.26
2 1.00 0.96 0.29
3 0.87 1.09 0.31
4 6.60 1.10 0.35
5 0.54 1.10 0.37
6 0.51 1.10 0.43

Qual a fragdo de fibrana cana ?= 10,00

Qual o valor do Brixdacana ? = 15,68

Qual 2 quantidade de dgua de embebigio ? = 28,78 toneladas
Qual a capacidade de moagem ? =110 TCH

Os resultados obtidos com esta simulagio sio a extragic global da moenda e os

dados apresentados nas Tabelas 23 e 24.
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Tabela 23 - Resultados de uma consulta ao Sistema Especialista quando sio conhecidos os

coeficiente K, Cr eI e utilizando uma moenda com 6 termnos.

mo E E Bs B Wsa W, B, BY, s B% h ds

I 760 806 334 1464 338 762 1391 1826 3255 987 576 1.17
2 602 602 133 778 290 403 314 7.78 3917 473 561 1.18
3 514 448 73 400 293 346 1.13 327 3748 250 600 1.16
4 585 351 48 3.07 265 359 54 1.50 4147 180 567 1.17
5 625 338 32 222 252 331 28 .85 4358 125 552 1.18
6 740 377 20 1.7 223 318 12 37 4942 88 497 1.21

Tabela 24 - Resultados de uma consulta ao Sistema Especialista quando sdo conhecidos os

coeficiente K, Cr e e utilizando uma moenda com 6 termnos.

mo B% A
2 3.27 3.15
3 1.50 3.26
4 85 3.01
5 37 2.89
6 .00 2.62

EXTRACAO GLOBAL DO PROCESSO % = 98.86
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V1.2 - Fermentagéo

Abaixo, apresenta-se uma consulta ao Sistema Especialista na unidade de

fermentacio.

Qual o tipo de mosto ? CALDO-MAIS-MEL

Qual a composi¢io do mosto ? 40 %

Qual a temperatura do vapor para tratamento do caldo ? 150 °C
Qual o niimero de cubas ? 3

Qual o tempo de tratamento do creme de leveduras - 1 hora
Qual a vazdo de entrada de mosto ? 100 m’/h

Qual a concentragio de agucar no mosto (ART) 7 180 g/l
Qual a concentracio de células no reciclo ? 90 g/l

Qual a concentragfo de células no vinho delevedurado ? 3 g/l
Qual a taxa de reciclo ? 0,3

Qual a temperatura do mosto ? 29 °C

Qual a temperatura do reator ? 33,5 °C

Qual a temperatura da agua de resfriamento ? 26 °C

Qual o nimero de estagios 7 4

Qual a vazdo das centrifugas ? 60 m°/h

A Tabela 25 apresenta os resultados mostrados pelo Sistema Especialista a¢ usuério.

Tabela 25 : Resultados de uma consulta ao Sistema Especialista na unidade de fermentaciio

Namero V (m’) A (md) v(m'/h) St (g/) X (e P (gh)
de estagios

1 2145 61,17 3350 54,2 29.4 41,8
2 273,74 43,43 280,0 21,4 30,4 56,4
3 323,65 18,99 190,0 5.0 31,0 63,7
4 212,85 4,15 90,0 0,88 31,1 65,6




O sistema mostra como saida as vazdes do processo e alguns pardmetros mostrados
a seguir:

Concentragdo de substrato inicial : 180 g/l

Vazio de alimentagio : 100 m’*/h

Vazio de alimentagio do reator ;: 143 m*/h

Vazdo de reciclo : 43 m*/h

Vazdo de vinho delevedurado : 120 m’/h

Vazdo de creme de levedura : 23 m*/h

Vazio de sangria : 1,3 m>/h

Vazdo de agua de diluigio : 21 m*h

Produtividade do processo : 7,69 g/l

Volume total dos reatores : 1025 m’

Volume de cada cuba : 14 m®

Quantidade de vapor para o tratamento de caldo : 14852,48 kg/h
Area de troca térmica para o tratamento de caldo : 28,57 m*

V1.3 - Destilacio

Na unidade de destilagio, foi construide um banco de dados especifico com varias
opcdes de entrada e utilizando o simulador Hyprotch’s Process Simulator (HYSIM) . A
seguir, sdo mostrados os resultados de algumas consultas feitas ao Sistema Especialista na

unidade de destilagéo.

e CASO1

O que se deseja produzir ¢ etanol anidro ou hidratado? ALCOOL ANIDRO
Qual € a concentracdo de etanol do vinho delevedurado ? 10 GL

Qual € a temperatura do vinho delevedurado ? 94 °C
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Nas colunas A e B deseja-se utilizar vapor direto ou refervedor 7 VAPOR DIRETO

Qual € a temperatura do etilenoglicol na entrada da coluna C ? 197 °C

Para estas condigdes de entrada, o sistema mostra ao usuario as caracteristicas das
alimentagbes e dos produtos das colunas. Ele apresenta como resuitado a razio de refluxo,
o perfil de temperatura e as vazbes das correntes de entrada e saida das colunas. Os perfis de
temperatura das colunas, para facilitar a visualizag8o dos resultados, estio apresentados no

apéndice C. A seguir apresenta-se estes resultados.

COLUNA A

Tabela 26 - Caracteristicas da alimentagdo da coluna A, sendo F a corrente de entrada de

vinho delevedurado e VAP_A a corrente de alimentacgio de vapor da coluna

Nome da corrente de alimentagio F VAP A
Estagio de entrada 4 25

Fracdo de vapor 0.0390 1.0000
Temperatura - C 94.00 100.00
Pressio - kPa 101.32 101.32
Vazio - kgmole/h 4223.65 650.00
Entalpia - kJ/h -116465001.2 7588597.0
H20 ~ Mole Frac 0.9666 1.0000
Etanol - Mole Frac 0.0334 0.0000
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Tabela 27 : Caracteristicas dos produtos formados na coluna A. No fundo da coluna sai a

vinhaga na fase liquida e no topo da coluna (corrente TOP_1) a mistura de 4lcool e 4gua na

fase vapor.

saida do estagio 1 25

fase do produto Vapor  Liquido
nome da corrente TOP_1  VINHACA
Temperatura - C 90.54 99.80
Pressdo - kPa 101.32 101.32
H20 - Mole Frac 0.688026  0.999991
Etanol - Mole Frac 0.311974  9.12E-06
Vazdo total - kgmole/h 452.05 4421.60

Razdo de refluxo dacoluna A :  0.69999

COLUNAB

Tabela 28 - Caracteristicas da alimentagdo da coluna B, sendo TOP_1 a corrente que sai do

topo da coluna A ¢ VAP _B a corrente de alimentagio de vapor da coluna

Nome da corrente TOP_1 VAP B
Estéagio de entrada 44 57

Fracdo de vapor 1.0000 1.0000
Temperatura - C 90.94 100.00
Pressio - kPa 101.32 101.32
Vazio - kgmole/h 452.05 250.00
Entalpia -kl/h 5833586.2 2918691.2
H20 - Mole Frac 0.6880 1.0000
Etanol - Mole Frac 0.3120 0.0000
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Tabela 29 : Caracteristicas dos produtos formados na coluna B. No fundo da coluna sai a

flegmagca na fase liquida e no topo da coluna (corrente TOP_2) o alcool hidratado na fase

liquida.

saindo do estagio 1 57

fase do produto Liquido Liquido
nome da corrente TOP 2 FLEG
Temperatura - C 78.12 99.78
Presséo - kPa 101.32 101.32
H20 - Mole Frac  0.130188  1.000000

Etanol - Mole Frac 0.869812 4.61E-10

Vazio total - kgmole/h 162.14 539.92

Razdo de refluxo da coluna B :  3.48381

COLUNA C

Tabela 30 - Caracteristicas da alimenta¢do da coluna C, sendo F a corrente que sai do topo

da coluna B (élcool hidratado) e EG a corrente de alimentacfio de etilenoglicol da coluna

Nome da corrente F EG
Estagios de entrada 33 4

Fragédo de vapor 0.0000 0.0000
Temperatura - C 78.07 197.00
Pressdo - kPa 101.32 101.32
Vazio - kgmole/h 162.14 134.58
Entalpia - kJ/h -3935665.4 -3385307.6
H20 - Mole Frac 0.1300 0.0000
Etanol - Mole Frac 0.8700 0.0000

EGlycol - Mole Frac 0.0000 1.0000
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Tabela 31: Caracteristicas dos produtos formados na coluna C. No fundo da coluna sai a
mistura de etilenoglicol-agua-etanol que vai para a coluna D e no topo da coluna (corrente
LiQ) o alcool anidro na fase liquida.

Saindo do estagio i 45

Fase do produto Liquido Liquido
Nome da corrente LIQ BOT
Temperatura - C 78.17 133.73
Press#o - kPa 101.32 101.32
H20 - Mole Frac 0.004461 0.131405
Etanol - Mole Frac 0.994989  0.004275

EGlycol - Mole Frac 0.000550  0.864320

Vazdo total - kgmole/h 141.10 155.62

Razio de refluxo da coluna C:  2.05148

COLUNAD

Tabela 32 - Caracteristicas da alimentagdo da coluna D, sendo BOT a corrente que sai do
fundo da coluna C

Nome da corrente BOT
Estagios de entrada 13
Fracdo de vapor 0.0000
Temperatura - C 133.73
Pressio -kPa 101.32
Vazio - kgmole/h 155.62
Entalpia - kJ/h -5725413 4
H20 - Mole Frac 0.1314

Etanol - Mole Frac 0.0043
EGlycol - Mole Frac 0.8643
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Tabela 33 : Caracteristicas dos produtos formados na coluna D. No fundo da coluna sai o
etilenoglicol (corrente ETL) praticamente puro, que retorna para a coluna C ¢ no topo da

coluna (corrente AGIJA) sai a mistura de alcool-agua na fase liquida.

Saindo do estagio 1 22
Fase do produto Liquido Liquido
Nome da corrente AGUA ETL
Temperatura - C 93.09 197.34
Pressdio -kPa 101.32 101.32
H20 - Mole Frac 0.968477 0.000031
Etanol - Mole Frac 0.031515 5.85E-09
EGlycol - Mole Frac 7.41E-06 0.999969
Vazdo total - kgmole/h 21.11 134.51

Razio de refluxo da coluna D :  0.80000

e CASO:2

O que se deseja produzir ¢ etanol anidro ou hidratado? ALCOOL ANIDRO

Qual € a concentracio de etanol do vinho delevedurado 7 10 GL

Qual € a temperatura do vinho delevedurado 7 94 °C

Nas colunas A e B deseja-se utilizar vapor direto ou refervedor ? REFERVEDOR

Qual € a temperatura do etilenoglicol na entrada da coluna C 7 150 °C
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COLUNA A

Tabela 34 - Caracteristicas da alimenta¢do da coluna A, sendo F a corrente de entrada de

vinho delevedurado

Nome da corrente F
Estagios de entrada 6
Fragédo de vapor 0.0390
Temperatura - C 94.00
Pressio -kPa 101.32
Vazio - kgmole/h 4223 65
Entalpia - kJ/h -116465001.2
H20 - Mole Frac 0.9666
Etanol - Mole Frac 0.0334

Tabela 35 : Caracteristicas dos produtos formados na coluna A. No fundo da coluna sai a

vinhaga na fase liquida e no topo da coluna (corrente TOP_1) a mistura de alcool e agua na

fase vapor.
Saindo do estagio 1 26
Fase do produto Vapor Liguido
Nome da corrente TOP 1 VINHACA
Temperatura - C 91.33 100.060
Pressio -kPa 101.32 101.32
B20 -Mole Frac  0.699889  0.999995

Etanol -MoleFrac 0.300111 5.01E-06

Vazio total - kgmole/h  470.00 3753.65

Razio de refluxo da cohuna A ;. §.69999
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COLUNA B

Tabela 36 - Caracteristicas da alimentag@io da coluna B, sendo TOP_1 a corrente que sai do

topo da coluna A

Nome da corrente TOP 1
Estégios de entrada 44
Fragdo de vapor 1.0000
Temperatura - C 91.33
Pressio - kPa 101.32
Vazio - kgmole/h 470.00
Entalpia -kJ/h 6046451.4
H20 - Mole Frac 0.6999
Etanol - Mole Frac 0.3001

Tabela 37: Caracteristicas dos produtos formados na coluna B. No fundo da coluna sai a

flegmaca na fase liquida e no topo da coluna (corrente TOP_2) o alcool hidratado na fase

liquida.
Saindo do estagio 1 58
Fase do produto Liquido Liquido
Nome da corrente TOP 2 FLEG
Temperatura - C 78.12 100.00
Pressio - kPa 101.32 101.32
H20 - Mole Frac  0.130570  1.000000

Etanol - Mole Frac 0.8369430 1.83E-08

Vazio total - kgmole/h  162.23 307.76

Razio de Refluxo da coluna B ;. 3.10000
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COLUNAC

Tabela 38 - Caracteristicas da alimenta¢fio da coluna C, sendo F a corrente que sai do topo

da coluna B (alcool hidratado) e EG a corrente de etilenoglicol da coluna

Nome da corrente F EG
Estagios de entrada 33 4
Fragéo de vapor 0.0000 0.0000
Temperatura - C 78.07 150.00
Pressio -kPa 101.32 101.32
Vazio - kgmole/h 162.23 126.54
Entalpia -kl/h -3937849.9 -4454942.1
H20 - Mole Frac 0.1300 0.0000
Etanol - Mole Frac 0.8700 0.0000
EGlycol - Mole Frac 0.0000 1.0000

Tabela 39: Caracteristicas dos produtos formados na coluna C. No fundo da coluna sai a
corrente da mistura de etilenoglicol-dgua-etano! que vai para a coluna D e no topo da coluna

(corrente LIQ) o alcool anidro na fase liquida.

Saindo do estagio 1 45
Fase do produto Liquido Liquido
Nome da cormrente LIQ BOT
Temperatura - C 78.17 132.32
Pressio -kPa 101.32 101.32
H20 - Mole Frac 0.004466 0.138581

Etanol - Mole Frac 0.995008 0.004818
EGiycol - Mole Frac 0.000526 0.856601

Vazdo total - kgmole/h 141.13 147 .64

Razdo de refluxo da coluna C:  1.82130
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COLUNAD

Tabela 40 - Caracteristicas da alimentacfio da coluna D, sendo BOT a corrente que sai do

fundo da coluna C

Nome da corrente BOT
Estagios de entrada 13
Fragdo de vapor 0.0000
Temperatura - C 132.32
Pressioc - kPa 101.32
Vazio - kgmole/h 147.64
Fntalpia - ki/h -5454766.2
H20 - Mole Frac 0.1386
Etanol - Mole Frac 0.0048
EGlycol - Mole Frac 0.8566

Tabela 41: Caracteristicas dos produtos formados na coluna D. No fundo da coluna sai o
etilenoglicol (corrente ETL) praticamente puro que retorna para a coluna C e no topo da

coluna (corrente AGUA) a mistura de alcool-agua na fase liquida

Saindo do estagio 1 22
Fase do produto Liquido Liquido
Nome da corrente AGUA ETL
Temperatura - C 92.76 197.18
Pressdo - kPa 101.32 101.32
H20 - Mole Frac  0.966362 0.000166
Etanol - Mole Frac  0.033631 3.19E-08
EGlycol -MoleFrac 6.84E-06 0.999834
Vazio total - kgmole/h 21.15 126.49
Razdo de Refluxo da colunaD :  0.80000
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Energia gasta no trocador de calor para resftiar o etilenoglicol a temperatura de 150 °C
Energia kJ/h = 1.27636E+06

« CASO3

O que se deseja produzir é etanol anidro ou hidratado? ALCOOL ANIDRO

Qual € a concentracgdo de etanol do vinho delevedurado ? 6 GL

Qual ¢ a temperatura do vinho delevedurado ? 94 °C

Nas colunas A e B deseja-se utilizar vapor direto ou refervedor ? REFERVEDOR

Qual ¢ a temperatura do etilenoglicol na entrada da coluna C ? 38 °C

COLUNA A

Tabela 42 - Caracteristicas da alimenta¢fio da coluna A, sendo F a corrente de entrada de
vinho delevedurado

Nome da corrente F
Estagios de entrada 6
Fragédo de vapor 0.0000
Temperatura - C 94.00
Pressic - kPa 101.32
Vazdo - kgmole/h 4223 .65
Entalpia - kJ/h -123583360.9
B20 - Mole Frac $.9807

Etanol - Mole Frac 0.0193
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Tabela 43: Caracteristicas dos produtos formados na coluna A. No fundo da coluna sai a

vinhaga na fase liquida e no topo da coluna (corrente TOP_1) a mistura de 4lcool e dgua na

fase vapor.
Saindo do estagio 1 26
Fase do produto Vapor Liquido
Nome da corrente TOP 1 VINHACA
Temperatura - C 92.24 99.99
Pressio -kPa 101.32 101.32
H20 - Mole Frac  0.728093  0.999977
Etanol -Mole Frac  0.271907  0.000023

Vazdo total - kgmole/h 300.00 3923.65

Razio de refluxo da coluna A ;. 0.90600

COLUNAB

Tabela 44 - Caracteristicas da alimentacio da coluna B, sendo TOP_1 a corrente que sai do

topo da coluna A

Nome da corrente TOP 1
Estagios de entrada 44
Fragdio de vapor 1.0000
Temperatura - C 92.24
Pressio - kPa 101.32
Vazéo - kgmole/h 300.00
Entalpia - ki/h 3830451.9
H20 - Mole Frac 0.7281

FEtanol - Mole Frac 0.2719
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Tabela 45: Caracteristicas dos produtos formados na coluna B. No fundo da coluna sai a

flegmacga na fase liquida e no topo da coluna (corrente TOP_2) o alcool hidratado na fase

liquida.
Saindo do estagio i 58
Fase do produto Liquido Liquido
Nome da corrente TOP 2 FLEG
Temperatura - C 78.12 100.00
Pressiao -kPa 101.32 101.32
H20 - Mole Frac  0.129562  0.999999

Etanol - Mole Frac 0.870438 1.11E-06

Vazdo total - kgmole/h 93.71 206.29

Razio de refluxo da coluna B :  3.20000

COLUNAC

Tabela 46 - Caracteristicas da alimentagio da coluna C, sendo F a corrente que sai do topo

da coluna B (dlcool hidratado) e EG a corrente de alimentagiio de etilenoglicol da coluna

Nome da corrente F EG
Estagios de entrada 33 4
Frac#o de vapor 0.0000 0.0000
Temperatura - C 78.07 35.00
Pressio -kPa 10132 101.32
Vazio - kgmole/h 93.71 67.47
Entalpia -ki/h -2274379.7 -3805453.8
H20 - Mole Frac 0.1296  0.0000
Etanol - Mole Frac 0.8704 0.0000

EGlycol - Mole Frac 0.0000 1.0000
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Tabela 47: Caracteristicas dos produtos formados na coluna C. No fundo da coluna sai a
mistura de etilenoglicol-agua-etanol que vai para a coluna D e no topo da coluna (corrente

LIQ) o élcool anidro na fase liquida.

Saindo do estagio 1 45
Fase do produto Liquido Liquido
Nome da corrente LIQ BOT
Temperatura - C 78.17 130.75
Pressio -kPa 101.32 101.32
H20 -Mole Frac  0.004496 0.147946

Etanol - Mole Frac  0.995007 0.005063
EGlycol -MoleFrac 0.000496 0.846992

Vazdo total - kgmole/h 81.57 79.61

Razio de Refluxo dacoluna C:  1.42184

COLUNAD

Tabela 48 - Caracteristicas da alimentacdo da coluna D, sendo BOT a corrente que sai do

fundo da coluna C

Nome da corrente BOT
Estagios de entrada i3
Fra¢do de vapor 0.0000
Temperatura - C 130.75
Pressic -kPa 101.32
Vazio - kgmole/h 79.61
Entalpia -kJ/h -2954372.2
H20 - Mole Frac  0.1479

Etanol - MoleFrac  0.0051
EGlycol - MoleFrac  0.8470
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Tabela 49: Caracteristicas dos produtos formados na coluna D. No fundo da coluna sai o
etilenoglicol (corrente ETL) praticamente puro que retorna para a coluna C e no topo da

coluna (corrente AGUA) a mistura de élcool-4gua na fase liquida.

Saindo do estagio 1 22
Fase do produto Liquido Liquido
Nome da corrente AGUA ETL
Temperatura - C 92.93 197.37
Pressio -kPa 101.32 101.32
H20 - Mole Frac  0.965413 3.66E-10
Etanol - Mole Frac 0.033036 0.000000

EGlycol - Mole Frac 0.001551 1.000000

Vazdo total - kgmole/h  12.20 67.41

Razdo de refluxo da cohma D :  0.80000
Energia gasta no trocador de calor para resfiiar o etilenoglicol a temperatura de 35 °C

Energia kJ/h : 2.11198E+06

V1.4 - Conclusdes

Os resultados obtidos mostram-se satisfatérios e o desvio em relacdo aos dados
praticos foram minimos. E mostrado ao usudrio um grande numerc de resultados que
ajudam no monitoramento das condi¢des de operagio do processo e também na construcio

e definicio de novos projetos.

Na umnidade de moagem, os resultados das simulagic foram muito proximos aos
dados experimentais e quando utilizou-se dados aleatéreos, os resultados foram
satisfatérios. Na unidade de fermentacdo, os desvios encontrados em relacdo a unidade da

Usina Guarani em Severinia - SP foram minimaos,
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Na unidade de destilagdo, comparando-se os dados de vapor com os comumente

utilizados na pratica, encontra-se:

Utilizando-se 650 kgmol/h de vapor na coluna A e 250 kgmol/h de vapor na coluna
B (Caso 1), tem-se uma produgéo de etanol hidratado de 162,14 kgmol/h.

As relaces encontradas sdo -

coluna A 1,24 kg vapor/l de etanol

coluna B 0,5 kg vapor/l de etanol.

Portanto, sdo valores inferiores aos padrdes utilizados nas usinas (1,5 kg vapor/l de

etanol para a coluna A e 1 kg vapor/l de etanol para a coluna B).

Na coluna C, utilizando-se a concentracio de etanol de 10 GL (fracio molar de
0,033) na entrada da coluna A, refervedor e uma temperatura de etilenoglicol de 150 °C

(Caso 2) encontra-se o seguinte consumo de energia:

- coluna A 27,750 Gl/h, coluna B 7,048 G/h, coluna C 14,990 GJ/h ¢ coluna D 3,250 Gl/h

e uma produgdo de etanol anidro de 141,13 kgmol/h, portanto, encontra-se a relagio:

8,17 kl/kg de etanol anidro - que estd abaixo da quantidade citada por KNAPP &
DOHERTY (1990).

Para a concentragdo de etanol na coluna A de 6 GL, refervedor e uma temperatura

de etilenoglicol de 35°C (Caso 3) encontra-se a relagdo:

10,42 kJ/kg de etanol anidro que esta um pouco acima da quantidade citada por KNAPP &
DOHERTY (1990) para destilagio azeotrdpica.
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Para se diminuir as perdas do processo, ¢ interessante retornar a corrente que sai no
fundo da coluna D (4gua) para a coluna A. Esta corrente tem uma vazdo muito baixa em
relagdo as outras correntes do processo ( entre 10 a 20 Kmol por hora e fragio molar de
etanol entre 0,025 a 0,035), e sua fragdo molar é muito proxima a do vinho na alimentaggo

da coluna A.

Nas varias combinagdes feitas de situagdes no simulador, nio foram encontrados
resultados que estejam muito distantes dos encontrados nas usinas para o caso do etanol
hidratado, assim como ndo foram encontrados resultados muito diferentes dos citados por
KNAPP & DOHERTY (1990) em relagdo a produgiio de etanol anidro utilizando destilagio

extrativa
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VII- CONCLUSAQ

Hoje, o mercado de combustivel estd altamente competitivo. E imperativo para
methorar a situacdo do setor sucroaicooleiro o aumento da produtividade nas usinas. O uso

de novos projetos e tecnologia € um caminho para esta melhora.

O Sistema Especialista desenvolvido vem ao encontro desta necessidade, pois

atraves dele ¢ possivel fazer uma anélise rapida do processo sem maiores custos ou tempo.

Ele pode ajudar na anilise econbmica, no desenho de novas instalagdes e na
remodelagem de unidades ja existentes, alterando as formas de operagdo. O sistema
apresenta um modelo que envolve uma teoria sélida e dados praticos que permitem
caracterizar as operagdes envolvidas nas unidades desenvolvidas ajudando, assim, a reduzir

perdas no setor € aumentar sua produtividade.

O software de desenvolvimento do Sistema Especialista (SMART ELEMENTS)
mostrou ser uma ferramenta robusta com muitos recursos que foram indispensaveis na
elaboragio do trabalho. As bases de conhecimento desenvolvidas podem ser aumentadas ou
alteradas sem mudancas na estrutura do sistema, o que permite uma flexibilidade da unidade

frente a alteragBes que ocorrem no processo.

O sistema desenvolvido podera ser utilizado com relativa facilidade, nio requer
conhecimentos especiais de informatica e do processo em questio. Em cada médulo
desenvolvido foi feita uma introducdo 4 unidade e também 2 alguns parimetros utilizados.
Foram construidas varias telas de ajuda que auxiliam o usuario a conhecer o parimetro cu o

assunte em questio e tomar a sua decisio conhecendo as implicagdes do fator no processo.

A base de conhecimento ¢ formada por trés unidades: moagem, fermentagio e

destilagdo. O sistema na unidade de moagem simula a extragio do tanden de moenda que
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pode ser de quatro ou seis ternos. Foi desenvolvido um método tedrico para os calculos dos
coeficientes de reabsor¢do e embebigio, 0 modelo matematico foi desenvolvido a partir de
trabathos da industria australiana que tem pesquisas e tecnologias no campo de moagem. O
sistema apresenta como resposta o perfil de fibra do bagago, brix do caldo, brix do bagaco,
| umidade e extracio em cada moenda. Por meio de dados experimentais, foram obtidas as
equacles dos coeficientes de embebicio e reabsorgio. Na fermentagio, tem-se como
resposta um perfil de concentragdo de substrato, produto, células, volume do reator e 4rea
de troca térmica dos trocadores. Na unidade de destilacio, foram feitas simulagdes no
simulador Hysim, procurando seguir os projetos das plantas atuais (nimero de colunas,
numero de pratos, temperatura de alimentagdo, concentracdo de alimentagdo, especificacio
do alcool final etc), tem-se a opgio de produgdo de alcool anidro e hidratado. Para o alcool
anidro escolheu-se o processo de destilagdo extrativa ¢ utilizou-se o etilenoglicol como

solvente. Alguns pardmetros utilizados foram otimizados.

Na elaboragio do sistema foi necessario interfaceamento com programas que
simulam o processo (COEF4, COEF6, NCOEF4, NCOEF6, VAZAOENT, PROD),
resultando em dados com bases cientificas solidas, pois estes programas foram criados sob

critérios rigidos de balangos de massa, energia e cinética do processo.

A modelagem do processo de moagem ja foi utilizada em varias usinas da Australia e
de Cuba apresentando bons resultados. Existem véarios trabalhos sobre destilagio extrativa
indicando que este ¢ um método alternativo a destilagio azeotrépica e que apresenta bons

resultados.

Os resultados obtidos das simulagGes apresentaram um desvio minimo (5 %) em

relacfio aos dados praticos e de processo.
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VI - SUGESTOES

—> Deve-se fazer uma coleta ampla de dados na unidade de moagem a fim de se obter os

coeficientes de reabsorcio e embebicdio e, assim, construir correlagdes que representem

uma gama maior de dados.

— Seria interessante utilizar uma rede neural no banco de dados da destilagio. Com isto
pode-se conseguir, através do treinamento da rede, resuliados para dados de entrada

diferentes dos simulados.
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APENDICE

A

DADOS EXPERIMENTAIS DA UNIDADE DE MOAGEM

Coletados da Destilaria Agropéu - Pompeun - MG
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DIA 10/07/1997
CALDO 1° terno 2° terno 3° terno 4° terno CALDO
MISTO
BRIX 16,0 7.65 415 2,25 12,6
POL 13,39 7,64 427 2,58 10,83
PUREZA 86,36 80,41 79,14 80,63 85,97
BAGACO 1° terno 2° terno 3° terno 4° terno cana
umidade 57,6 51,8 52.4 4872 74,3
fibra 32,37 4218 43,26 48,72 10,02
brix 10,03 6,02 4,34 3,08 15,68
pol 8,66 4,84 3,43 2,49 12,45
extracdo 78,47 90,76 93,62 95,89
coeficientes 1 ° terno 2° terno 3° terno 4° terno
Ce 0,255 0,3144 0,365 0,425
k 1,04 0,959 1,09 1,105
I 1,06 0,87 0,54 0,51
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DIA 16/07/1997

CALDO 1° terno 2° terno 3° terno 4° terno CALDO
MISTO
BRIX 18,7 9,05 3,95 2.8 12,6
POL 15,97 8.45 3,32 2,84 12,18
PUREZA 88,72 81,25 75,45 71,00 84,00
BAGACO 1° terno 2° terno 3° terno 4° terno cana
umndade 48.4 48.6 47.0 47.2 66,7
fibra 41,61 44 68 48,33 493 16,37
brix 9,99 6,72 4,67 3,50 16,92
pol 8,86 5,46 3,53 2,49 13,99
extracio 75,08 85,70 91,45 94,09
coeficientes 1 °terno 2° temo 3° terno 4° terno
Cr 0,4176 0,5147 0,598 0,6954
k 1,282 1,470 1,56 1,784

1,08 0,67 0,64 0,39
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DIA 08/09/1997

CALDO 1° terno 2° terno 3° terno 4° terno CALDO
MISTO
BRIX 20,0 11,3 6,9 3,8 17,2
POL 18,04 11,58 5,76 3,14 15,26
PUREZA 90,05 86,85 83,56 82,88 89,76
BAGACO I° terno 2° terno 3° terno 4° terno cana
umidade 51,2 51,0 476 47,0 56,61
fibra 36,14 43,40 46,81 48,90 70,04
brix 12,66 5,60 5,60 4,10 10,00
pol 11,39 4,86 4,66 3,36 19,60
extragio 81,69 84,75 94,22 96,01
coeficientes 1°terno 2° terno 3° terno 4° terno
Cr 0,255 0,3144 0,365 0,425
k 0,9129 0,9306 0,989 1,096
I 1,03 1,21 0,17 0,46
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DIA 10/09/1997

CALDO

1° terno

2° terno 3° terno 4° terno CALDO
MISTO
BRIX 21,3 11,2 6.8 3,65 16,0
POL 118 4 9,56 5,55 2,82 14,03
PUREZA 88,45 85,45 81,70 75,63 87,07
BAGACO 1° terno 2° terno 3° terno 4° terno cana
umidade 51,00 50,2 474 45,6 56,74
fibra 36,78 42.21 47,98 50,85 68,90
brix 12,22 7,60 4,62 3,35 19,03
pol 10,81 6,49 3,77 2,51 19,03
extracao 77,99 88,49 94,12 96,30
coeficientes 1 °temo 2° terno 3° terno 4° terno
Cr 0,3079 0,3795 0,441 0,5127
k 1,08 1,16 1,159 1,261
I 1,05 0,86 0,79 0,38
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APENDICE B

RESULTADOS OBTIDOS PARA TEMPERATURAS DE
ALIMENTACAO DO ETILENOGLICOL NA COLUNA C DE
60 E 100 °C
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Figura B1 : Pureza do etanol para a temperatura de 60 °C em fung¢do do refluxo para varias

relaces de S/F da coluna C
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Figura B2 : Energia gasta no refervedor das colunas C, D e no trocador de calor para

resfriar o etilenoglicol para a temperatura de 60 °C
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APENDICE C

PERFIS DE TEMPERATURA E VAZAO DAS COLUNAS
APRESENTADAS
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® CASO 1

COLUNA A
Stg Pres. Temp Vazido { kgmole/h )
No kPa C Liquido Vapor  Alimentagio
I 101.3 90.9 3164
2 1013 943 317.1 768.5
3 1013 94.7 3158  769.2
4 1013 965 4398.2 7679 4223.6
5 1013 953 4386.3 626.6
6 1013 958 43872 6147
7 1013 965 43893 6156
8 1013 972 43915 6177
9 1013 978 4393.7 6199
10 1013 983 4396.1 622.1
11 1013 98.7 4398.7 6245
12 1013 99.1 44012 627.1
13 101.3 993 4403.6 629.6
14 1013 995 4405.6 6320
15 101.3 99.7 44072 634.0
16 1013 9938 4408.4 6356
17 1013 998 44093 636.8
18 101.3 999 44099 6377
19 1013 999 44104 6383
20 101.3 100.0 44107 638.8
21 1013 100.0 44109 6391
22 1013 100.0 44110 6393
231013 100.0 44111 6394
24 101.3 100.0 44113 6395

251013 9938 639.7 650.0
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COLUNA B

Stg Press Temp Vazdo ( kgmole/h )
No kPa C Liquido Vapor Alimen.
1 101.3 78.1 5649

2 1013 78.1 35646 7270
3 1013 78.1 5643 7267
4 1013 78.1 5641 7265
5 1013 781 5639 7262
6 1013 782 5636 7260
7 1013 782 5634 7258
8 101.3 782 5632 7255
9 101.3 782 5630 7253
10 1013 782 5627 7251
11 1013 782 5625 7249
12 1013 782 5623 7247
13 1013 782 5621 7244
14 1013 782 5619 7242
15 101.3 782 5616 7240
16 1013 782 5614 7238
17 101.3 783 561.1 7235
18 1013 783 5609 7233
19 1013 783 5606 723.0
20 1013 783 5603 7228
21 1013 783 5600 7225
22 1013 783 5397 7222
23 1013 784 5593 7218
24 1013 784 5589 7215
25 1013 784 5585 7211
26 1013 785 5580 7206
27 1013 785 5575 7202
28 1013 786 5568 7196
29 1013 786 5561 7190
30 1013 787 5552 7182
31 101.3 788 5541 7173
32 101.3 790 5528 7163
33 101.3 792 5510 7149
34 1013 795 5484 7131
35 1013 80.0 5447 7106
36 1013 809 5379 7068
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37
38
39
40
41
42
43
44
45
46
47
48
49
50
51
52
53
54
55
56
57

101.3
101.3
101.3
101.3
101.3
101.3
101.3
101.3
101.3
101.3
101.3
101.3
101.3
1013
101.3
i01.3
101.3
101.3
101.3
101.3
101.3

83.1
88.1
92.1
933
93.6
93.6
93.7
99.7
97.7
993
99.8
99.9
100.0
100.0
100.0
100.0
100.0
100.0
100.0
100.0
95.8

526.8
5231
524.7
525.4
525.6
5256
521.4
537.8
534.0
535.0
5354
5355
535.5
5355
5355
5355
535.5
535.5
535.5
535.6

700.1
688.9
685.3
686.8
687.5
687.7
687.7
683.6
247.9
244.1
245.1
245.4
245.6
245.6
245.6
245.6
245.6
245.6
245.6
245.6

452.1

2457 250.0
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COLUNA C

Stg Press Temp Vazdo ( kgmole/h )}  Reb/Refer
No kPa C Liquido Vapor Aliment. GJ/h

1 101.3 78.2 2895 0.0V -16.586
141.1L

2 1013 782 2891 4306

3 1013 785 2828 4302

4 101.3 855 3473 4239 1346
5 1013 839 3446 3539

6 1013 838 3444 3512

7 101.3 838 3443 3509

8 1013 839 3442 3508

9 1013 839 3442 3508

10 101.3 839 3441 3507

11 101.3 840 3440 3506

12 101.3 84.0 3440 3506

13 101.3 84.1 3439 3505

14 101.3 841 3438 3504

15 101.3 842 3437 3503

16 101.3 842 3437 3503

17 1013 843 3436 3502

18 101.3 843 3435 350.1

19 101.3 844 3434 3500

20 101.3 845 3433 3499

21 1013 846 3432 3498

22 101.3 84.6 3431 3497

23 101.3 847 3430 3496

24 1013 B48 3429 3495

25 1013 849 3428 3494

26 101.3 849 3427 3493

27 101.3 850 3426 3492

28 101.3 851 3425 3491

29 1013 852 3424 3490

30 101.3 853 3423 3489

31 101.3 853 3424 3489

32 101.3 853 3440 3489

33 101.3 828 5050 3505 162.1
34 101.3 829 5045 3494

35 1013 830 5039 3489

36 101.3 833 503.1 3483
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37 101.3 836 5020 3475
38 101.3 84.1 5005 3464
39 101.3 850 4984 3448
40 101.3 864 4958 3428
41 101.3 8883 4927 340.1
42 101.3 925 4500 3371
43 101.3 975 488.0 3344
44 101.3 1027 4745 3324
45 101.3 1337 3189 1556 L 14881

COLUNA D

Stg Press Temp Vazdo (kgmole/h )  REB/REFER
No kPa C Liquido Vapor Aliment. GJ/h

1 1013 93.1 16.9 0.0V -1587
21.1L

2 1013 969.0 170  38.0

3 1013 995 17.0  38.1

4 1013 995 170  38.1

5 1013 995 170 381

6 1013 996 17.0 381

7 1013 996 170 38.1

8 1013 997 17.0  38.1

9 1013 998 16.9 381

10 1013 1002 168 380

11 1013 1009 165 379

12 1013 103.1 151 377

13 1013 1281 167.7 36.2 1556

14 1013 127.7 1673 332

15 1013 1284 1673 328

16 101.3 1303 1674 328

17 16013 1359 168.1 329

18 1013 1568 1721 336

15 1013 1748 1834 375

20 101.3 1909 1940 489

21 1013 1960 1979 595

22 1013 1973 63.4 13451 3.322
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e CASO2

COLUNA A

Stg Press

No

kPa

Temp

Vazio ( kgmole/h ) REB/REFER

C Liquido Vapor

Aliment. Gl/h

O 00 =1 Oy Lh B W

101.3
101.3
101.3
101.3
101.3
101.3
101.3
101.3
101.3
101.3
101.3
101.3
101.3
101.3
101.3
101.3
101.3
101.3
101.3
1013
101.3
101.3
101.3
101.3
101.3
101.3

91.3
945
94.9
949
949
96.6
95.6
96.2
97.0
97.7
98.3
8.8
992
99.4
99.6
99.7
99.8
99.9
99.9
100.0
100.0
100.0
100.0
100.0
100.0
100.0

329.0

3299

330.0

3299

328.6
4410.8
4400.0
4402.2
4406.1
4410.1
4413.7
4416.6
4418.8
4420.4
4421.5
44223
4422 8
4423 .1
44233
4423.5
4423.6
44237
44237
44237
4423 8

799.0
799.9
800.0
799.9
798.6
657.2
646.3
648.5
652.4
656.4
660.0
663.0
665.2
666.8
667.9
668.6
669.1
669.5
669.7
669.8
669.9
670.0
670.0
670.1
670.1

470.0V -13.783

4223.6

3753.7L 27.750
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COLUNA B

Stg Press Temp Vazio ( kgmole/h ) REB/REFER
No kPa C Liquido Vapor Aliment. Gl/h

1 101.3 78.1 5029 00V -25.943
1622 L
2 1013 781 50277 6652
3 1013 781 5024 6649
4 1013 78.1 5022 6647
5 1013 781 5020 6644
6 101.3 782 35018 6642
7 1013 782 5016 664.0
8 1013 782 5014 6638
9 1013 782 5012 663.6
10 101.3 782 501.0 6634
11 101.3 782 5008 6632
12 101.3 782 500.7 663.1
13 101.3 782 5005 6629
14 1013 782 5003 6627
15 1013 782 5001 6625
16 101.3 782 5000 6624
17 1013 782 4998 6622
18 1013 782 4996 662.0
19 101.3 783 4994 661.8
20 1013 783 4992 6616
21 1013 783 4990 6615
22 1013 783 4988 661.3
23 1013 783 4986 6611
24 1013 783 4984 6609
25 1013 783 4982 6606
26 101.3 783 4979 6604
27 1013 784 4977 660.2
28 1013 784 4974 6559
29 1013 784 4971 6596
30 101.3 784 4968 6593
31 1013 785 4964 6590
32 1013 785 4960 6586
33 1013 785 4956 6582
34 1013 786 4950 6578
35 1013 787 4944 6573
36 1013 787 4937 656.7
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37
38
39
40
41
42
43

45
46
47
48
49
50
51
52
53
54
35
56
57
58

101.3
101.3
101.3
101.3
101.3
101.3
101.3
101.3
101.3
101.3
101.3
101.3
101.3
101.3
101.3
101.3
101.3
101.3
101.3
101.3
101.3
101.3

78.8
79.0
79.1
79.4
79.8
80.5
81.9
93.5
90.0
94.1
97.5
99.1
99.7
99.9
100.0
100.0
100.0
100.0
100.6
100.0
100.0
100.0

492.9
491.8
490.4
488.6
486.0
481.8
468.2
479.5
473.2
474.6
476.4
4774
477.8
4779
477.9
478.0
478.0
478.0
478.0
478.0
478.0

656.0
655.1
654.0
6352.7
650.8
648.2
644.0
630.4
171.8
165.4
166.8
168.7
169.6
170.0
170.1
170.2
170.2
170.2
170.2
170.2
170.2
170.2

470.0

307.8L 7.048

208



COLUNA C

Stg Press Temp Vazido ( kgmole/h ) REB/REFER
No kPa C Liquido Vapor Aliment. Gl/h

1 1013 782 2570 0.0V -15338
141.1L

2 1013 782 2567 3982

3 1013 785 2518 3978

4 1013 843 3432 3929 1265
5 1013 834 3419 3578

6 101.3 834 3418 3565

7 101.3 834 3418 3564

8 101.3 835 3418 3564

9 101.3 835 3418 3564

10 101.3 833 3417 3563

11 101.3 836 3416 3563

12 101.3 836 3416 3562

13 101.3 83.6 3415 3562

14 101.3 837 3414 356.1

15 1013 837 3413 3560

16 1013 838 3412 3559

17 101.3 838 3411 3558

18 1013 839 3410 3557

19 1013 B84.0 3409 3556

20 1013 840 3408 3555

21 1013 84.1 3407 3554

22 101.3 842 3406 3553

23 1013 842 3404 3551

24 101.3 843 3403 3550

25 1013 844 3402 3549

26 1013 844 3401 35438

27 1013 3845 3400 3547

28 1013 846 3398 3545

29 1013 847 3397 3544

30 1013 848 3396 3543

31 1013 848 3396 3542

32 1013 848 341.1 3542

33 1013 825 5026 3557 1622
34 1013 826 5022 3549

35 101.3 827 5016 3545

36 101.3 829 5009 3540
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37 101.3 83.2 4997 3532
38 101.3 837 4982 352.1
39 101.3 845 4960 3505
40 1013 857 493.0 3483
4] 101.3 879 4896 3454
42 101.3 915 4864 3419
43 1013 965 4842 3388
44 101.3 102.0 4713 3365
45 101.3 1323 3237 1476L 14.990

COLUNA D

Stg Press Temp Vazdo ( kgmole/h ) REB/REFER

No kPa C Liquido Vapor Aliment. Gl/h
1 1013 928 16.9 0.0V -1.590
21.2L

101.3 989 170 381
101.3 995 171 382
101.3 995 17.1 382
101.3 9935 171 382
101.3 995 170 382
101.3 99.6 170 382
101.3 996 170 382
101.3 998 170 382
101.3 1001 169 38.1
101.3 1008 166 380
101.3 1028 153 378
101.3 1266 160.0 364 1476
101.3 126.1 1596 335
101.3 1263 1596 33.1
101.3 1271 1596 331
101.3 1294 1597 331
1013 1362 1604 332
1013 1539 1651 339
1013 1787 177.0 386
101.3 1926 186.0 505
101.3 1972 595 1265L 3.250

[ I N T N SO U S o —t
NI R R R NS R c e~ B RN e MRV NV N
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« CASO 3

COLUNA A

Stg Press Temp Vazio ( kgmole/h ) REB/REFER

No kPa C Tiquido Vapor Aliment. Gl/h
1 1013 922 2700 3000V -11.300
2 1013 955 2710 5700
3 1013 959 2711 5710
4 1013 959 2711 5711
5 1013 959 2713 5711
6 101.3 955 45049 5713 42236
7 1013 961 45085 5813
8 1013 966 45114 58438
9 1013 972 45143 5877

10 1013 976 45173 5907
11 101.3 981 45202 593.7
12 1013 985 45227 596.5
13 1013 988 45248 5990
14 1013 991 45265 601.1
15 1013 993 45278 6028
16 101.3 995 45288 604.1
17 101.3 99.6 45295 6051
18 1013 997 4530.1 6059
19 101.3 998 45306 606.5
20 1013 999 45309 6069
21 1013 999 45311 6072
22 1013 999 45313 6075
23 1013 1000 45314 6076
24 1013 1000 45315 607.8
25 1013 1000 45316 6079
26 101.3 1000 607.9 39236L 25178
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COLUNA B

Stg Press Temp Vazio ( kgmole/h ) REB/REFER
No kPa C Liquido Vapor Aliment. Gl/h

1 1013 78.1 2999 0.0V -15345
93.7L
2 1013 78.1 2997 3936
3 1013 78.1 2996 3935
4 1013 781 2995 3933
5 1013 78.1 2994 3932
6 1013 782 2993 3931
7 1013 782 2991 393.0
8§ 1013 782 2990 3929
9 1013 782 2989 3928
10 101.3 78.2 2988 3927
11 1013 782 2987 3926
12 101.3 782 2986 3925
13 101.3 782 2985 3924
14 101.3 782 2984 3923
15 101.3 782 2983 3922
16 1013 782 2982 3921
17 1013 782 2981 3920
18 101.3 782 2980 3919
19 1013 782 2979 3918
20 1013 783 2978 3917
21 101.3 783 2977 3916
22 1013 783 2976 3914
23 101.3 783 2975 3913
24 1013 783 2974 3912
25 1013 783 2973 391.1
26 101.3 783 2971 3910
27 1013 784 2970 3908
28 1013 784 2968 3907
29 1013 784 296.6 3905
30 1013 784 2965 3904
31 1013 785 2962 3902
32 1013 785 2960 390.0
33 101.3 785 2957 3897
34 101.3 786 2954 3895
35 1013 786 2951 3892
36 101.3 787 2947 38838
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37
38
39
40
41
42
43

45
46
47
48
49
50
51
52
53
54
55
56
37
58

101.3
101.3
101.3
101.3
101.3
101.3
101.3
101.3
101.3
101.3
101.3
101.3
101.3
101.3
101.3
101.3
101.3
101.3
101.3
101.3
101.3
101.3

78.8
78.9
79.1
79.3
79.7
20.3
81.7
93.9
88.0
896
92.5
95.6
97.8
99.0
99.6
99.8
99.9
100.0
100.0
100.0
100.0
160.0

2942
293.6
2928
291.7
290.1
287.6
278.9
286.1
281.7
281.6
2823
283.3
2842
2847
2849
285.0
285.0
285.0
285.1
285.1
285.1

388.4
387.9
387.3
386.5
3854
3839
381.4
372.6
79.9
75.4
753
76.0
77.0
77.9
78.4
78.6
78.7
78.7
78.8
78.8
78.8
78.8

300.0

20631 3.262
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COLUNA C

Stg Press Temp Vaziao ( kgmole/h ) REB/REFER

No kPa C Liquido Vapor Aliment. GJ/h
1 1013 782 1160 0.0V -7610
8l.6L

2 1013 782 1158 1975

3 1013 784 1143 1974

4 1013 820 1974 1958 67.5

5 101.3 828 1981 211.5

6 1013 8296 1982 2122

7 1013 829 1981 2123

8 1013 829 1981 2122

9 101.3 830 198.1 2122

10 101.3 83.0 198.1 2122

11 101.3 83.0 1980 2122
12 1013 83.1 198.0 2121
13 101.3 831 1979 2121
14 1013 &3.1 1979 2120
15 101.3 832 1978 2120
16 101.3 832 1978 2119
17 101.3 833 1977 2119
18 1013 833 1976 2118
19 101.3 834 1976 211.7
20 101.3 834 1975 2117
21 1013 835 1974 2116
22 1013 836 1974 2115
23 1013 836 1973 2115
24 101.3 837 1972 2114
25 1013 838 1971 2113
26 1013 838 197.0 2112
27 101.3 839 197.0 211.1
28 101.3 84.0 1969 2Z11.1
29 101.3 840 1968 211.0
30 101.3 84.1 196.7 2109
31 1013 842 1967 2108
32 101.3 842 1975 2108
33 101.3 822 2909 2116 937
34 1013 822 2906 2112
35 1013 824 2903 211.0
36 101.3 825 2899 2107
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37 101.3 828 2892 2102
38 101.3 832 2883 2096
39 101.3 839 2871 2087
40 101.3 851 2854 2075
41 1013 871 2832 2058
42 101.3 906 2811 203.6
43 101.3 957 2796 2015
44 101.3 1014 2723 200.0
45 101.3 1307 192.7 796 L 8833

COLUNA D

Stg Press Temp Vazio ( kgmole/h ) REB/REFER
No kPa C Liquido Vapor Aliment. GJ/h

1 1013 5293 9.8 0.0V -0918
122L

2 101.3 99.1 98 220

3 101.3 999 98 220

4 1013 100.6 96 220

5 1013 1021 93 218

6 1013 1065 8.0 215

7 1013 1327 6.6 202

8§ 1013 160.7 69 188

9 1013 1662 7.1 19.1

10 101.3 167.0 7.1 193

11 101.3 167.1 7.1 193

12 1013 166.5 75 193

I3 101.3 1506 889 197 796

14 1013 1767 954 215

15 1013 1920 1007 279

16 101.3 1963 1024 333

17 1013 1972 1028 350

18 101.3 1973 1028 354

19 101.3 1974 1029 354

20 1013 1974 1029 354

21 1013 1974 1029 354

22 1013 1974 354 6741 1.825




APENDICE D

JANELAS EXIBIDAS EM UMA CONSULTA AO SISTEMA
ESPECIALISTA
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UNICAMP - Universidade Estadual de Campinas

FEA - Faculdade de Engenharia de Alimentos

Laboratdric de Bioengenharia

PROTOTIPC DE UM SISTEMA ESPECIALISTA PARA UNIDADE
IMDUSTRIAL MOENDA DF PRODUCAD OF ALCGOL F ACUCAR

Desemmiide por:
MARCQO ANTONIO GUERREIRO

betexface Grafica :
CLEYNER SOARES PEREIRA

Orientador :
FRANCISCO MAUGERT FILEQ
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Egte madulo tem come objetivo ajudar na anélise
econgmica,. no desenho de novas instalagies e na
remadetagem de unidades extratoras j3 existentes,
aiterando as formas de operacdo.

0 sistema apresenta um modelo gue envolve uma
teoria silida e dados praticos gue permitem
caracterizar a extragio ajudande. 2ssim, a reduzir
perdas no setor
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{ual o cocficiente de reabsorghn 7

Mo primeiro temo: 11.08
Mo segunds terno : [ 1.06
Mo terceira terno : | 1.10
Mo quarts ferno: L1.17
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(ual o dado do sntrads disponivel
{ou de sua preferencia; 7
YAZAD em mifh
FRODUCAD 2m m3dis
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43.43
280.08
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PRODUTIWVIDADE (gahn)

E | i I
20 4 Gl 30
PORCENTAGEM DE AFT VINDO DO MEL NO MOSTO
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