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Resumo

FERNANDEZ P. Maria Isabel, Metodologia de Andlise Exergoeconémica do Processo de
Fabricagdo de Ag¢ucar, Campinas,: Faculdade de Engenharia Mecanica, Universidade
Estadual de Campinas, 2003. 180 p. Tese Doutorado

Utilizando como ferramenta o método exergoecondmico e como indice de avaliagdo o
custo exergético unitario ¢ estabelecida a metodologia de avaliagio exergoecondmica do
processo de fabricagdo de aciicar e aplicada a usina Cruz Alta do Municipio Olimpia do estado
de Séo Paulo. Se apresentam como resultado da pesquisa bibliografica, equagdes e graficos para o
calculo das propriedades termodindmicas do caldo e do bagaco de cana das que dependem o0s
custos exergéticos. E estimado um valor médio de exergia da cana de acticar baseado nas diversas
composi¢des gravimétricas; e poderes calorificos encontrados na bibliografia consultada.
Considerando a ampla utilizacdo de valvulas redutoras de pressdo nas fabricas de agucar, visando
a diminuiciio da geracfio de irreversibilidades, estuda-se uma solugdo de baixo custo: a
substituicdo da valvula redutora de pressdo pela termo-compressfo do vapor propondo sua
alocagdo no primeiro efeito de evaporagéio, no primeiro e terceiro e no terceiro e quarto, As trés
possibilidades sfio simuladas e comparadas com o sistema instalado na safra 1999 na usina objeto
de estudo. Os resultados mostram as maiores irreversibilidades do processo nos subsistemas
extragdo, cozimento e evaporacio, nessa ordem. S0 mostradas as vantagens da termocompressdo
versus a valvula redutora de pressdo mostrando uma diminui¢fo das irreversibilidades de até
45%. Os menores custos exergéticos unitarios sdo obtidos nos casos em que se alocam os
termocompressores no primeiro € terceiro € no terceiro e quarto efeitos respectivamente..

Palavras Chave: Energia, Exergia, Usinas de agiicar, Sistemas de evapora¢do.



Abstract

FERNANDEZ P, Maria Isabel, Exergoeconomic Methodology for Sugar Industry Process,
Campinas,: Faculdade de Engenharia Mecénica, Universidade Estadual de Campinas, 1993.
180 p. Tese (Doutorado)

Using the exergoeconomic method as a tool and the exergetic unitary cost as an evaluation
parameter, an exergoeconomic evaluation methodology is established for the sugar cane
fabrication process being applied to a case study. The research presents as a result of a
bibliographic review, equations and graphics for the thermodynamic properties calculation of
sugarcane juice and bagasse, on witch depend the exergetic costs. It is estimate a middle value of
the sugarcane exergy based on the different gravimetric composition and calorific values found at
the consulted bibliography. Taking into account the great utilization of pressure reduction valves
in sugar cane industry, in order to diminish the irreversibilities generation, a low cost solution is
studied: The substitution of the pressure reduction valve for thermal compression of steam,
locating them at the first, and the first and third and at the third and four effects of the evaporation
system. The results show that the greatest irreversibilities in the process are at the extraction,
vacuum pans and evaporation subsystems in these order. The advantages of the thermal
compressors versus the reduction pressure valves are compared, the diminished obtained is
around 45 %. The less value of the unitary exergetic costs are obtained at the cases in witch the
thermal compressors are located at the first and third, and at the third and four effects of the

evaporation system.

Key Words: Energy, Evaporation systems, Exergy, Sugarcane industry.
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Capitulo 1
INTRODUCAO

A crise do setor elétrico brasileiro em 2001 levou a uma maior conscientizagio da
necessidade de aumentar a geracdo de energia elétrica através da construcio de novas usinas
elétricas e da cogeracgdo.

As potencialidades da cogeragdo na industria agucareira com a possivel introducéo futura
dos sistemas de cogeragdo com gasificadores e turbinas a gis, estabelecem a necessidade da
diminui¢do do consumo de vapor no processo de fabrica¢fio de aciicar, esfera em que Brasil é o
primeiro produtor mundial.

Neste contexto da procura de uma maior eficiéncia energética, mais exatamente da

eficiéncia exergética, € desenvolvido o trabalho em titulo.

A insuficiente disponibilidade de vapor de escape das turbinas, quando comparada com a
demanda de vapor do sistema de evaporagdo, ao redor do 70 % da demanda total do processo
(CENTEC, 1977), faz que uma determinada quantidade de vapor de altos parimetros seja
estrangulada numa valvula redutora de pressdo, s6 com o objetivo de atingir os baixos parimetros
de vapor requeridos pelo processo, com a correspondente perda da exergia do vapor para
aumentar a qual foi queimada uma quantidade de combustivel nas caldeiras.

A recompressdo do vapor tem sido utilizada por anos como médio de reduzir os
requerimentos de vapor nos multiplos efeitos, no somente das usinas agucareiras; sino da
industria quimica em geral, (Whittlessey, 1980).

Em contraposicdo ao uso de valvula redutora, indicadora de um esquema térmico
integrado fabricacfio ~ cogeragdo mal projetado, embora muito comum na pratica da produgfio de

agucar de cana, estd-se avaliando a substitui¢io da mesma pela re-compressdo térmica do vapor.



A re-compressgo térmica do vapor € o termo utilizado para descrever a instalagdo de um ejetor
térmico ou termo-compressor ao evaporador com o proposito de reduzir seu consumo energético.
Este sistema ¢ especialmente aplicavel a tais sistemas quando hé vélvula redutora de pressio
(CENTEC, 1977).

A proposta basica deste trabalho, alem de metodolégica ao deixar de forma explicita a
quase inexistente metodologia de analise exergoecondmica para usinas de actcar de cana,
sustenta-se na proposicio de sistemas de baixo custo que aproveitem o vapor de altos pardmetros
mal utilizado e a possibilidade da diminuir as irreversibilidades geradas pela valvula redutora de
pressdo € a demanda de vapor de baixos parimetros, mediante a substituicio das vélvulas
redutoras de pressdio por recompressdo térmica do vapor para o qual é avaliado um caso de
estudo, a usina Cruz Alta, do conjunto Agticar Guarani na cidade de Olimpia.

Assim no capitulo 1 € explicado o contexto geral do problema, sendo o capitulo 2
dedicado a revisar os métodos de avaliagio atualmente utilizados; e a escassa bibliografia
publicada sobre o tema de avaliagdo exergoecondmica de usinas de agticar.

O capitulo 3, que responde aos objetivos metodoldgicos, dedica-se 4 determinaciio das
propriedades termodindmicas necessarias para a avaliaco exergética e exergoeconémica

No capitulo 4 caracteriza-se 0 caso objeto de estudo, a usina Cruz Alta do conjunto agticar
Guarani no municipio de Olimpia no Estado de S#o Paulo e sdo apresentadas as variantes
avaliadas em dez casos de estudo, fundamentando-se cada uma delas.

No capitulo 5 descreve-se a metodologia de avaliagio baseada na simulacio do sistema
através dos balangos de massa e energia, em que se recopilam os indices de avaliagdo energética
tradicionalmente utilizados, e os balangos exergéticos e exergoecondmicos para os diferentes
subsistemas em que se divide o processo em questiio.

No capitulo 6 sfo apresentados e avaliados os resultados da aplicacdo da metodologia ao
caso de estudo

No capitulo 7 sdo formuladas as conclusdes e recomendacgdes do trabalho



Capitulo 2

Métodos de Avaliacio, Projeto e Otimizacio de Sistemas Térmicos

A historia da economia energética nas usinas agucareiras inicia-se, segundo Christodoulo
(1996), no ano 1692, quando Antony Smith indicou a possibilidade do uso do vapor para o

processo de evaporagio em vez de fogo direto como era o costume até entfio

No ano 1710, através de invengdes basicas foi possivel a condensagdo dos vapores em
spray, posteriormente no ano 1813, Howard introduz a evaporagfio a pressdes reduzidas e o

cozedor tubular em 1828,

A invencdo real do sistema de evaporagfio de multiplo efeito foi concebida por Norbert
Rilleaux em 1832, embora somente conseguisse as patentes no ano 1843, do duplo efeito e no
ano 1846, do triplo efeito. No ano 1850, Robert introduz os evaporadores com tubos verticais.
(Biografia de Norbert Rilleaux, http://www.lib.Isu.edwlib /chem/display/rilleaux_biography.com.

O multiplo efeito € considerado o maior invento mundial na economia energética sendo
poupados milhdes de toneladas de combustivel anualmente mediante a aplicagio dos multiplos

efeitos dentro da industria agucareira e quimica em geral.

Os sistemas de difuséo que sfo introduzidos ao redor de 1870, na fabricacfio de acticar de
beterraba levam a uma grande dilui¢do do caldo e convertem-se num incentivo real para o

aperfeicoamento do processo de evaporagio.

Vernois (1975), reporta o uso amplo da re-compressio mecénica e térmica na Franca e
Bélgica desde 1945.



No ano 1987, na Alemanha e Grio Bretanha de forma simultinea, foi testado com sucesso
o primeiro evaporador de placas pelas firmas Ziidzucker AG e British Sugat ple, desde entio os
evaporadores de placas tem ganho wm lugar destacado na economia energética da fabricagio de

acticar de beterraba; e desde o ano 1992 na industria da agticar de cana.

Na avaliagdo e aperfeigoamento da eficiéncia no uso do vapor das usinas agucareiras em

geral encontra-se a aplicagdio de diversos métodos:
e  Meétodo energético
¢ Método exergético
¢  Método Pinch Point

e Me¢étodos exergoecondmicos.

Meétodos de otimizago.

2.1 O método energético.

E o método tradicionalmente utilizado para a avaliagfo da eficiéncia e desempenho das
fabricas de aglcar, na literatura consultada quase a totalidade dos trabalhos referem-se a
utilizagio deste método, cujos fundamentos sdo tdo antigos quanto a primeira Lei da
Termodindmica. Tem sido recopilados e publicados para a industria agucareira por Hugot
(1986), Honig (1969), Spencer ¢ Meade (1967), Camargo et al (1990), Baloh (1995), na segunda

metade do século passado. Sdo considerados cldssicos para os estudiosos da industria agucareira.

Os trabalhos mais recentes, a maioria, sio dedicados aos estudos de sistemas de
cogeracdo. No que se refere as avaliagdes do esquema térmico da fibrica de acticar propriamente
dita, os ultimos trabalhos encontram-se referidos & avaliagdo dos evaporadores de pelicula,

empregados majoritariamente na industria agucareira de beterraba.

Valentin (1995) reporta o balango energético na fabricagiio de acticar de beterraba,
avaliando os indices de produgio de 25 usinas pertencentes a Ziidzucker AG, o consumo de

energia ¢ calculado em razio da quantidade de 4gua introduzida com a beterraba no processo de



extracfio. O autor analisa o esquema de potencia das usinas combinado com o esquema de
utilizacdo do vapor de aquecimento visando a possibilidade de venda de energia elétrica, néo

apresenta o sistema de equacGes utilizado na avaliacgdo.

Valentin et alli (1998), estudam a otimizagfio da economia energética com evaporadores
de pelicula descendente numa usina agucareira pertencente ao grupo Ziidzucker AG, baseado no
menor investimento dos evaporadores de pelicula, quando comparados com os evaporadores de

tipo Robert.

Morgenroth et alli (1996) e (1998), expSem suas experiéncias praticas com evaporadores
de pelicula com uma drea de troca térmica de 6000 metros quadrados e num trabalho anterior
(1993) estudam as experiéncias com evaporadores de placas, no contexto da eficiéncia energética
para a industria agucareira de cana. Gillat ¢ Thompson, (1996), fazem um levantamento das

vantagens deste tipo de evaporadores em 12 usinas agucareiras britanicas.

Bjorn (1998) estuda os benéficos resultados dos evaporadores de placas. Evaporadores
que estdo em desenvolvimento, mas que nfo sio a generalidade nas usinas agucareiras de cana,
a0 menos na realidade de paises como Brasil e Cuba, o tnico caso de estudo de um evaporador
pelicular que foi encontrado foi a avaliag@io preliminar da eficiéncia de um evaporador do tipo
BALCKE-DURR FFPE na Usina Esther, reportado por Zarpelon et alli (1997), que se trata de

umn evaporador hibrido de placa descendente.

Os evaporadores de interesse para este trabalho sfo os tradicionais de tipo Robert, sendo

que a simulagdo feita € possivel de aplicar aos evaporadores de tipo pelicular .

Whittlesey ¢ Muzzy, (1980), abordam a re-compressio mecinica como uma via de
reducdo dos custos em vez do estrangulamento do vapor de altos pardmetros numa valvula
redutora de pressdo. Embora deva ser fornecida energia elétrica ao compressor para elevar a
pressio e temperatura do vapor de baixos pardmetros, segundo 0s autores, esta energia representa
entre 5 — 10 % da energia necessaria para gerar o vapor. Referem ter feito uma analise combinada
da primeira ¢ segunda Lei da termodinimica, mas também no apresentam o sistema de equacdes
utilizado.



Trabalhos relacionados com a avaliagio do esquema térmico das usinas agucareiras de
cana aparecem reportados por Birkett e Gray (1999) onde avaliam quatro esquemas térmicos de
uma usina de agucar refino e dlcool visando a otimizagiio da produgdo de vapor a partir de bagaco

de cana, e a possibilidade de utilizagdo de vapor vegetal para o sistema de cozimento.

Westphalen (1999), desenvolve um modelo matemnatico para a simulacfo estatica e
dindmica de sistemas de evaporagdo implementando um software baseado na programacio
orientada a objeto, avalia varidveis como numero e arranjo de efeitos, temperatura de
alimentag8o, aproveitamento do condensado e re-compressio térmica no projeto de um sistema,
sendo abordado também o método Pinch. Mas o software ndo permite a integragio do sistema de

evaporagdo com os sisternas restantes da fabrica de agucar.

Diez et alli (1998) avaliam o melhoramento energético de uma usina acucareira mediante
0 re ordenamento dos equipamentos existentes, mediante o estudo do sistema evaporagio -
aquecimento-cozimento a fim de utilizar mais eficientemente o vapor vegetal gerado no sistema
de evaporagdo e reduzir a quantidade de vapor de altos pardmetros que ¢ estrangulado no

processo.

2.2 O método exergético

O método, como seu nome indica, baseia- se no conceito de exergia, capacidade maxima
de obter trabalho quando um sistema em desequilibrio - que pode ser térmico, mecanico o
quimico - com o médio ambiente ¢ levado até o equilibrio com este. A identificacdo das
irreversibilidades e a determinagio da eficiéneia exergética, também denominado analise pela
segunda lei da termodindmica generalizou-se nas décadas de 1970 e 1980 (Tsatsaronis 1993)

Nas fabricas de aciicar a utilizagiio deste método é muito limitada, encontrando-o nos
trabalhos de Christodoulo (1996), na sua apresentacdo na Conferencia do Instituto de Pesquisa do
Processamento do A¢ucar S.P.R.I, em que aborda o problema da economia de epergia por médio
da analise energética e exergética dando uma visdo historica da origem dos vocabulos energia e
exergia. Aborda também os processos de separagio na industria agucareira e os diferencia em

processos de separagdo térmica — extragdo, retificagio, evaporagio e cristalizacio e de separacfio



mecénica - corte, moagem, centrifugacfo e filtragio. Divide os balancos de entalpia e exergia em
quatro balancos, o de massa, o de entalpia, 0 exergético e finalmente o balanco monetario.
Reafirma que a analise combinada da primeira ¢ segunda lei da termodindmica permite encontrar
as fontes de irreversibilidades e formular propostas para o melhoramento termo-técnico dos
processos, destaca o predominio das analises de Primeira Lei na industria acgucareira, tanto de

beterraba quanto de cana.

O balango exergético permite fazer um esquema completo da economia de energia assim
como das eficiéneias termodindmicas dos processos e instalacdes, e identificar as fontes de

irreversibilidades que resultam no incremento de entropia.

Calvo G. A. (1991) aplica o método exergético na industria do a¢ticar de cana, baseado no
trabalho de Baloh (1980), mas avalia a exergia do caldo alocando valor de exergia quimica nula
nas condi¢des deste como ele se encontra na cana de agiicar e utiliza um tratamento de solugdo
ideal para o caldo, desconsiderando o fendémeno de elevag@io do ponto de ebuliciio, que afasta o
comportamento do caldo do comportamento de uma solugéo ideal. No capitulo trés é abordado

novamente este trabatho.

Baloh ¢ Wittwer (1995), no seu manual de energia para fabricas de agticar introduzem e
utilizam o conceito de exergia, fato muito importante na aplicagio combinada da primeira e
segunda lei da termodindmica na préatica da fabricagio de aguicar. Apresentam uma curva do
comportamento da exergia do caldo em fun¢fio do Brix para uma temperatura do ambiente de
referencia de 20 °C, e pureza de 94,3 %, temperatura que niio é caracteristica da locagdo

geografica de paises como Brasil e Cuba, o que faz que nfo seja aplicavel a este trabalho.

Trabalho de destaque na aplicagBio do método exergético na industria agucareira ¢ a
avaliacdo exergética do sistema de calefago — evaporagio - cozimento para usinas acucareiras
publicado por Paz e Cérdenas (1997) no qual, ainda com a limitagdo de nfio ser considerada a
exergia quimica do caldo, com base na exergia fisica apresenta-se um estudo combinado do
sistema de aquecimento - evaporagio - cozimento de uma usina agucareira de cana e os possiveis
esquemas térmicos, que incluem a utilizacfo racional do vapor vegetal mediante as denominadas
sangrias para 0 aquecimento em cascata, a avaliagio de evaporadores de pelicula descendente e
0s vacuos com agitacio mecénica. N&o tem sido encontrado, na literatura revisada, outro trabalho

com estas caracteristicas.
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Huang et alli (2000) apresentam a avaliagfio tedrica, pela segunda lei da termodindmica,
de um sistema que combina uma turbina de gés metano com injegdo de vapor com um triplo
efeito de evaporagdio de fluxo paralelo, numa usina canavieira, com e sem re-compressio
mecanica do vapor, ¢ determinada a eficiéncia de segunda lei do sistema concluindo que as
irreversibilidades do processo de combustfio e por tanto as perdas exergéticas sdo dominantes na
eficiéncia do sistema, concluem também que as perdas no compressor e na turbina a gdas sdo

pequenas ¢ tem pouca influencia na eficiéncia geral do sistema.

2.3 Método Pinch Point

Este método foi amplamente divulgado por Linnhoff e Flower (1978), como uma nova
metodologia para o projeto de redes de trocadores de calor, Linnhoff (1993) sugere que a analise
Pinch € uma analise de segunda Lei de processos e sistemas térmicos, Christodoulo (1996), por
sua vez afirma que € uma via clandestina de aplicacio da Segunda Lei da Termodinimica
utilizando representagdo grafica. Bejan, Tsatsaronis e Moram (1996) dedicam um capitulo ao
método de otimizacdo de redes de trocadores de calor e ao uso de método Pinch. Neste sdo
tracadas duas curvas compostas uma “fria” na que se representam as correntes que recebem
fluxos de calor; ¢ outra “quente” na que se representam as correntes que entregam calor, num
diagrama entalpia — temperatura, sendo o ponto pinch aquele em que as curvas sio mais
proximas.

Este método responde &s seguintes regras heuristicas (reportadas por Higa 1999)

1* Regra: Ndo deve haver transferéncia de calor entre as regides acima e abaixo do

ponteiro ou pinch point.

2% Regra: Iniciar o projeto da rede de trocas térmicas junto ao pinch- point, regifio onde

localizam-se as maiores restrigdes.

3% Regra: As correntes frias devem ser sempre aquecidas pelas correntes quentes e nunca
por utilidades quentes. Se o nimero de correntes frias for maior que o de correntes quentes, deve-
se subdividir as correntes quentes para permitir o aquecimento de todas as correntes frias, de

igual modo as correntes quentes acima do ponto pinch devem ser resfriadas pelas correntes frias



e nunca por utilidades frias. Se 0 numero de correntes quentes for maior que o de correntes frias,

deve-se subdividir as correntes frias para permitir o resfriamento de todas as correntes quentes.

4 Regra: Na regifio logo abaixo do pinch, uma corrente fria so6 pode receber calor se sua
capacidade térmica for menor ou igual a capacidade térmica da corrente quente. Caso isso néo
ocorra deve-se subdividir aquela corrente. Na regifio acima do pinch, uma corrente quente so
pode ceder calor se sua capacidade térmica for menor ou igual a capacidade térmica da corrente

fria. Caso contrario deve-se subdividir aquela corrente;
5% Regra: Fazer a maxima recuperagdo de calor em cada trocador.

Urbaniec et al (2000), combinam o método pinch com a simulagfo energética de um
sistema de evaporacdo para a selecfo do esquema térmico mais adequado no melhoramento de
uma usina agucareira de beterraba subdividindo a planta em trés subsistemas, a planta de
potencia, o sistema de evaporagio e o sistema de aquecimento, aumentando a capacidade de

processamento da usina e diminuindo o consumo especifico de combustivel até um 29 %.

Higa (1999), aplica o método Pinch Point a uma usina de aglcar e lcool propondo
modificacdes ao esquema térmico de forma tal que as extracBes de vapor vegetal para o sistema
de aquecimento sejam deslocadas para os tltimos efeitos de evaporagdo, recomendagdes que sio
aproveitadas na pesquisa desenvolvida no presente trabalho. As limitacdes do tratamento
realizado, a critério do proprio autor, estdo referidas ao pré-estabelecimento das grandezas das
extracGes de vapor vegetal para o aquecimento sem serem avaliadas as influencias das extragdes

de vapor vegetal no consumeo de vapor de escape do multiplo efeito que as gera.

Franco (2001), baseado no software EVSIM proposto por Westphalen (1999), o completa
para a andlise das utilidades frias para a integra¢fio energética de sistemas de evapora¢fio com
temperaturas localizadas abaixo de ponto pinch do processo. Avalia dois processos de producio
de acticar, um de beterraba a partir dos dados de Klemes (1998) e outro para agticar de cana a
partir dos dados publicados por ALVA (1998), demonstrando para ambos casos as vantagens do
método Pinch e do software, que sfio evidentes no caso de redesenho de uma planta. Também
descreve sem aprofundar no tema, os diferentes tipos de evaporadores dentro das estratégias de
reducdo do consumo de energia, assim como a utiliza¢3o da re-compressio térmica e mecénica.
Descreve o método de analise Pinch, seus principios basicos ¢ as atuais linhas de pesquisa dentro

do método.



Higa e Bannwart (2002), utilizam os métodos de integracio térmica para o estudo da
cogeracdo integrada ao sistema de evaporagio de multiplo efeitoc em usinas de agiicar e alcool
onde retomarn as idéias do trabalho de (1999) e apresentam simulagbes utilizando a analise Pinch
visando a otimiza¢do da producdio de energia elétrica com diferentes tecnologias de cogeragio e

arranjos do sistema de evaporagdio de miltiplos efeito.

2.4 Métodos exergoeconomicos

Os métodos exergoecondmicos surgem da necessidade de relacionar a geragio de
irreversibilidade dos equipamentos isolados com os restantes equipamentos do sistema. S&o
classificados por Lozano e Valero (1993) em duas grandes tendéncias, uma desenvolvida por
Evans e seus seguidores, de otimizag#o, e uma segunda, de alocagio de custos para os fluxos
internos e produtos. Encontram-se nesta ultima tendéncia os que vinculam a analise exergética
com a alocagfo de custos que pode ser feita em base exergetica, como no trabalho em titulo ou
baseadas nos custos monetdrios, entre elas encontra-se a Teoria de Custo Exergético cujos
fundamentos foram estabelecidos por Valero e Lozano (1986 ¢ 1995). O custo exergético
representa a quantidade de exergia necessaria para produzir um fluxo interno ou um produto.

A Teoria do Custo Exergético baseia-se nas seguintes proposi¢des (Arajo da Gama,
1999)

(P1) Os custos exergéticos e exergoecondmicos s#o quantidades conservativas, e pode-se
escrever por tanto uma equacfio de balanco para cada unidade do sistema.

(P2) O custo exergético unitdrio de um insumo suprido externamente ¢ a unidade, na
auséncia de informacdes externas.

(P3) Todos os custos gerados no processo produtivo devem ser incluidos no custo final
dos produtos, o que se traduz na atribuicio de custo zero a todas as perdas.

As proposi¢les 2 e .3 permitem escrever tantas equagdes quantos forem os fluxos
supridos ao sistema ¢ as perdas. Como em geral o niimero de fluxos é superior a soma do

numero de sistemas, dos fluxos de entrada e das perdas, as equagdes obtidas pela aplicagio das
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proposicdes 1 e 3 nfio constituem um sistema determinado. As equagdes adicionais serdo
obtidas pela aplica¢do das duas proposigdes finais.

(P4a) Se uma parcela ou todo o insumo de uma unidade € a variagdo da exergia de um
fluxo que atravessa, entdo o custo exergético unitario do fluxo ¢ constante atraves da unidade.

(P4b) Se o produto de uma unidade € composto por mais de um fluxo entdo sdo iguais os
custos exergéticos unitirios de cada um destes fluxos .

Guallar (1987) na sua tese de doutorado Analise exergético ¢ integracio térmica de
processos na industria agucareira, avalia termoeconomicamente uma usina de agucar de
beterraba, estuda o conceito de exergia vinculado ao ambiente de referencia fundamentando a
utilizagio de um ambiente de referencia associado ao processo seguindo os critérios de
Bonsjakovich. D4 um tratamento ao caldo de dissolugfo técnica, isto ¢ uma dissolu¢fio ternaria
4gua - aglicares — ndo aglcares atribuindo aos nfo agticares o peso molecular da glicose. Dedica
um capitulo aos métodos de determinacfo das propriedades fisico — quimicas do caldo a partir de
suas propriedades experimentais, mas ndo consegue deixar de forma explicita equagdes de
aplicagio prética. Avalia termoeconomicamente uma usina agucareira de beterraba mediante
representacdo matricial dos custos que dependem da estrutura da planta. Trabalho que ndo

consegue deixar estabelecida uma metodologia de avaliagio exergética para este tipo de industria.

2.5 Métodos de otimizacio (Pesquisa operacional)

Otimizar significa a modificacfio da estrutura e dos pardmetros de projeto de um sistema
ou as condigdes do processo para minimizar o nivel total dos custos dos produtos do sistema para
determinadas condicbes de fronteira associadas com os materiais disponiveis, recursos
financeiros, protegio do médio ambiente, regulamentagGes governamentais junto a seguridade,
operabilidade e manutengfo (Bejan et alli, 1996).

A otimizacio termodindmica, uma forte tendéncia hoje em dia, tem por objetivo a
minimizacdo das ineficiéncias termodinimicas isto é da destruicio de exergia e das perdas
exergéticas enquanto o objetivo da otimizag8o termoecondmica e minimizar os custos incluindo

os custos das ineficiéncias termodindmicas.
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Os passos da otimizagfio termoecondmica sdo

¢ Estabelecimento das fronteiras do sistema.

* Critérios de otimizagdo a serem empregados.

* Determinac8o das variaveis do problema.

* Modelo matematico, inclui a fungio objetivo a ser minimizada ou maximizada, o

sistema de equagdes; e as restrigtes.

Dentro de esta tendéncia encontram-se os trabalhos de: Higa (1999), que aplica a
programagfo linear obtendo o mesmo resultado que com o método Pinch; Lahtinen (1998) que
aplica o procedimento empirico de otimizacio de um sistema de evaporagdo com termo-
compressdo logrando um aumento da razdo de evaporacdo de 16 % quando comparado com a

operagiio convencional.
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Capitulo 3

Propriedades termodindmicas dos fluxos

A determinacfo das propriedades termodindmicas dos fluxos que participam do processo
de fabricagfio de aglicar € essencial para a aplicagiio do método exergoecondmico, razfo pela qual
se dedica a determinacfo das propriedades termodindmicas este capitulo.

Os fluxos mais importantes s3o a cana de aglicar, que se transforma no bagaco e no caldo,
o caldo nas suas diversas denominac¢des (misto, clarificado, xarope, xarope clarificado), a massa

cozida, o ag¢ticar e 0 mel.

3.1 A cana de acicar

A cana de agicar € considerada uma planta com condicbes excepcionais, capaz de
sintetizar, carboidratos soliveis; e material fibroso, a um alto nivel, superior 4 de outras plantas
comerciais (Fauconier, 1980), que a convertem em um dos mais importantes recursos renovaveis
devido ao pequeno tempo de renovagéo e as suas potencialidades para muitos subprodutos, sendo

o0 agucar o principal.

Na produgdo agucareira ela € classificada em “cana agricola” e “cana industrial”
(Fauconier 1980). “Cana agricola” designa desde o seu nascimento até o inicio do processamento

nas usinas canavieiras, sendo denorminada “industrial” desde sua entrada 4 usina até que ¢é
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transformada em bagago e caldo. Para os objetivos deste estudo por cana definiremos a cana

industrial.

A cana de aglicar € um composto bifasico s6lido — liquido. A fase sélida é um complexo
pentoxan ¢ lignoceluldsico integrado por fibras celulésicas, formando canais entre os entrends,
nos que se aloca o caldo. O caldo ¢ uma solugiio aquosa contendo uma grande variedade de
compostos orgénicos e inorgnicos sendo os agucares aproximadamente o 90 %, (Spencer e
Meade, 1967). Esta estrutura morfologica da cana de agticar leva a estabelecer, para os fins desta

pesquisa, a cana como a soma da fibra mais o caldo.

As propriedades termodindmicas da cana de agicar dependem da sua composicio
elementar, a que varia de um autor a outro dependendo do grande numero e da complexidade das
variaveis que influenciam na sua cultura, a saber, as caracteristicas da geografia, da composicio
da terra, os tipos ¢ quantidade de fertilizantes usados, tipo de corte, transporte etc. Na Tabela
(3.1) apresenta-se a composic@io elementar da cana de agticar reportada na literatura por varios

autores.

Tabela (3.1). Composico elementar da cana de aglcar.

Autor Fibra | Agua | Sacarose | Glicose | Frutose
Leme Jr. 1965 8-18 65-75 11-18 0,1-1 0-0,6
Jackson 1990 8-4 75-82 14,5-22 0,3-1,1 0-0,7
Spencer ¢ Meade, 1967 11-16 73-76 7,8-14 0,2-6,4 0,2-6.4
Howard Payne 1982 12,5 72 15,5 - -
Noa et al.1991 12,21 71 14,1 1,33 -

Na aplicagdo do método exergético & industria da cana de agiicar, Baloh (1985) e
Calvo, (1990) reconhecem a existéncia da exergia quimica da cana de agiicar, mas a situam no

ambiente de referencia alocando exergia nula. A cana de aglicar estd em equilibrio mecénico e
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térmico com o ambiente porem em desequilibrio quimico. Desequilibrio que constitui a exergia

quimica e caracteriza sua potencialidade para a elaboragdo de muitos subprodutos.

A Tabela (3.1) mostra os valores dos elementos que tem influencia na exergia quimica da
cana de agucar. Note-se que a maior faixa de variago da composigéo da fibra ¢ apresentada por
Leme Jr (1963) numa faixa de 8-18 % de fibra na cana de aglcar, embora Jackson (1990}
apresenta a maior faixa de conteddo de 4dgua e sacarose estando entre 75-82 % de agua na cana de

acucar e de 14,5 22 % de agticares na cana.

Considerando as caracteristicas fisico-quimicas e morfologicas da cana de agficar a
exergia quimica foi aceita, para os fins de este estudo, como a soma da exergia total da fibra seca
mais a exergia do caldo.

Exergia da fibra

Sendo as transformacdes da fibra na cana em bagago, transformacdes fisicas e néo
quimicas, a fibra em cana ¢ tratada como um combustivel totalmente seco. Devido ao processo de
embebicdo com caldo durante a difusio, a posteriori de este processo, o bagago serd um
combustivel imido, insumo da cogeracdo. A exergia quimica da fibra calcula-se usando o método
proposto por Szargut et alli (1988) para combustiveis técnicos solidos. Pela similitude na sua
estrutura quimica, para o bagago foi utilizada a equacfo sugerida por Szargut, (1988), para

madeira.

Ex,, _1042+0,2160(ZH / ZC)-0,2499(Z0/ ZC)-[1+0,78849(ZH / ZC)]+0,0450(ZN / ZC) 3.1)
PCI 1-0,3035(20/ 2C)

B=

Ex,, =B(PCI+h,Z, )+ Ex 4, Z,, =PBPCS -9, Z, )+ Ex,, Z,, (3.2)

£ ag chag ™ ag
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No caso da fibra em cana que se considera totalmente seca a Eq. (3.2) simplifica-se na Eq.
(3.3)
Ex, =B-PCI (3.3)

A exergia quimica da fibra ¢ uma funcdio direta da composicio quimica elementar e do
poder calorifico da mesma. Na literatura ¢ reportada uma ampla variedade de composicdes

quimicas das que o coeficiente B calculado na Eq. 3.1 é uma funcio direta ¢ cujos resultados se

apresentam na tabela 3.2.

Tabela 3.2 Coeficientes P para as diferentes composi¢Ses quimicas da fibra reportadas na

literatura.

Autor C H O N ZO/ZC ZH/ZC B
Deer, 1921 46,5 6,5 46 - 0,9892 0,1398 1,1389
Tromp,1938 44,0 6,0 48 - 1,091 0,1364 1,1492
Kelly, 1966 48,2 6,0 43,1 - 0.8942 0,1243 1,1290
Davies, 1947 479 6,7 454 - 0,9478 {,1399 1,1350

Gregory, 1944 48,1 6,1 43,3 - 0,9002 0,1268 1,1298
Paturan, 1944 46,5 5,9 447 - 0.9613 0,1269 1,1357
Werner, 1966 45,1 5,8 41,5 0,2 0,8452 0,1181 1,1244
Dixon, 1988 46,2 5.7 42,1 0,3 0,9113 0,1234 1,131
Beatén, 1991 46,8 6,0 43,3 - 0,9252 0,1282 1,1322
Horst, 1983 46,78 5,99 43,33 0,9252 0,1282 1,1322
Hugot, 1986 47 6,5 44 0,9362 0,1383 1,1337
IS 47,5 6,1 44.4 0,9347 0,1284 1,1331
Valores Médios 46,98 6,11 44,069 6,25 0,9385 0,1299 1,1337

Na literatura consultada reporta-se uma grande variedade de equagdes e valores do poder
calorifico para o bagaco, dados que se encontram na primeira linha da tabela 3.3. Todos os dados
foram cruzados com os dados do coeficiente  obtendo-se um conjunto de valores para a exergia
quimica da fibra na cana. Os resultados sfio apresentados na Tabela 3.3, na ultima linha desta
tabela aparecem os valores médios segundo cada valor do PCI e o valor médio de B; sendo o

ultimo valor a direita a média geral.
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Tabela 3.3 Exergia quimica da fibra seca.

Poder calorifico Sanchez | Silvaetal. Mauritus Sudafrica Pritzelwitz Hessey Hugot Valores
inferior Islands medios
(kJ/kg fibra) 14400 | 1868707 17371 13309 17790 18104 17790 17493
Autor B Exergia quimica da fibra seca (Exch) in kJ/kg fibra
Deer 1,1389 16416 21303 19803 20872 20281 20639 20281 198942
Tromp 1,1492 | 16566 21498 19984 21083 20456 20827 20466 20124
Kelly 1,1290 ;| 16275 21121 19633 20693 20107 20462 20107 19771
Davies 1,135¢ ¢ 20210 20567 20210 20799 19734 21229 16359 19872
Gregory | 1,1298 16285 21134 19645 20706 20119 20474 20119 18783
Paturan | 1,1357 | 20367 20727 20367 20062 19888 21384 16486 20027
Werner | 1,1244 16208 21033 19552 20607 20023 20377 20023 19689
Dixon 1,131 16304 21157 19667 20729 20142 20497 20142 19805
Beaton | 1,1322 16320 21179 19688 20751 20162 205818 20162 19825
Horst 1,1322 18322 21181 19689 20752 20164 20520 20164 19827
Hugot 1,1337 | 18342 21207 19714 20778 20189 20545 20189 19882
ISJ 1,1331 16334 21188 19704 20768 20179 20835 20179 19842
Valores
meios 1,1337 | 16995 21108 19804 20780 20121 20668 19556 18863

Fernandez e Nebra, (2000), Fernandez, Nebra e Martinez (2000) reportam o calculo da
exergia da cana de agtcar estudando uma ampla gama de composi¢des quimicas da cana, tanto do
caldo guanto da fibra chegando a propor um valor médio da exergia da cana de agucar, trabalho

que resolve uma das limitacdes fundamentais da aplicagfio do método exergético a industria de

agticar de cana.

3.2 O caldo

O caldo, o fluxo mais importante do processo de transformacfio da cana em agUcar; € uma
dissolu¢dio multicomponente de compostos orglnicos e inorgénicos, onde quase o 90 % dos

compostos orgdnicos € sacarose e uma pequena quantidade (2-4) % ¢ glicose e frutose (Tabela

3.4).
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Chama-se solugfio ao caso particular de uma mistura homogénea em que um dos
componentes tem um tratamento especial, o solvente, neste caso 4gua, sendo os outros

componentes denominados solutos.

Tabela 3.4 Composigio da cana de acticar e dos solidos no caldo.*

Componentes do caldo Porcentagem de sélidos soliveis
Agucares 75-92
sacarose 78-88
Glicose 2-4
Frutose 2-4
Sais 3.0-7,5
De acidos inorgénicos 1,5-4,5
De é4cidos orginicos 0,5-2,0
Acidos organicos livres 0,5-2,5
Acidos carboxilicos 0,1-0,5
Aminoécidos 0,5-2.0
Outros nio agticares organicos
Proteinas 0,5-0,6
Amidos 0,001-0,05
Gomas 0,30-0,60
Cera, gorduras fosfiticos 0,05-0,15
Néo acgucares nio identificados 3,0-5.0

* Spencer e Meade, (1969)

Na avaliagio termoecondmica de uma usina de acticar de beterraba Guallar, (1987)
considera o caldo como uma dissolugio técnica, o que significa a consideragéio de uma dissolugdo
composta por dgua, agucares e¢ ndo acgticares. Quando analisada a composicio molar dos
componentes do caldo na usina objeto de estudo, encontra-se que a fragéio molar dos néio agtcares
calculada pela Eq 3.8 varia numa faixa de 0,002 até 0,19 mol de nfo acticares por mol de
dissolugdo, 0 que permite tratar o caldo, para os fins da avaliagio exergoecondmica, como uma
dissolugéo bindria 4gua-sacarose, considerando que a porcentagem de glicose e frutose & somente

4 % dos solidos soltveis, isto € dos aglicares.
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Na tabela 3.5 foram coletados dados da composiciio quimica do caldo referida como

porcentagem da cana e do caldo reportados por cinco autores reconhecidos no mundo agucareiro

€ que aparecem na literatura especifica do tema.

Tabela 3.5 Composigdo quimica do caldo na cana de agticar para uma dissolugdo binaria.

Autor Agua Aglicares Caldo Sacarose | Agua

%nacana ! %nacana | % nacana % no % no

caldo caldo

Leme Jr, 1965 65-75 11,1-19.6 | 76,1-94,06 14,58 85,42
Jackson ,1990 75-82 14,8-23,8 89,8 16,48 83,52
Spencer and Meade, 1967 73-76 8.2-26,8 80,8 10,15 89,85
Howard Payne, 1982 72 15,5 87,5 17,71 82,29
Noa et alli, 1991 71 15,43 86,43 17,85 82.15

* Fraciio molar dos componentes da dissolucio.

Para o caso da dissolugo bindria:
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. = MMG
nag T~
m(y . mm/ . mn%
Mag M, J’i{[mc

No caso do caldo da cana ¢ denominado Pol a quantidade de sacarose no caldo. Embora é

(3.8)

denominada Pureza a relagdo da quantidade de sacarose sobre os sélidos totais, sendo
denominado Brix aos sélidos totais no caldo, estas sfio propriedades analiticas determinadas pelo

laboratério da usina objeto de estudo e que aparecem no Apéndice B.

A massa de ndo aciicares se calcula a diferenca entre os sélidos totais e a quantidade de

Sacarose.
Pol, = T4 Brix, Za; (’}f el (3.9)
M, = Brix; — Pol, (3.10)
3.2.1 Calor Especifico

O calor especifico define-se como a quantidade de calor que deve ser fornecida 4 unidade
de massa do caldo para incrementar a temperatura em 1 grau centigrado a 15 °C. Para o calculo

dos calores especificos do caldo utiliza-se a equagéo proposta por Kadlec e Baloh, (1995).

Cp, = 4,1868-0,0297 - fi '(; ’gf +0,000046- 22722 1 ,000075- 31:) 1;,. :

T (3.11)

5

Na Eq. (3.11), no terceiro termo, pode ser constatado que a influéncia da pureza no valor
do calor especifico ¢ desprezivel, e que de modo aproximado o valor do Cp vai ser o mesmo tanto
se a dissolucéio € considerada binaria, como terndria. O mesmo acontece com a influencia da
temperatura, quarto termo de equacfio. Na Figura 3.1 € apresentada a varia¢io do Cp com o Brix
para diferentes temperaturas numa faixa entre 50 °C e 120 °C , comportamento que tem pendente
negativa que representa a diminui¢éo do Cp com a concentragfio da solugo, observa-se ainda que

esta variacdo € pequena, correspondendo o valor méaximo ao Cp da dgua pura.
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Na Fig 3.2 demonstra-se a insignificante variacdo do Cp em funcgfio da temperatura de
saturaco da solugdo. Na Fig 3.3, pode-se apreciar o comportamento linear e a variagdo

insignificante do Cp em fun¢fio da pureza para diferentes temperaturas.
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Figura 3.3 Cp em fungfio da Pureza para temperaturas entre 60 ¢ 110 °C.

3.2.2 Elevacio do ponto de ebulicio

Propriedades de uma solucfio que dependem da concentragdo de particulas do soluto e ndo
da sua natureza sfo conbecidas como propriedades coligativas. Cada uma dessas propriedades
depende da diminuigdo da tendéncia de escape das moléculas do solvente pela adigio das
particulas do soluto. As propriedades coligativas incluem o abaixamento da pressfo de vapor,

elevagio do ponto de ebulicdo, abaixamento do ponto de congelamento e pressdo osmotica.

~ Semnpre que um soluto ¢ dissolvido em dgua, a pressfo parcial da dgua se reduz. Numa

solugfo, a fragio molar serd sempre menor que |, por tanto a pressdo parcial da dgua serd menor
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que seu valor de pressio de vapor. Isto implica que para a soluglo entrar em ebuliclio €
necessario aquece-la até uma temperatura superior a temperatura de ebulicdo do solvente puro. A
diferenca entre a temperatura de ebulig@o da solugfo e a temperatura de ebuli¢fo do diluente &
pressdo de operagdo recebe o nome de elevagdo do ponto de ebuligdo e qualifica o caldo como

uma solugo nfo ideal.

A Lei de Raoult estabelece que em solugdes ideais, a pressdo parcial de um componente
numa solugdo ¢ dada pelo produto de sua fragfo molar e sua pressdo de vapor na temperatura da
solugfio. Assim, quanto maior for a concentragdo de um determinado soluto dissolvido em dgua,
menor serd a fracdo molar da dgua na solucdo e, conseqilentemente, menor serd o valor da
pressdo parcial da dgua. Admitindo que o soluto seja ndo-volatil, a solugdo entrard em ebuligfo
quando a pressfio parcial da dgua se iguale com a presso do sistema. Para que isto ocorra, €
necessario que a solu¢do seja aquecida até uma temperatura superior a temperatura de ebuli¢do da

dgua pura.

Hugot (1986) apresenta tabelas da elevacfo do ponto de ebuli¢fo que para o objetivo da
simulacdo dos processos da fabrica de aglicar nfo resultam praticas, sendo necesséria a busca de

equagdes matematicas que descrevam o fendmeno fisico da elevagdio do ponto de ebuligio.

O trabalho mais completo, encontrado na literatura consultada, para a determinagfo da
elevagdo do ponto de ebuligdo ¢ da atividade foi desenvolvido por Starzak e Peacock (1997) ¢
(1998), onde avaliam comparativamente vinte métodos diferentes de predigfio da elevagdo do
ponto de ebuligio com o método proposto por eles (1997), baseado nos estudos de Scatchard
(1921) e Van Hoook (1987) é conceituado como um modelo semi-ideal de atividade da agua,
mostram as vantagens do novo método quando avaliado com 56 séries de dados recopilados pelos
autores na literatura, concluindo que os métodos UNIQUAC, ASOG, - métodos de contribuigio
de grupos- teoria da solugfo ideal ¢ modelo de hidratagfio, sdo insuficientes para explicar o

fendmeno da existéneia de um minimo no coeficiente de atividade.

A elevagiio do ponto de ebulicio do caldo ¢ determinada como foi dito, pela equagio
proposta por Starzack and Peackoc, (1997), que leva em conta a influencia tanto da concentragio

da solugdo quanto da variacio da pressdo no corpo de evaporagdo.

A temperatura de ebuli¢fio do caldo no corpo serd entio:
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Figura 3.4 Elevag¢fio do ponto de ebuli¢do para diferentes valores de xsac .

A Figura 3.4 mostra a variagfo da elevaciio do ponto de ebuligdo para uma faixa de
variagdo da fracio molar da sacarose de 0,01 até 0,095, pode observar-se que a elevagio do ponto
de ebulicdo ¢ maior a medida que a concentragiio de sacarose aumenta. Comportamento que
pode ser verificado na Figura 3.5 onde foi graficada a elevagfio do ponto de ebulicio em fungdo

da fracfio molar de sacarose para uma faixa de temperaturas entre 20 e 120 °C.
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Figura 3.5 Elevagéio do ponto de ebulicio em funcfio da fracfio molar da sacarose

3.2.3 Entalpia
Conceitualmente a entalpia € a soma da energia interna mais o trabalho de fluxo que
no caso do caldo esta influenciada pela variac8o da concentragfo ao longo do processo até a
sobresaturagio. Hugot (1986) propde uma equagfo simplificada, que dé resultados préticos

aceitaveis; ndo obstante para os fins da simulagio procurou-se uma equagfo mais exata.

As entalpias do caldo foram calculadas segundo a equagdo de Peackoc, (1995).

Brix
( *.(100+ Brix,) N
i B .
B =226 0 18T -2 ] (0,6 -0,0009-T)) (3.14)
i 900-8-Brix, 100
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Figura 3.6 Entalpia do caldo em func¢fo da temperatura para diferentes Brix.
Nas Figuras 3.6 ¢ 3.7 ¢ mostrada a variaclo da entalpia do caldo em fungfo da

temperatura e do Brix, respectivamente.
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Figura 3.7 Entalpia do caldo em funcfio dos sélidos totais.

3.2.4 Variacio de entropia

Determinagdo da variagio de entropia do caldo entre os valores de ,T do caldo e To.

(reportada por Higa, 1997)

(3.15)

AS, = 4,1868-111(

T, +273,15 Brix,
T - [Yi 42 Y:%}
T, +273,15

100

2731
Y, =1,092- IH(WJ

T +273,15
Y, =0,0018-(T, -T,)

T, +273,15
Y, :0,0012—(100—T5i)-1n(—£——-—~
\T, +273,15
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Figura 3.8 Variac8o de entropia em fun¢do da concentragdo a diferentes temperaturas.

Na Figura 3.8 representa-se a variacdo de entropia em funcfo dos solidos totais para uma
faixa de temperaturas entre 60 e 110 °C sendo maior a variagdo de entropia a maiores
temperaturas o que concorda com o conceito de entropia, como medida do desordem molecular, e

para uma mesma temperatura aumenta a medida que a solugfio € menos concentrada.

3.2.5 Solubilidade

A capacidade de um soluto de ser dissolvido por um solvente é o que se conhece como
solubilidade. Desde o ponto de vista termodindmico se um soluto € soldvel num liquido, a

solugdo resultante pode ser tratada como uma dissoluco.

A solubilidade da solugfio sacarose - dgua ¢ calculada pela equa¢io de Gurt, (1937)
reportada por Peackoc, (1995) e Bubnick e Kadlec, (1996) como o melhor ajuste para a

solubilidade em toda a faixa, de interesse, de temperatura.

Sol = 64,476 +0,07585-T, +0,001589 - 7% (3.16)

28



3.2.6 Coeficiente de atividade
A atividade define-se como a tendéncia a escapar da fase do componente da dissolugéo.

O cdlculo do coeficiente de atividade da agua foi feito mediante a equago proposta por

Starzack and Peackoc, (1997).

Ly )=~

g

{ 21214

m} “Xeae " (1 = (130038 %, —0,24653-x_ )) G.17)
Onde:

o = o Vo (3.18)
Na Fig 3.9 ¢ mostrada a atividade da 4gua no caldo em funcfo da concentracdo da

sacarose ¢ da temperatura do caldo.
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Figura 3.9 Atividade da 4gua em func8o da fracfio molar da sacarose.

A determinac¢fo da atividade dos sélidos na solucdo dependera da consideragfo da solugfio

como bindria ou terdria partindo da equacio de Gibs-Duhem:
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Para a dissolug&o bindria, tem-se:

Xpe 0 En(aag )+ x..-dlnfa

sac

)=0 (3.19)

No caso da dissolugdo bindria a atividade da sacarose sera:

in(am)=—T "% d(infa,, ) (3.20)

Xagt ag

A integracio da Eq. (3.20) resulta na Eq. (3.21) onde foi tomada como referencia a sacarose pura.

m(‘fm/f{{))w{m“}(msﬂucuw) (3.21)

o

onde:

A= 11'1(}(530/0 j
K

B=3,0076-(x_, —x.)

sacl sac
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Figura 3.10 Atividade da sacarose em func¢do da fragdo molar da sacarose.

3.2.7 Exergia do caldo

Definiciio do ambiente de referencia.

No caso de uma usina agucareira, a cana de agtcar, matéria prima, tem carbono nas fibras
e também na sacarose, no caldo. Como o tratamento gue ser feito ¢ integral devemos adotar uma
unica substincia de referéncia para cada uma das espécies quimicas que se enconiram nos
diferentes fluxos ao longo do processo produtivo, por este motivo decidiu-se adotar o ambiente
de referéncia proposto por Szargut et alli, (1988) que ¢ unico para cada espécie quimica,
considerando que no estudo em titulo as substancias de interesse se encontram todas na atmosfera

padrdo, por ele definida e que se descrevem nas tabelas 3.6 e 3.7.
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Tabela 3.6 Espécies estdveis no Ambiente de Referencia

Fase Referéneia

Solida CaCO; (calcario)

Solido CaS0O4+2H,0 (gesso)

Liquido HaOy

gasoso Ar atmosférico

Tabela 3.7 Elementos Quimicos —Ambiente de Referencia

Substancia de Referencia | Configuragio estavel para
CaCQO; (calcério) Ca
CaS04+2H;0 (gesso) S
H;O, H
O, (ar) 0
N (ar) N
COy (ar) C

Exergia fisica do caldo.

A exergia fisica corresponde ac desequilibrio térmico e mecédnico com 0 ambiente de
referencia e determina-se pela equacdo cldssica da exergia fisica, Wark (1995), onde a entalpia e
entropia sdo calculadas mediante as equacdes (3.14) e (3.15), adotando como valores padrio para
o estado morto restrito Pe=101,325 kPa e T(=298,15 K

Exﬁ z(hi_ho)mTo'(SiﬂSa) (323)
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Exergia quimica do caldo.

Por definigdio, esta parte da exergia corresponde ao valor de variagio da energa livre de
Gibbs correspondente aos processos de diluigio e reagdes quimicas necessarias para levar o fluxo
em questdo até o estado de equilibrio com o entorno em termos de sua composi¢o quimica,
partindo de um estado de equilibrio fisico com o ambiente de referéncia considerado a 25°C e

0,1MPa (Szargut et alli 1988).
De modo geral a exergia quimica de uma solugfo, caso do caldo da cana de agtcar, em

que o equilibrio das espécies quimicas com o entorno ¢ atingido atraveés de reagfes quimicas e

separacio, se calcula como:

Ex gy = ingiw + R]:Jin Ing, (3.24)
i=1 i=1

onde:
Exen.- Exergia quimica do caldo.

g’ .- Exergia quimica da substancia pura a Po e To (da agua liguida e sacarose, no caso do

caldo). §° =9500 kJkmol de dgua E° = 6007800 kXkmol de sacarose , Szargut, et alli (1987)

1
RTOZ% Ina, - Exergia de mistura, é a variagdo de exergia (ou energia livre de Gibbs a
i=l

temperatura padrfio) devida ao processo de mistura dos componentes.

Nas figuras 3.12, 3.13 ¢ 3.14 sdo apresentadas as curvas de variagio da exergia de

referencia e da componente de mistura assim como a curva da exergia total.
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Figura 3.13 Exergia quimica da dissolugfo binaria 4gua sacarose

Comparando as curvas das figuras 3.11 e 3.12 ¢é visivel que os valores das exergias
correspondentes aos processos de diluiglo e reago quimica até atingir o equilibrio com a

atmosfera sdo dominantes, devido a seu alto valor.

Todas estas propriedades constituem as bases para a simulacfo e calculo energético e

exergético que € desenvolvido nos préximos capitulos.
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Capitulo 4

Descricio do Sistema de Produciio de Aciicar e Propostas de
Modificac¢do

Para a aplica¢do do método proposto no presente trabalho foi adotada come caso de
estudo a usina “Cruz Alta” , em fungfo disso, a descrigio do processo que segue esta focada

nas instalagdes da mesma.

A usina Cruz Alta, do conjunto Agticar Guarani, localizada na Cidade de Olimpia no
Estado de Sdo Paulo tem uma capacidade de moagem de 10 000 tcana/dia. Como produtos
finais produz agtcar refinado granulado para exportagdo, aglcar liquido para fabricas de

refrigerantes e agcar liquido invertido. A capacidade geral de producdo € de 25 000 t/dia.

Para o estudo, o sistema de produgfio de acucar € dividido em cinco etapas: Extra¢ao,

tratamento do caldo, evaporagio, tratamento de xarope ¢; (cozimento centrifugaco secagem).

4.1 Sistema de extracio

O processo inicia-se no sistema de extracio em um pétio ou diretamente em mesas
alimentadoras com 45° de inclinagio. A cana picada é descarregada em mesas de 15° de
inclinagdio alternadamente com a cana inteira. Logo passa por um sistema de lavagem onde
sdo eliminadas as particulas de terra, areia, pedras e outras que prejudicam a extragio de caldo
de cana, alem de danificar equipamentos. A cana ¢ lavada com jatos de dgua, que circula em
circuito fechado, de onde passa para o sistema de preparo, composto por um picador e um
conjunto desfibrador formado por um segundo picador igual ao primeiro, passando por um

eletroim@ para retirar possiveis materiais metélicos que danificam os equipamentos.

A extra¢do do caldo efetua-se gragas a ruptura das células onde estd a sacarose, e a

lavagem destas com dgua ou caldo extraido (embebigdo).
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Figura 4.1 Processo de fabricagdo de agiicar

A extracdo que se diz por difusfio na fabricagdo de aguicar ¢ um processo de
lixiviacdo. O difusor horizontal (Figura 4.2) ¢ constituido por uma caixa em chapa de ago
receptora de cana desfibrada de 8,5 m de largura e 60 m de comprimento, contendo um
transportador horizontal de correntes forjadas de passo 10 polegadas, acionadas por um motor

de corrente continua de 150 HP.

A camada de cana desfibrada sobre este transportador varia entre 1 e 1,60 m de altura.
Durante todo o trajeto do comego ao fim do difusor, esta camada de cana desfibrada é
abundantemente regada com liquido de extracio (caldo). Por baixo da camada de cana
desfibrada, o fundo do difusor ¢ formado por 16 captadores justapostos que sdo caixas com
formato semicilindricos, as quais recebem ¢ caldo que atravessou a camada de cana. Com
efeito, o estrado do transportador de cana é formado por uma tela em ago inoxidavel, que
deixa passar o caldo para os captadores e o envia ao distribuidor de caldo seguinte, colocado
acima do captador precedente servindo como caldo de embebicéo, sendo retido no captador
de entrada de cana. O caldo misto sera enviado para fabricac@io de actcar. Por tanto assim

obtém-se a extragdo em contracorrente,

Na saida do difusor o bagago ¢ enviado a um sistema de pré-secagem constituido por
um conjunto de rolos desaguadores ¢ dois ternos de moenda. O caldo diluido obtido € usado
como embebicdo. O bagago, que sai do sistema de secagem, contem aproximadamente 50 %

de umidade e ¢ transportado para queima nas caldeiras.
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A extracio & efetuada com caldos de embebigdo com temperatura em torno de 80 °C e
PH entre 6,0 ¢ 8,0.
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Figura 4.2 Esquema do sistema de extracio.

O difusor € um equipamento extrator mais eficiente que a moenda, largamente
utilizada em outras usinas. Fsta gasta uma energia considerdvel para extrair o caldo de cana.
Uma vez que o bagago, esgotado ao passar pelo plano axial dos rolos de moenda, re embebi-
se de 4gua; e imediatamente apds passar por este plano, provoca a perda de uma grande parte

do beneficio por um momento obtido e de todo esforgo e poténcia despendidos.

Assim, desejando-se extrair todo o agticar contido na cana ou no bagago com uma s6

operagdo ndo se trabalha mais por pressdo, mas por extragdo & quente, isto &, por difusdo.

Apds a extragio do caldo misto, com uma faixa de 12 a 16 °Brix, passa-se para a

fabricagdo de agUcar cristal.

4.2 Sistema de tratamento do caido

O tratamento do caldo como o proprio nome diz, € uma etapa preliminar, onde tem-se
o objetivo de eliminar ao maximo as impurezas contidas no mesmo, melhorando com isso a

qualidade do agiicar obtido.

Apo6s o difusor, o caldo misto chega na “fabrica” com aproximadamente 13 “Brix; e a
primeira etapa do tratamento € passar esse caldo pela torre de sulfitagdo. Essa torre € uma

coluna na qual o caldo € passado em contracorrente a um gés sulfuroso, o qual € obtido
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através da queima de enxofre em um forno rotativo. O objetivo dessa coluna & colocar o caldo
em contato com diéxido de enxofre, que em contato com o célcio depositado no tanque de

dosagem logo em seguida, servird como um pré - coagulante.

Apés a coluna de sulfitagdio o caldo passa para o tanque de dosagem no qual €
colocado leite de cal para corrigir o PH, que deve ser de 7,0 a 7,2 evitando com isso uma
inversio de sacarose em frutose e glicose (dois subprodutos indesejdveis ao processo, que nio

se cristalizam).

Em seguida ao tanque de dosagem, esse caldo € bombeado para aquecedores (Figura
4.3) para elevar sua temperatura em torno de 105 °C, logo ¢ adicionado polimero catidnico
em um balfio de flash. O balfio de flash tem o objetivo de eliminar as bolhas de ar e de gases
gue se formam no caldo durante o aguecimento e o polimero que € adicionado servird como o

veiculo de decantagfio na etapa posterior.

|
——

Aquecedores

i
|
|
| L
i secundarios

Caldo mi

St A g decantador
TTSeCE

Aquecedores
primanos

Condlensado

Figura 4.3 Aquecedores do sistema de tratamento do caldo

O caldo ¢é colocado entio em decantadores que sdo tanques com grandes capacidades,
nos quais as particulas de sujeira serfio arrastadas para baixo junto com flocos mais pesados
que o caldo , formados pelo polimero. Desses decantadores sdo retirados o caldo clarificado e

o lodo.

O lodo obtido nos decantadores ira ser misturado com bagacilho {que ¢ o bagago da

extragiio, peneirado) e formard uma massa que serd bombeada para um filtro rotativo. Esse
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filtro separard o caldo filtrado ¢ a torta. Essa torta serd utilizada na agricultura como grande

fonte de fosforo e nutrientes orgénicos

O caldo filtrado retornard ao tanque de dosagem para novo processamento.

4.3 Sistema de evaporacio

Na evaporagdo, o principal objetive é a concentragio do caldo clarificado de

aproximadamente 13 °Brix até 65 °Brix, que serd denominado xarope.
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Figura 4.4 Esquema de evaporacgio

Essa concentracgo ¢é feita em cinco etapas, sendo todas em equipamentos denominados
evaporadores, que consistem em trocadores de calor trabalhando com vapor em suas calandras
e com caldo passando de baixo para cima, na parte interna de seus tubos, trocando calor com

esse vapor segundo € mostrado na Figura 4.4,

O sistema na usina ¢ constituido por sete corpos pré-evaporadores que funcionam em

paralelo e os quatro efeitos restantes que funcionam em serie.

O caldo perde parte da dgua nos pré-evaporadores ¢ sua concentracdo aumenta a
medida que passa pelos evaporadores. O fluido de aquecimento na pré-evaporagfo € vapor
exausto do sistema de cogeragdo. O caldo, apds passar pelo primeiro conjunto de evaporagio

(primeiro efeito), possui uma concentragdo em torno de 26 °Brix e ¢ alimentado no segundo
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conjunto de evaporagdo que opera em serie, onde & utilizado vapor vegetal como fluido de

aquecimento.

4.4 Tratamento do xarope

Ao final desta etapa o caldo recebe o nome de xarope, e antes de passar & etapa de
cozimento é feito mais um tratamento para retirada de impurezas e de turbidez do xarope,
visando uma melhor cor nos cristais de aglcar. Nesse tratamento, o xarope € agquecido a 80 °C
e lhe é fornecido acido fosforico, sacarato de cal e polimero aniénico. O xarope € passado por
um aerador ¢ posteriormente por um flotador, para que as impurezas sejam arrastadas para
cima pelos flocos formados pelo polimero e saiam na espuma. O xarope flotado estara limpo e

sera entfo enviado para a cristalizagfo.

Ap6s o tratamento de flotagdo o xarope ird finalmente para a etapa de cozimento, onde
a principal meta € a obtengdo dos cristais de agtcar atraves do cozimento com circulagio

mecanica; e vacuo.

4.5 Sistema de cozimento centrifugacio ¢ secagem

Vapor vegetal aos condensadores
Xarope porves

- e % Maema Diluido
| - =
~ _MagmaB
7
Acicar cristal Mel Final

Figura 4.5 Esquema Cozimento - Centrifugacéo
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Os fatores que influenciam na formagio de cristais (cristalizagfo) sfo principalmente a
alta concenirag@io do produto a ser cristalizado, as sementes de cristalizacfo, temperatura e
agitacdo, ¢ esses fatores sdo conseguidos em equipamentos denominados cozedores ou

VECHOS.

Esses cozedores possuem o mesmo principio dos evaporadores, sendo compostos per
uma calandra, onde ¢ utilizado vapor vegetal de segundo efeito. O xarope passa pela parte
interna dos tubos, porém nesses equipamentos trabalha-se também com agitagdo e vicuo para

aproveitar methor o vapor, ndo dissolver os cristais ¢ nem queimar o xarope.

No processo utiliza-se o sistema de cozimento de trés massas (Figura 4.5) de massa A
(ou de primeira) que gera agucar cristal, o de massa B (ou de segunda) ¢ massa C (ou de
terceira). O cozimento tem o objetivo de recobrar 0 maximo de sacarose contida no xarope,

sobrando com isso um mel final de baixa pureza.

Nos cozedores de massa A, o de primeira, apds ter conseguido a formacio dos cristais,
tem-se uma massa de cristais em um liquido que chamamos de mel. Para separar esse mel dos
cristais de agticar, essa massa é passada pelas centrifugas. As centrifugas de massa A

fornecem o agucar cristal tmido e mel misto.

O mel misto obtido nessas centrifugas, € introduzido no cozedor de massa B, que apos
a cristalizag@o ¢ posterior centrifugacfo, fornecerd um agticar de pureza inferior ao cristal.
Obtém-se também um mel que se denomina mel B. O agtcar obtido € misturado com dgua ou
xarope tornando-se o magma B que € utilizado como as sementes de cristalizagio da massa A,
Jja citada.

O mel B serd utilizado para o cozimento de massa C o qual é feito em um cozedor
continuo diferente dos outros tipos descritos. O cozedor continuo pode trabalhar
continuamente, sendo sempre carregado com mel B e magma (que € produzido em outros dois
cozedores de batelada chamados cozedores de pé) e fornecendo um fluxo continuo de massa
C, ao contrario dos cozedores de massa A e massa B, que devem ser carregados e feitas as

cristalizacGes uma de cada vez por bateladas.

O cozedor continuo produz a massa cozida C, ou de terceira, ¢ apds a centrifugagio
obtém-se o0 mel final e 0o magma C (agicar C misturado com mel B). O mel final € um produto
final, mas ainda pode servir para ser extraido alcool, ou para a fabricacdo de fermento e até

para ser misturado em racfio animal.
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O magma C € novamente centrifugado, obtém-se com isso o magma C afinado que é
utilizado como semente para o cozedor B. O mel C afinado é misturado ao mel B e utilizado

no VACuO continuo.

Para conseguir armazenar o agticar cristal sem uma posterior deterioragfio, é necessario
retirar a umidade do mesmo. Para isso utilizam-se trés equipamentos denominados secadores,
sendo dois verticais e um horizontal, cujo principio de funcionamento baseia-se em passar
uma corrente de ar primeiramente quente e depois fria, por uma cortina de agticar, retirando a

umidade e resfriando-o ao mesmo tempo.

Na Tabela 4.1 apresentam-se os principais dados de operagdo da usina segundo o
boletim de safra 1999/2000

Tabela 4.1 Dados do sistema caso de estudo segundo o boletim de safra

Moagem (kg/s) 113,6

Massa dgua embebigdo (kg/s) 41,7
Massa de agucar produzido (kg/s) 13,4
Torta (kg/s) 1,44

Mel final (kg/s) 0,03

Para cumprir dois objetivos fundamentais: Estabelecer uma metodologia de avaliacdo
exergoecondmica de usinas agucareiras, diminuir as irreversibilidades geradas pelo uso de
vélvula redutora diminuindo o consumo energético do processo de fabricacfio a estrutura

produtiva da usina canavieira foi divida nos seguintes subsisternas:
s Extracdo
¢ Tratamento
e Evaporagdo
~ «  Cozimento-Centrifugacéo e Secagem.

Foram estudadas modificagbes ao esquema térmico instalado na usina Cruz Alta na
safra 1999/2000, que foi tomado como referéncia e denotado como Caso A. Modificactes
que sdo descritas e fundamentadas a seguir.
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4.6 Modificacdes Propostas

As modificagdes propostas baseiam-se na hipdtese da possibilidade de um
aproveitamento mais racional da exergia no processo de fabricagdo de aglcar quando é
substituida a védlvula redutora de pressdo pela re-compressdo térmica do vapor, mediante a
utilizacdo de termo-compressores, reduzindo as irreversibilidades geradas pela vilvula
redutora. A fundamentagdo de cada uma das modificagdes aparece apds a listagem das

mesmas.

» Caso A. Esquema instalado na safra 1999/2000 na usina Cruz Alta do municipio de
Olimpia Estado de S&o Paulo..

e Caso B. Pré-aquecimento de caldo clarificado utilizando vapor de escape.

» Caso C. Pré-aquecimento do caldo clarificado em duas etapas, uma primeira com

vapor vegetal do primeiro efeito ¢ uma segunda com vapor de escape.

e Caso D. Preaquecimento do caldo clarificado em duas etapas e utilizagdo das
extragbes de vapor vegetal do terceiro efeito de evaporagio para os aquecedores do
difusor.

e Caso E. Termo-compressor instalado no primeiro efeito de evaporagdo sem pré-

aquecimento do caldo clarificado.

e Caso F. Termo-compressor instalado no primeiro efeito da evaporagdo com

preaquecimento do caldo clarificado até a saturacio usando vapor de escape.

¢ Caso G. Termo-compressdo instalado no primeiro efeito de evaporagdo com

preaquecimento do caldo clarificado em duas etapas.

e Caso H. Termo-compressdo instalado nos efeitos primeiro e terceiro sem

preaquecimento do caldo clarificado.

¢ Caso I. Termo-compressdo do vapor vegetal nos efeitos terceiro e quarto, com
preaquecimento do caldo em duas etapas € consumo de vapor vegetal do terceiro

efeito para o aguecimento do xarope.
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Fundamentacio das modificages.

Caso B.- O preaquecimento do caldo clarificado é uma das formas tradicionalmente
encontradas na literatura cléssica do tema (Hugot, 1986) para a diminui¢do do consumo de
energia nos sistemas de evaporago. O fato que a temperatura de entrada do caldo clarificado
seja inferior & temperatura de evaporagdo da solugéio & pressdo de trabatho do evaporador, 1035
°C, faz com que uma parte da drea de troca térmica do primeiro efeito que funciona como pré-
evaporador esteja destinada somente 2 elevagio da temperatura do caldo até a saturagéo, o que
poderia ser evitado se o caldo fosse aquecido previamente num trocador de calor externo ao

primeiro efeito.

A situagho ideal € a de realizar este pré-aquecimento com vapor de temperatura e
pressdo mais baixas que o vapor de escape das turbinas. Esta possibilidade ¢ explorada no

item seguinte.

Caso C.- Sendo que a temperatura que se pretende alcangar no pré-aquecedor externo
¢ a temperatura de saturagio da solugdo a pressdo de operagéio do primeiro efeito, para o pré-
aquecimento do caldo requere-se um vapor a mais alta temperatura que a de saturagdo, sendo
possivel o pré-aquecimento do caldo em duas etapas, uma primeira aquecendo com vapor
vegetal do primeiro efeito e uma segunda com vapor de escape o que reduzitia o consumo

global de vapor de escape.

Caso D.- As modificagBes fundamentadas no Caso C, acrescenta-se a substituicdo do
vapor vegetal utilizado no difusor, antes proveniente do primeiro e segundo efeito da
evaporacdo. Os niveis de temperatura requeridos nos aquecedores do difusor sdo de 84 até 94
°C o que permitiria o aquecimento com vapor vegetal do terceiro efeito de evaporacio, cuja
pressdo de operagdo € de 103,3 kPa o que corresponde a uma temperatura de saturagio do
vapor de 100,5 °C.

Caso E.- A introducdo da termo-compressiio tem como objetivo a diminuicdo do
consumo de vapor no sistema de evaporagiio e a substituigio da valvula redutora de pressdo,
cuja funcBo (mica € diminuir os pardmetros do vapor P, T até os valores requeridos no
processo de evaporacdo, que sdo pardmetros baixos, com a conseguinte geracfo de
irreversibilidade. A termo-compressdo permite uma melhor utilizagdo do vapor de exergia
mais alta, embora seja um processo que gera irreversibilidade, esta é menor que no caso da

utiliza¢do da vélvula redutora.

Caso F. — Combina as fundamentacgdes do CasoEe o Caso B .
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Caso G.-Combina as fundamentac¢des dos Casos E e C.

Caso H.- Combina as fundamentagdes da utilizagfo da termo-compressdo no primeiro
efeito de evaporacdo com a instalagio de um segundo termo-compressor no terceiro efeito de
evaporagdo com o objetivo de fornecer o vapor vegetal re-comprimido para os aquecedores do
sistema de tratamento. Esta re-compressdo térmica do vapor vegetal extraido ¢ introduzida
com o objetivo de entregar este vapor ao sistema consumidor nas mesmas condigdes do vapor
que ¢ utilizado hoje, evitando assim a necessidade de introduzir modificagdes nos sistemas

de troca térmica atualmente instalados.

Caso 1.- O deslocamento da termo-compressdo para os tltimos efeitos de evaporacdo
baseia-se nos resultados obtidos por Higa (1999) quem demonstrou a vantagem do ponto de

vista energético, da alocacgo das extragdes de vapor nos Gltimos efeitos da evaporagio.

Os esquemas detalhados da planta de produgfio que correspondem a todos estes casos

aparecem no Apéndice F.
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Capitulo 5

Simulacio do Sistema de Producio de acicar e Determinacio do
Custo Exergético.

O balango exergético mostra a eficiéncia termodinimica real do processo, ao evidenciar
as fontes de irreversibilidades do mesmo, isto ¢ as perdas de exergia, perdas ndo indicadas pelos

balanc¢os energéticos.

O balango exergoecondmico permite comparar propostas alternativas, identificando a
melhor delas através da comparagdo dos custos exergéticos unitérios dos fluxos - produto do

sistema.

A vantagem do balango exergético é que as perdas encontradas podem ser convertidas
diretamente em kWh, que seriam ganhos se estas perdas fossem evitadas. (Christodoulo, 1996)

A continuacfo € descrito o sistema de equagdes utilizado para cada um dos subsistemas
nos que foi dividida a fabrica de agticar, os fluxos de entrada € os de saida, particularmente os
destinados aos consumidores de vapor vegetal, sfo indicados. A simulacio energética, e a

avaliagdo exergética e exergoecondmica foram implementadas no software EES®.

5.1 Difusor

Embora o sistema de extragio esteja considerado como um sistema independente da
fabrica de agiicar, consome para o aquecimento do caldo extraido, vapor vegetal, que provem do
multiplo efeito de evaporagdo; e a recuperacgéo do condensado da fabrica, que € incorporado nele
como agua de embebicdo. Razdo que leva 2 analise da extra¢3o no contexto da fabrica de actcar.
Dentro do sistema de extragfo o equipamento onde ela € efetuada diretamente € no difusor, cujas

caracteristicas técnicas ja foram descritas no capitulo 4.
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Na Figura 5.1 ¢ esquematizado o subsistema difusor, nela sio também indicados os
insumos: cana, energia elétrica, 4gua de embebigdo, vapor vegetal I, vapor vegetal II e os fluxos

de saida: condensados dos vapores vegetais I e I e os dois produtos: caldo misto e bagaco.

Trqbqlho Vapor Vapor
elétrico vegetalI vegetal 1T
2 4 l 5
1 ; | g
; 1
' cana i | T Pagaco
Agua ' E
embebica ‘ ; >
3 E A
L : Caldo misto
ok tonde
Condensa ondensado

Vapor vegetal 1 vapor vegetal 11

Figura 5.1 Estrutura Produtiva do Difusor. Caso A

Balanc¢o de massa do difasor

ms =m, (5.1)
my =M (5.2)
m, +m, =mg +m, (5.3)
Balanco de exergia

Fx, =W, 54

A irreversibilidade gerada no subsistema ¢ calculada através do balango de exergias.

I, =(Ex, + Ex, + Ex, + Ex, + Ex;)—(Ex, + Ex, + Ex, + Ex,) (3:5)

Eficiéncia exergética.

_ (Exg + Ex, + Ex, + Ex,) (5.6)

N (Ex, + Ex, + Ex, + Ex, + Ex)
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Balanco de custo exergético

A exergia € considerada uma medida objetiva do valor termodindmico de um portador de
energia, e estd estreitamente relacionada ao valor econdmico do portador por isso adota-se a

exergia como base do processo de atribui¢fio de custos.

Define-se como custo exergético a quantidade de exergia necessaria para obter o produto,
baseia-se na contabilidade da destruigdio de exergia a qual por sua vez estd ligada a concepgdio do

proprio sistema e também 4 manutenco e operacio dele.

A aplicagdio da proposigédo (P1), Capitulo 2, a0 volume de controle difusor é descrita pela
Eq. (5.7).

C1+62+C3+C4"§”C5=C6+C7~§'C8+Cg (57)
kl *EXl +k2 *EXz +k3*EX3 +k4 *EX4 +k5 *EXS =
ké*EXé +k7 *EX7 +k3*EX8 +k9 *EXQ

De acordo com as proposi¢Ses mencionadas no Capitulo 2, neste caso ao custo
exergético unitdrio da cana de aglcar ¢ designado o valor 1, o que significa que o custo
exergético da cana sera considerado igual & sua exergia, proposigdo (P2).

(5.8)
k; =1 (P2)
Da avaliagio termoecondmica do sistema de cogeragdo da mesma planta, Sanchez e

Nebra, (2002} obtiveram o custo exergético unitario da energia elétrica consumida pelo difusor e

as moendas.
5.9
k, = 7,348 Sanchez . e Nebra, (2002 )
(5.10)
kg =kg (P4b)

A Eq. (5.10) implica em que o bagaco e o caldo s#io considerados “produtos” do difusor
em pé de igualdade. O bagago também pode ser considerado um “subproduto” caso no qual ter-
se-ia
kg =k (5.10"
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Neste caso o caldo que sai carregaria no seu custo todas as irreversibilidades deste volume

de controle.

A variagdo de exergia dos fluxos de vapor vegetal é um insumo do processo, portanto,
segundo a proposicdo (P4a), ter-se-ia:
ki =k, (P4a) (5.11)

k, =k (P4a) (5.12)

Tabela 5.1. Exergias de entrada e saida correspondentes aos fluxos no difusor para os

casos estudados

Casos Entrada Saida
ABCEF.G |Ex;+Exs+tExs+Exs+Exs | Ex¢tExs+Exg+Exo

D Exi+Exo+Exs+EXsy Exspt+ExgtExg

HI Ex;TExp+Exs+Exe+Exay Exzot+Exg+Exe

Os fluxos 29° ¢ 30’ correspondem ao vapor vegetal Il nos casos em que o aquecimento

¢ feito com vapor vegetal Il e nio com vapor vegetal I e 11

5.2 Sistema de tratamento do caldo

5.2.1 Aquecedores Primarios

A Fig 5.2 apresenta os fluxos de entrada e saida dos aquecedores primdrios
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9 Caldo

=

10 p)
Vapor
vegetal I1

1 11
Coﬁ'densado
l vapor vegetal I
2
Caldo misto
aquedido

Figura 5.2. Fluxos nos Aquecedores Primarios.

Balanco de massa

5.13
My = My, ©-19)
My = My, (5.14)
Balanco de energia
=M (h12 "h9)/ .
& (o =)™ 615

Sendo 1 0 coeficiente que caracteriza as perdas de energia ao médio ambiente, cujo valor

adotado para todos os equipamentos analisados ¢ 0,98.

Balanco exergético

Irreversibilidades geradas no subsistema

I,p =\Exg + Ex,y)—(Ex,, + Ex,;) (5.15)

Eficiéncia exergética
_ (Ex, +Ex1y 5.16
T (&5, + Bx,) 19
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Custos Exergéticos.
A equagdo de balango dos custos exergéticos, conseqiiéncia da proposigio (P1) para este

volume de controle ¢ descrita pela Eq. (5.17).

Co+Cyy=Cy+Cy 17

ky * Ex, + kyy * Exo = ky, * Ex;, +kp * Ex,y (5-18)

ky =k (P4a) (5.19)

A Eq (5.19) considera o custo exergético unitario do condensado do vapor vegetal igual
a0 do vapor utilizado no aquecimento. O insumo do aquecedor ¢ a variagio de exergia do vapor
de aquecimento durante o processo. O caldo, produto do mesmo, carregard o custo das

irreversibilidades.

5.2.2 Aquecedores secundarios.

Na Figura 5.3 aparece o esquema dos aquecedores secundarios onde sdo indicados os
fluxos de entrada e saida no volume de controle. O caldo misto & aguecido com vapor vegetal do

primeiro efeito de evaporacio

12
Caldo

i misto

13
Vapor P
vegetal I
14
Mndensado

' vapor vegetal 1

15

Caldo

clarificado

Figura 5.3. Fluxos dos aquecedores secundarios.
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Balanco de massa
My, = mys

Hly = My

Balanco de Energia

m = e R

Balanco de Exergia
Lo = (Exu + Ex;, )‘“ (Exw + ExlS)

Eficiéncia exergética

_{Ex,, +Ex )/
Mee =57 y (Ex, + Ex;; )

Custos Exergéticos

Cy, +Cy5 =Cy +Cs

* ® — L * *
ki * Exy, + ks * Ex;y =k, * Ex + K * Ex;;

k14 = k13

(P1)

(P4a)

(5.20)
(5.21)

(5.22)

(5.23)

(5.24)

(5.25)

(5.26)

A Eq. (3.26) implica que o custo exergético unitario do vapor vegetal utilizado para o

aquecimento € igual ao custo exergético unitario de seu condensado (P4a), sendo o caldo quem

carrega Os custos das irreversibilidades geradas.

5.3 Preaquecimento do caldo clarificado.

De acordo com as modificagdes propostas e fundamentadas no capitulo 4 € analisado o

preaquecimento do caldo numa etapa utilizando vapor de escape ¢ em duas etapas utilizando

vapor vegetal | na primeira etapa e vapor de escape na segunda.
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5.3.1 Preaquecimento numa etapa utilizando vapor de escape.

16
Vapor
de escape

15 18
Caldo Caldo clarificado
clarificado pré-aquecido
17y
Condensado
vapor de escape

Figura 5.4. Esquema do preaquecedor de caldo clarificado.

Balanc¢o de massa

My =My

My = My,

Balanco de Energia

The = e (hl5 *hl%"m ']"17)

Balanco de Exergia

Irreversibilidades geradas

lagee = (Exls + Ex;, )— (Exﬁ + Ex,q )
Eficiéncia exergética

o = (Exz‘! + Exis)

n (Exls + Ex; )
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Custos Exergéticos

No volume de controle preaquecedor de caldo clarificado, (Fig. 5.4), como consequencia
das proposigdes adotadas, o custo exergetico unitario do vapor de aquecimento ¢ igual ao custo

exergetico unitario do condensado.

Cis +Cp =Cp, +C4 (5.32)
kis *Ex5 + k16 *Exy6 = k17 *Exy7 +kig *Exyg

by =k (P4a) (5.33)

. N (5.34)
kig =kyo bifurcacfio do vapor de escape

A Eq. (5.33) implica que o insumo do aquecedor de caldo clarificado é a variagdo de

exergia do vapor de escape que se condensa na calandria do trocador de calor.

Ao ser pré-aquecido o caldo com uma fragdo do vapor de escape, o custo exergético
unitdrio da fragdio de vapor de escape utilizada no pré-aquecedor ¢ igual ao custo exergético

unitdrio do vapor de escape de onde ele é bifurcado Eq (5.34).

5.3.2 Preaquecimento do caldo em duas etapas.
Para a primeira etapa de aquecimento até uma temperatura intermédia de 107 °C pode ser

utilizado vapor vegetal do primeiro efeito de evaporagfio, embora para a segunda etapa de

aquecimento, até a saturagdo, requere-se vapor de escape. Figura (5.5)
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Condensado Condensado
vapor de vapor vegetal
escape 1

Figura 5.5.- Pré-aquecimento do caldo em duas etapas.

Balanco de massa

I (5.35)
Mygr = My g0
(5.36)
My =M, =m
15 15 18 (537)
Balanco de energia
= s (h15 ‘“hxs) (5.38)
e (s — iz )
gy - hls-)/ (5.39)
The (hlﬁ‘ — by ) m
Balanco de Exergia
Irreversibilidades geradas
{ e = (Ex,s + Exyg )—(Ex,y + Ex,, ) (5.40)
(5.41)

L pgee = (Exls' + Ex:s’)_ (Exm + Exn’)
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Eficiéncias exergéticas

= (Exii’ + Exw*)

e (Ex; + Ex,q) (5.42)
_ (Ex + Ex,.) -
Mo = (Ex,o + Ex,) (5.43)
Custo exergético
A equagdo de balango para a primeira etapa é€:
Cis+Cy =Cp +Ciy (P1) (5.44)
ks * Exis + kg * Exig =k ¥ Exip +Fg * Exyy
koo =kis (Pda) (5.43)
Para a segunda etapa de aquecimento:
Cis +Cip =Cipr +Cy (P1) (5.46)
ko *Ex, o +kio *Exy o =k *Ex. + kg * Exyy
ki =K (P4a) (5.47)

Como até agora, o caldo € que carrega os custos das irreversibilidades.

5.4 Sistema de evaporacio

Denomina-se evaporagio & operagdo unitdria de concentragio de um soluto em uma
dissolugdo onde o dissolvente e geralmente dgua. A evaporacio efetua-se a expensas do consumo
de energia para o aquecimento e evaporagio do dissolvente, que ¢ feita através das paredes dos

tubos onde a dissolucdo evapora.

Os evaporadores podem ser de tubos verticais ou de placas, com pelicula descendente ou
ascendente, permitindo estes Gltimos a operagdo de até dez efeitos de evaporagio (Christodoulo

1996).

Objeto de estudo deste trabalho sdo os tradicionais sistemas de evaporagfio de tipo Robert
de tubos verticais, com circulagio em paralelo dos vapores de aquecimento e do caldo que

encontram-se instalados na maioria das usinas de agticar de cana, Figura 5.6.
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Figura 5.6 Esquema produtivo do sistema de evaporacio. Caso A

A evaporacdo na industria agucareira é um dos processos de separacdio, mediante o
cambio de fase a qual deve seu nome, que tem por objetivo a eliminagio da agua que foi incluida

no processo de extragdo, apds o processo de tratamento, € a concentracdo do caldo.

O processo tem como restri¢go que a concentragdo do caldo na saida do sistema nic deve
superar os 70 °Brix. Devido a que a formagio de cristais acontece aos 78 — 80 °Brix,
teoricamente, poderia ser levado até os 72 ou 75 °Brix, isto ndo é feito na pratica, porque no
cozimento necessita-se de um xarope capaz de dissolver cristais no caso da formacio de falsos
graus (Hugot, 1986). Deve-se também tomar cuidado com a temperatura no processo de
evaporago para evitar os processos de inversdo da sacarose que se acelera cerca dos 115 °C até
converter-se em proibitiva quando sfo ultrapassados os 125 — 130 °C, (Hugot, 1986). Qutra
restriclo refere-se ao requerimento energético, minimo consumo de vapor de escape, cuja
implicagfo direta no balango energético da usina é evidente.

O sistema de evaporagdo da usina ¢ composto por um pré-evaporador e um quadruplo
efeito, com circulagdo em paralelo do caldo e os vapores, cujas caracteristicas construtivas

encontram-se no Apéndice A.

O caldo clarificado vem do sistema de tratamento do caldo com uma concentracio média
de 14,42 °Brix e sai da evaporagfo com uma concentragio média de 64,42 Brix , (ver Apéndice

B).

O vapor de aquecimento, que vem do escape dos turbogeradores e da valvula redutora de

fabricacdio tem uma presséo de 0,212 MPa. € 125 °C de temperatura.
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A simulagdio do sistema foi realizada segundo as equagdes de balango de massa e energia

que seguem

Em todas as simula¢es realizadas foram mantidas constantes as pressdes de vapor em
cada corpo do sistema, seguindo uma das linhas de trabatho aplicéveis na simulagfo deste tipo de
sistemas (Hugot, 1986).

5.4.1 Balanco de massa dos corpos dos evaporadores.
Balanco de sdlidos

Considerando, que a quantidade de s6lidos na solugfio (caldo) é constante; e conhecidos
os brix do caldo clarificado ¢ do xarope, fornecidos pelas medigdes do laboratério, Apéndice B,
determina-se a evaporagdo total, segundo as equagdes do balanco de massa, (Hugot, 1986; Honig,
1969).

My = mg -[1 - B”"ISJ (5.48)

Brix,,

Balanco de massa

Mg = My + My + Mg + 1) + My, (5.49)
My == M5 + My + My, + My, (5.50)
Mg = Myg + Mg + iyg (8.5
My = My + My (5.52)
M3y = My3 + My, (5.53)
Mg = My, (5.54)

(5.55)

My = My
(5.56)

Miys = My
(5.57)

Mg = MMy,
5.58
M3z = My; (5-58)
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54.2 Balanco de Energia.

A metodologia descrita para a avaliagdo energética dos evaporadores baseia-se na lei de
conservagdo da energia, particularizada para o caso objeto de estudo na literatura existente
(Bugot, 1986; Honig, 1969; Baloh, 1995, Camargo 1999).

O calor (sensivel e latente) do vapor de escape introduzido na calandra do evaporador é

transferido ao caldo que circula e se evapora dentro dos tubos verticais do mesmo.

No pré-evaporador o caldo entra a uma temperatura de 95 °C, inferior & temperatura de
saturacdo, consumindo calor sensivel para o aquecimento até a saturagdo e calor latente de

mudanca de fase.

A quantidade de vapor de escape necessario para a evaporagiio em cada um dos estagios

do quintuplo efeito, calcula-se como:

m, = (5.59)

[mi_l (hvi - Cpi—fz:—l )]_- [mi( i CP"TS!}/ ‘N
(thi - hﬂﬁ )
Onde:
n =0,98.- Coeficiente de perdas de calor ao médio ambiente,
i.- numero de estagio

5.4.3 Principais indices de avaliacfio do sistema.

Os indices que se apresentam sdo o resultado de uma pesquisa bibliografica, na qual
foram identificados para a caracterizagdo da operacdio dos sistemas de evaporacio das usinas
(Hugot, 1986; Camargo et alli, 1990; Baloh, 1995).

IveXgr.- Consumo de vapor de escape por toneladas de xarope. Permite relacionar a
quantidade de vapor consumido, isto € o insumo do sistema com o produto, o xarope. (Camargo
et alli, 1990)

PeX, = ”’% (5.60)
38
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IVEMr -. Toneladas de vapor de escape consumido por toneladas de vapor vegetal
produzido na instalagio. Permite avaliar a economia de vapor da instalacfo. (Camargo et alli,
1990}

V.M, = ”’%1 ) (5.61)

IMVe.- Toneladas de vapor vegetal produzido no sistema por tonelada de vapor de

escape consumido, € o inverso do indice anterior. (Camargo et alli, 1990)

€convp-- ECONOmia de vapor no sistema.- Representa a quantidade de vapor de altos
pardmetros o de escape que deixa de ser consumida ao utilizar o vapor vegetal para o
aquecimento. Depende da utilizagdo dada ao vapor vegetal de cada um dos estigios e do numero
de corpos que o compSem.(Hugot, 1986). A equagfio tem uma pequena aproximagio, j4 que

iguala a massa evaporada com a de vapor de aquecimento.

1 2 3 4

5
Coomp = My My Mgy Mgy My (562)
1 44 R I /]

PEX.- Produ¢do especifica de xarope.- toneladas de xarope produzido por toneladas de

caldo clarificado que entra no sistema (Camargo et alli, 1990).

p, =T (5.63)

Coeficiente de Dessin para os diferentes estagios de evaporagfio, segundo a equagio de
Dessin (Hugot, 1986).

O Coeficiente de Dessin, ¢ um fator introduzido pelo engenheiro francés do mesmo nome
na sua formula para calcular a evaporagiio de um efeito qualquer dum multiplo efeito, que
considera as incrustagdes permitindo assim té-las em conta no projeto ou verificago do trabalho

dos corpos, correspondendo o valor de 0,001 as condigées 6timas de operagio.
My,

f = : i (5.64)
1 (1 00 — Brix ) (Tvaquec - 54)' S (Tvaquec - Ty )

sendo:

myi — Evaporacio do corpo analisado, kg/s
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Brix;» —Concentragio media de sélidos totais no caldo durante o processo de evaporagdo, no
estagio .
Tvaquee ~Temperatura do vapor de aquecimento que entra na calandria do evaporador. No

primeiro estagio Tuaguec= Tve, nos restantes Tugguee= Ty
Segundo o critério de Hugot, (1986):
/=10,001 corresponde 4s condigdes normais e boas de trabalho do corpo

f = 0,0007 corresponde a um multiplo que opera em condigdes mediocres ou que se incrusta

rapidamente.

J = 0,0008 corresponde a um multiplo com fortes incrustacdes, usa-se nos projetos a fim de
garantir uma margem de seguridade ¢ integrar a eventualidade de que acontecam fortes
incrustagdes,

IE; .- Indice de evaporacfio do corpo i.- toneladas de vapor vegetal produzido no corpo i

por m” de superficie de transferéncia de calor (Camargo et alli, 1990).

IE =D (5.65)

8

i

Coeficiente de evaporacdo total do muiltiplo. CEER.- kilogramas de 4gua evaporada por
hora por m® de superficie de troca térmica do multiplo (Camargo et alli, 1990).

— mw]"' ky
CEER -’ (5.66)

Total

Eficiéncia da 4rea de evapora¢io (Camargo et alli 1990)

EAE = (1«-—333-%&) 1100 (5.67)

mwT

5.4.4 Calculo dos coeficientes de transferéncia de calor dos diferentes estigios de

evaporacio:

Para o cilculo dos coeficientes de transferéncia de calor de cada um dos estagios foram

utilizadas diversas equagGes reportadas na literatura, que se apresentam a continuagéo.
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* Equagio da transferéncia de calor proposta por Camargo et alli, (1990). Nesta equagdo foi
considerado no primeiro efeito que a temperatura de entrada do caldo € menor que a temperatura
de saturago 4 pressdo de trabatho do pré-evaporador e que o vapor de escape que alimenta a
calandra esta ligeiramente superaquecido, o calor trocado ¢ calculado através da diferencia de
temperatura media logaritmica. No caso dos outros estigios foi utilizada a diferencia de
temperatura entre 0s dos fluidos, por estar ambos fluidos saturados e cambiar de fase durante o

processo de troca térmica.

— m, '(hg\r‘ *hﬁ#)‘y
U, = AT (5.68)
s Eguag#o de Baloh

5,23-10°

Upyon = 5.69
Bk Brix? | + Brix] +800 (.69
¢ EquagGes de outras fontes (Baloh, 1995), (Radovic, 1979), (Westphalen, 1999)
502,31-T,,
U = 8 5.70
Schewedenformel Brixi ( )
465117,
U =l TS 5.71
Spreyerer Brix,. ( )
69,78 -T,(3,5+0,04-T,
U ttopsonk = s : s) (5.72)
Brix,
U pass = 0,613-(100 - Brix,,, )-(T,,, -7 ) (5.73)
Uy = e s (5.74)
Brix,,

Tg.- Temperatura de ebuligdo do caldo, °C.

Devido & diversidade de equacGes propostas para o calculo do coeficiente global de
transferéncia de calor, diante da dificuldade de recomendar como “melhor”,algumas delas optou-
se por indicar € calcular todas as encontradas na literatura.
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5.4.5 Eficiéncia Energética

Na aplicagio do conceito termodindmico de eficiéncia energética, considera-se que a energia
utilizada efetivamente pelo subsistema ¢ a energia de todos os fluxos de vapor vegetal mais a
diferenca de energia entre a entrada e saida do caldo ac longo do processo. S#o considerados
todos os fluxos de calor fornecidos por todos os vapores que condensam na calandra dos corpos

de evaporacdo, assim:

3
ZMm Mg + M By~ M, b,

Menerg, =~ 7 (3.75)
Mg (g =y, )+ Y My, (b~ B, )
f=l
Eficiéncia energética de utilizaggo do vapor vegetal no sistema sem termo-compressgo.
Msl ‘(hgm _kf3§)+ Msz '(hng "'hfwz) + MV5 '(hgws “hﬁvs)
nensang = (5.76)
My (b, —h, )

Eficiéncia energética de utilizagfio do vapor vegetal no sistema com termo-compressgo.

n =Msz'(hg51“hﬁ1)+Msz '(hng_hﬁvz)+MV5 '(hgws“hﬁas) (5 77)
exsamg NM 5 - Vg ‘hfyg)'*'MVAP'(hgmp“thg)

5.4.6 Balanco Exergético do Miiltiplo Efeito
Calculo das exergias fisicas do vapor para os diferentes valores de P e T de trabaltho dos
COIpos.

Para a determinacio da exergia fisica do vapor admite-se como sisterna de referencia

aquele definido por Szargut, 4 T¢=298,15 K e P=0,1 MPa, como explicado no Capitulo 3.



AEx =M [(h —h,)-T, (s —s,)+ Exch] (5.78)

Exch=49,96 kJ/kg

Eficiéncia exergética do sistema

Também foi definida a eficiéncia exergética do sistema de evaporagio, considerando sua

condigéo de equipo dissipativo como a relagio da soma das exergias dos fluxos de saida e dos

fluxos de entrada.

- ZExsafda
Nererz = m (579)

No caso do sistema de evaporagfio sfio consideradas saidas: exergia do xarope que sai do
multiplo, exergia das sangrias nos corpos I e II, exergias dos fluxos de condensado das calandras

dos corpos, exergia do vapor vegetal do quinto corpo que vai ao condensador.

S8o consideradas entradas: exergia do vapor de escape que entra na calandra do primeiro

corpo, exergia do caldo clarificado que entra no primeiro corpo.

Eficiéncia exergética de utilizacdo do vapor vegetal no sistema sem termo-compress3o.

Eppy = Exg + Exgy (5.80)
Exy
Balanc¢o Exergetico.
Irreversibilidades geradas
1, = (Ex,g + Ex;y)—(Ex, + Ex,y + Ex,q, + Ex,y + Ex,)) (-81)
Iy= (Ele + Exy )' (Ex5 + Exyg + Exy; + Exy + Ex,y5 + Exzs) (5.82)
(5.83)
Iy = (Exzs + Exze)"’ EXy + EXog + Exyg + Exyp + Exy)
I, = (Exzs + Exsl)“ (Exsz + Exq; + Ex34) (5.84)
I, = (Ex;; + Exy, )= (Bxys + Exy + Ex,; ) (5.85)
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Custo exergoecondmico

Cig+C =Cy+C5 +C +Cy +C, +C, (Pl) (5.86)
Rig ¥ Exig + kg * Exyy =
Ky Exy + k3 * Ex;; + kg * Exy o + koo * Exyg + kyy * Exyy + ko, * Ex,

O custo exergético unitario do vapor de escape foi determinado por Sanchez e Nebra,

(2002) para o sistema de cogeragdo da usina objeto de estudo sem considerar valvula redutora de

pressdo.
ki = 35,834 Sanchez e Nebra, 2002 (5.87)
kn = k4 bifurcagéo (588)
(5.89)
ky =k
(5.90)
ki = ki (P4a)
ky =k bifurcagio. (5.91)
(5.92)
ky =ky (P4b)
ky =ky (Pda) (3.92)

Na Egq. (5.92"), alternativa da equagfio (5.92), carregam-se todos os custos exergéticos no
caldo concentrado que sai do efeito.

A Eq (5.92) cumpre-se no caso em que o vapor vegetal é considerado um produto, assim
como o caldo. O vapor vegetal e o caldo repartem os custos das irreversibilidades,
proporcionalmente segundo o valor de sua exergia.

No caso em que ndo ha pré-aquecimento do caldo clarificado ou este é feito com vapor de
escape, o terceiro termo da direita da Eq. 5.86 anula-se, por ndo existir o fluxo 16

Para o segundo efeito de evaporagdo denotado por II, cumprem-se as mesmas

considera¢des mencionadas nos paragrafos anteriores.

Cp+Cp =Cy +Cy +Cpy +Cpy +Cy +Cp (5.93)

ko) *Exy1 +Kop *Expp =
k5 ® EX5 + klO * Exw - k23 *EX23 + k24 *EX24 +k25 * EX25 “+ k26 * EX26
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Ky =k bifurcacdes

ko5 =Kkyg bifurcacdes

kos =koy bifurcacdes

ko = kg O vapor vegetal é considerado como produto
Ky = ky (P4a)

ky =ky (P4a)

Para o terceiro efeito de evaporagdo denotado por III:

Cos5 +Co =Co7 +Cag +Cpyp + C3¢ +C3y

kos *Exgs + kg *Exo¢ =
ko7 *Exo7 +kog *Exog + koo *Expg + Ky *Exgy +kj3; *Exy)

k kT k 29° biﬁ}.rcagzées
Ky = Ky bifurcacdes
Ky = Ky (P4a)
ko =k O vapor vegetal € considerado produto
Ky =Ky Carregam - se as irreversibilidades no caldo que sai

Para o quarto efeito de evaporagdo denotado por IV
Crg +C31=C3 +C33 +Cyy

kog *Expg +k3; *Ex3) = k3 *Ex3p +k33 *Ex33 +k3g *Exgy

ky =k (P4a)
ky, =kyy, O vapor vegetal € considerado produto
ky =k, Carregam - se as irreversibilidades no caldo que sai.
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Para o quinto efeito de evaporacio denotado por V.,
C33 +C34 =C35 +C36 +C39

(5.107)
k33 *Ex33 +k34 *Exay =k3s5 *Ex3s + kg *Exze + k37 *Exszg
ki =k, (P4a) (5.108)
ko =k, O vapor vegetal € considerado produto (5-109)
. - . (5.109"
ki = k55 Carregam - se as irreversibilidades no caldo que sai

5.5 Sistema de evaporagio com termo-compressor no primeiro efeito de evaporacéo.

Termocompressdo chama-se 4 pratica de recomprimir um vapor mediante um outro fluxo
de vapor de pressdo e temperatura mais altas. Desta forma sua pressio e temperatura sdo
aumentadas permitindo que seja utilizado novamente. O trabalho de compressdo resulta da
conversdo de energia cinética da mistura com alta velocidade em carga de pressdo. Logo, o vapor
a uma pressdo baixa ¢ arrastado e comprimido até uma pressdo superior as custas da energia do

vapor de agua motriz (Kern, 1955).

No caso da usina, tem sentido a avaliagio da possivel utilizacio da termo-compressdo
pela possibilidade do reaproveitamento do vapor vegetal do proprio sistema de evaporaciio como
vapor de aquecimento. Com a conseguinte redugio do consumo de vapor de escape. Alem da
existéncia de valvulas redutoras de pressdio, cujo tmico objetivo é levar o vapor vivo desde os
pardmetros de saida da caldeira até os parimetros requeridos no processo, neste caso, do processo
de evaporagdo. O célculo do termo-compressor foi feito assumindo que era aproveitado o vapor

vivo que atualmente passa pela vélvula redutora de fabricacéo.

O sistema de re-compressdo térmica do vapor consiste em passar o fluxo de vapor, de
altos parfmetros, por um ejetor de vapor com o objetivo da sucgiio de parte da massa de vapor
evaporada no primeiro corpo, quantidade de vapor que vai depender do coeficiente de arrasto do

termo-compressor.
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38 &
39

Figura 5.7.- Esquema do termo-compressor http://wwiw kinetic-

therm.com/english/produci/elec-thermo-vac/eiee-thermo-vac. him

A relacdo, ou coeficiente, de arrasto define-se como a relagfio entre o peso de vapor
aspirado e 0 vapor motriz. O fendmeno fisico envolve fluxos supersénicos, interagdes de choque
¢ mistura turbulenta dos fluxos dentro dos limites do ejetor, o qual faz a tarefa de
dimensionamento de um ejetor extremamente complexa, sendo necessdrio certas suposi¢des que

no final deverfio ser verificadas e corrigidas experimentalmente.

Cherkasky, (1980), e Huang (1998) fazem um estudo tedrico mais profundo da eficiéncia
¢ dimensionamento de termo-compressores, a partir dos efeitos gas - dindmicos e de
intercambio de momento dos dois fluxos que participam do processo, o vapor aspirado e o vapor
motriz ou primario dentro do ¢jetor; e dos fendmenos de choque que influenciam na operaco do
mesmo, o do fluxo motriz através do bocal de entrada e o do vapor aspirado através da cdmara de
sucgdo.

Algumas das suposi¢des necessarias para o calculo simplificado de termo-compressores
sdo:

e O fluido de trabalho é um gas ideal com propriedades constantes, (calor especifico e

condutividade térmica).
s O fluxo dentro do ejetor € unidimensional e estacionario.

® A energia cinética, nas se¢des de entrada dos fluidos, motriz, aspirado € na segfo de saida

do termo-compressor, sdo despreziveis.

e Por simplicidade ¢ aplicado um modelo unidimensional, e sdo usadas relacGes
isentropicas como primeira aproximacdo, que deverfio ser corrigidas posteriormente

mediante o uso de coeficientes de correco.

» A parede interior do termo-compressor ¢ adiabatica.
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A partir destas suposi¢des formulam-se as equacdes para o cdlculo do termo-compressor,
que levam a concluir a importincia do dimensionamento correto do mesmo; ja que se bem este
equipamento ndo requer grandes investimentos e custo de manutengfio, a sua eficiéncia estd

diretamente relacionada com um projeto acorde a sua aplicagfo.

Hugot, (1986), simplifica o equacionamento ¢ propde o célculo da relagdo de arrasto para
termocompressores dentro das faixas operacionais tipicas de usinas de agucar segundo a Eq.

(5.110) e Eq (5.111).

£

(€2, 1 =| —2—|-liog(p, )~ log(P,; )~ 0,01 (7, ~100) (5.110)
TI’E _Tm

C,, =095-C°

T arr

(5.111)

Alem disto, foi calculado o coeficiente de arrasto segundo os grificos da DRY _CON
apresentados por Westphalen, (1999), em funcdo da relacdo de compressdo, pym/Dva de 13,03 para

o caso da usina, obtendo-se um valor do coeficiente de arrasto de 1,68.

Mediante os graficos apresentados por Cherkassky, (1980), para a mesma relacio de

compressdo, a relacfo de arrasto foi de 1,6.

Considerando que o valor obtido segundo a Eq. (5.110), Hugot, (1986), ¢ mais
conservador e especifico para usinas de aclcar, os célculos foram realizados com a relagio de

arrasto de 1,365.
My = C,, - My (5.112)

O calculo da nova massa de vapor de escape, que seria necessaria para completar o

processo de evaporagdo no corpo seria, (Hugot, 1986)
Mg = Myp — My, (5.113)

Os indices que caracterizam o comportamento do sistema seriam os representados pelas
Eq.(5.60) até (5.77) substituindo os valores da massa de vapor de escape {mve), pelo novo valor
de consumo de vapor no sistema, dado pela soma da vazdo de vapor de altos pardmetros utilizado

e da quantidade de vapor de escape necessdria para completar o processo.
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A intensifica¢fio da evaporagfio no pré- evaporador serd feita a expensas da evaporagéo
nos Gltimos corpos, o que provocard maior demanda de drea de troca térmica no primeiro corpo e

de menor 4drea nos (ltimos, sendo necessaria a verificacdo das areas.

No Caso E (Fig. 5.8) em que se avalia a instalag@o de um termo-compressor no primeiro
efeito de evaporagiio as equagles de custo exergético sO sofrem variagdo no mesmo, sendo

validas as equagdes estabelecidas para os efeitos restantes.

Balanco de massa do termo-compressor

My = Mizg + Mg (5.112)
Balango energético do termo-compressor

My - Pyg = Mg - Fyg + Mg - B3y (5.113)
Balango exergético do termo-compressor.

[ = Exy + Exyy — Exy (5.114)
Equagdo do custo exergético das correntes no termo-compressor instalado no primeiro

efeito de evaporagfio, considerando-o num volume de controle isolado.

Cig +C30 =Cyo (5.115)

k3g *Ex3g + k39 *Exze =kygo * Exygg

ki =5,279 Sanchez e Nebra, 2002 (5.116)

O custo exergético unitario do vapor arrastado ¢ igual ao custo exergético unitario do

vapor vegetal do primeiro efeito de evaporagfio ao ser uma bifurcagfio deste.
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Figura 5.8 .- Estrutura produtiva do sistema de evaporagfio modificado com termo-compressio
no primeiro efeito. Caso E

Efeito [

Balanco de massa:
My + Mg = My ' (5.117)

5.118
Mg = My + M, + My + M + My + My, ( )

Balang¢e Exergético.

I, ={Ex,, + Ex, + Ex,g)—(Ex, + Ex; + Ex,¢ + Ex,y + Fx,, + Ex,, + Fx,,) (5.119)

Equacio de custo exergético para o primeiro efeito de evaporagdo modificado, Fig. (5.8)

Cig+C1o+Cy0=Cg+C 3+ Cyg +Cp0 +Co1 +Cp +C39 {5.120)

kig *Exyg +kyg *Exjg +kyo *Exyp =
k4 *EX4 -i-k13 *Ex13 +k16' *EXIG' +k20 *EXQO + k21 *EXEI + kzz *EXZZ "3-1(39*52(39

ky =Ky (Pda) (5.120)

5.122
ki =k, bifurcagdo ( )

As restantes equagdes permanecem as mesmas do ¢aso base.
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5.6 Sistema de evaporaciio com termo-compresser nos efeitos primeiro e terceiro.

Na Figura 5.9 aparece a estrutura produtiva do sistema de evaporacgdo modificado com
termo-compressores no primeiro e no terceiro efeito. O termo-compressor é instalado na saida do
vapor vegetal do terceiro efeito com a finalidade de obter um fluxo com os mesmos parmetros
de pressdo e temperatura do que ¢ atualmente utilizado pelos consumidores de vapor vegetal.

Esta modificagfo no sistema origina, alem da modificag¢fo na equagéio de custo exergético
no primeiro efeito, descrita pela Eq. (5.120), modificagiio da equagfo de custo exergético do
terceiro efeito, e a formulacfio de equacdes adicionais que correspondem ao termo-compressor

instalado no terceiro efeito, assim:

Figura 5.9.-Esquema produtivo do sistema de evaporagio com termo-compressio nos efeitos

primeiro e terceiro. Caso H

Para o termo-compressor do terceiro efeito:
Balanco de massa

My + My = My (5.123)



Balanco exergético

Trey = Exyy + Expy — Exy

Custos Exergéticos

Cap +Cyp =Cy3

kgp *Exyy +kyp *Exyy =ky3 *Exgs

kar =kog bifurcacdes do vapor vegetal IT1
kg3 =kay bifurcagdes do vapor que sai do termocompressor
kys =k bifurcagdes do vapor que sai do termocompressor
Efeito I

Balance de massa

My = My

Balango de Exergia

Ly = (Exzs + Ex%)— (Exzs + Ex, + Ex42)

(5.124)

(5.125)

(5.126)
(5.127)

(5.128)

(5.129)
(5.130)

(5.131)

Para o terceiro efeito de evaporagdo (ver Fig 5.9) a equag¢do do custo exergético pode ser

formulada como:

Cos +C =Ca7 +Cp8 +C31 +Cyp

ks *Exp5 +Kog *Exog = ka7 ®Exoy + kog *Exog + ki) *Exgy +kyp *Exyy

(5.132)

As relagdes conseqiiéncia da aplicagBio das proposi¢des estabelecidas para o sistema de

evaporacdo sem termo-compressor s30 as mesmas.
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5.7 Sistema de evaporagio com termo-compressor nos estagios terceire e quarto.

Na Figura 5.10 aparece a estrutura produtiva do sistema de evaporacio modificado com
termo-compressdo nos efeitos [II e IV sendo deslocadas as sangrias do primeiro efeito para o
vapor na saida do termo-compressor do terceiro efeito aos mesmos niveis de pressdo ¢

temperatura.

Figura 5.10.-Sistema de evapora¢fo com termocompressdo nos efeitos terceiro e

guarto.Caso 1
Para o termocompressor do quarto efeito de evaporacéo os balancos sdo:

Balango de massa
My = Myg +Mys (5.133
Balanco de exergia.

Loy = BXyg + Exyg ~EX (5.134)
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Fleito IV

Balanco de massa.
Mg = My,
M3 = My + Mgy + My

Balango de exergia

Iy = (Exzs +EX3E)—(EX33 +Exy +EX45)

Para a determinacio da eficiéncia exergética Eq. 5.79 foram identificados os fluxos

correspondentes as exergias de entrada e saida, para cada efeito de evaporagfo que sfo mostrados

nas Tabelas (5.2) e (5.3).

Tabela 3.2.- Exergias de entrada aos diferentes volumes de controle para o subsistema multiplo

efeito. (Fig 5.6, 5.8,5.9,5.10)

(5.135)

(5.136)

(5.1

Volume de Controle | Caso A Caso E Caso H Caso [
Termocompressor 1 - Exig+Exse Exsg+Exs0 -

I ExigtExo| ExistExiotExs; | ExigtExot+Exyg ExigtExio
H Exy+Ex» Exz1+Ex, Ex2+Ex20 Exy1+Ex2
Termocompressor Il - - Exqi+Exa Exa+Exy2
[H] ExystExa Ex5tExa4 Ex2stExa4 Exz5t+Exa6
Termocompressor [V - - - ExytExys
v Exogt+Exs; ExogtExs); Hxag+Ex51 ExzgtExs
Vv Ex33+Exu ExistExas Exa3+Exas ExistExay
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Tabela 5.3.- Exergias de saida dos diferentes volumes de controle para o subsistema multiplo

efeito (Fig 5.6, 5.8,5.9,5.10)

Subsistema Caso A-D Caso E-G Caso H Caso |
Termocompressor | -
p Ex4p Ex4 -
i
Ex +tEx;3tExie+ | EXetExpstExigt+ | ExytEx;33Exiet | Exis+Exis+ExXa0
EX20+EX21‘§'EX22 EX20+EX21+EX22 Eng“f“EXzf"f“Eng +EX2 1 +EX22
I
EXS +EX10+EX23+ EX5+EX;0+EX2 3+ Ex 5 ‘“*“EX] 0+EX2 3 EXs +EX1{)+EX23+
Exps+EXos+EXos | EXostEXostEXss | EXostExpstExps | ExoqtExys+EXse
Termocompressor - -
I Exqs Ex,;
11 ExytExpetExa+ | ExortExaetExs+
EXZF/‘*“Eng“'?'Eng' EX27+EX23+EX29,+ 7 EZS 3l 27 28 3
X42 Ex4
+Exap+Exs; Exso+Exs;
Termocompressor ) ) ) Exee
v
v Ex5+Ex3:tExas | ExsrtExsstExss | EXsotExsstExsy | ExetExs;tExs
A%
Ex;s+ExsstEXsy | EXsstExsetExs; | EXsstExsetExsy | ExystExastExas

5.8 Sistema de tratamento de xarope

No sistema de tratamento do xarope é o aquecedor o0 Unico consumidor de vapor, no
sistema atualmente instalado consome vapor de escape das turbinas como meio de aquecimento .

Na Figura 5.11 aparece o esquema do aquecedor do sistema de tratamento do xarope.

47
Vapor de aquecimento

49 37
Xarope®t— <4 xarope
clarificado

48
Condensado
do vapor de aquecimento

Figura 5.11.-Aquecedor do sistema de tratamento do xarope
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.Balanco de massa

My = Myg (5.138)
My, = iy (5.139)
Balanco de energia

m,, = "o (s = hs'f)/(h . (5.140)
Balanco de Exergia
Iy =(Exyy + Exy )~ (Ex, + Ex,,) (5.141)

Custo exergetico

C37 +Cq7=Cyg +Cyo (5.141)
k37 *Ex37 + k47 *Exq7 =kygg * Exgg + kg *Exyg

k48 = k47 (P4a) (5. 142)
k47 =kjo bifurcagéo do vapor de escape (5.143)

5.9 Sistema de Cozimento — Centrifugacio — Secagem

Para o sistema de cozimento foi considerado um volume de controle Cozimento — Centrifugacio

~ Secagem, tal como aparece na Fig. 5.12.
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53 vapor vegetal
cozedores

50
Vapor escape

clarificado 51

| 52
S:;:tear:sIaf& vapor Cendensado
vapor escape

Figura 5.12.- Cozimento- Centrifugacfo- Secagem

O balango dos sélidos e de pureza para a determinag3io da evaporagdo nos cozedores,

efetuou-se numa planitha de cdlculo Excel ®, que otimiza a quantidade de vapor vegetal

consumida no sistema de cozimento, dos autores Paz e Cérdenas (1995). E calculada a

evaporagdo total e demanda minima de vapor de aquecimento necessaria para o sistema. Esta

quantidade ¢ afetada por um coeficiente recomendado numa faixa de 1,3 a 1,7 (Hugot, 1986), que

considera as quantidades de vapor adicionais necessdrias para a lavagem dos vacuos apds a

descarga da massa cozida (lembrar que o cozimento & feito periodicamente) e antes do inicio de

um novo ciclo, a quantidade de vapor necessario para os cristalizadores (onde ¢ depositada a

massa cozida e a cristalizacdo é continuada) e uma quantidade de vapor para outros usos.

As centrifugas utilizam uma quantidade de vapor de escape, dado fornecido pela usina,

igual a 1,081 kg/s.

Balanco de massa
Moy = Mis,

Mgy = Mgy

My = Mgy + Mgy + M5
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Balanco de Exergia

Iy =(Exy + Exyy + Exgy)— (Exy, + Ex,, + Exy; + Exg, + Ex,, ) (5.147)
Custo exergético
A equacdo de balango de custos exergéticos para este volume de controle é:
C24 + C49 + Cso = CS] + Csz + Csa + Cs4 + Css (5.148)
Rooy * Exyy +kyg * Exyg + ks ¥ Exgy =
ks * Exgy +ksy * Exgy + Koy ™ Exgy + ks * Exy + ks * Exgg
kg =k bifurcacdo do vapor de escape (5.149)
k,, =k, (Pda) (5.150)
5.151)
ks =Ky, (Pda)
k., =k, (Pda) (5.152)

Foi considerado que o custo exergético unitirio do agucar produzido € igual ao custo
exergético unitdrio do mel final, que ndo ¢ considerada uma perda por quanto ela €
comercializada.

Com as equagdes de balango estabelecidas para os diferentes subsistemas e as equagdes
adicionais que proporcionam as proposi¢des adotadas dispde-se do numero de equagdes
necessdrias para que o sistema esteja determinado, foi utilizada como ferramenta matematica para
a modelagem no software EES®, copia dos programas de calculo e dos resuitados obtidos

podem ser consultadas no Apéndice C.
5.10 Volume de controle virtual dos condensados de processo.

O esquema térmico do processo de fabricagdo de aglicar na usina em questdo prevé a
recuperacgio dos condensados do processo.Uma parte, os condensados dos dois primeiros efeitos,
¢ destinada & dgua de reposicfio das caldeiras, subsistema que forma parte do estudo do sistema

de cogeragdo que nfo corresponde ao objetivo deste trabalho.
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Os outros condensados s3o depositados em um tanque denominado fanque de
condensade que foi representado na Fig (5.13) e sfo reincorporados ao processo como dgua de
embebico, numa vazdo de 45,89 kg/s (Boletim de Célculo Safra 1999/2000 Usina Cruz Alta).

I

27

——
32 32

—>» —>
51

—

Figura 5.13.- Volume de controle dos condensados recuperados para o processo.

Balanc¢o de massa

My = Mg + My + My, + My + My + My (3.153)
Balanco de Exergia
Irreversibilidades geradas.

1. ={Ex, + Ex, + Ex,, + Ex,, + Ex,, + Ex, )~ Ex, (5.154)
A equacdo do balango dos custos exergético pode ser escrita como:
Co+Cy+C, +Cy +Cp +Cyy +Cyy =C, (5.155)

ki *Ex +k, *Ex, + K, * Ex;;, + K,, * Ex,, +
Ky, * Exy, +kyy * Exyy + kg * Exg =k, * Ex,

O sistema de equagdes obtido, da aplicaco dos balangos antes citados, é de 966 equagdes

e 966 varidveis. Sendo reportados e analisados os resultados, no capitulo 6.
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Capitulo 6

Analise dos Resultados

O capitulo ¢ destinado & apresentagio dos resultados obtidos, na simulagfio das variantes,
fundamentadas no capitulo quatro e simuladas no capitulo cinco. Comeca pela estimativa das
demandas de energia para o aquecimento e conclui com os custos exergéticos unitdrios dos fluxos

em que € transformada a cana até a conversdio na acticar.
6.1 Estimativa da demanda de vaper no sistema de extracio.

O sistema de extragdo estd composto pelo sistema de preparagio, o difusor, e a2 moenda

dos quais apenas o difusor consome vapor, razdo pela qual centraremos a atengio nele.

A difusdo € um processo de lixiviagdo onde a extragéio do caldo efetua-se gragas a ruptura
¢ 4 lavagem das células nas que se localiza a sacarose. A lavagem pode ser feita com dgua ou
caldo extraido (embebicdo). No caso em estudo, ¢ feita com os condensados do processo que néo
podem ser utilizados como reposi¢do nas caldeiras e com a circulagéio do caldo extraido nas

diferentes caixas do difusor.

Van Hengel (1990), Rein (1995), Hoekstra (1995) apresentam estudos detalhados sobre

os difusores e sua comparagfio (vantagens e desvantagens) com o processo de moagem.

Rein (1995) considera as perdas de agicar nos difusores muito elevadas quando a
temperatura de operagéio do difusor nfio ¢ mantida acima dos 70 °C, considerando como prética
comum o controle de uma temperatura de operagio ao redor de 85 °C, razdio pela qual o caldo

misto € circulado através dos aquecedores alocados no final do difusor.

No difusor, objeto de avaliagfo, encontram-se instalados trés aquecedores do caldo,
Figura (4.2), ndo se dispSe dos dados exatos da vazfio de caldo do mesmo devido ao qual €
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utilizado o valor considerado por Rein (1995), quem reporta um valor de vazdo em fungiio da
cana alimentada , de 300 % em cana, o que representa 3000 kg de caldo por tonelada de cana. A
moagem horéria efetiva da safra 1999/2000 foi de 411,83 t/h (Boletim de Safra 1999/2000 usina
Cruz Alta), o que resulta numa vazfo de caldo a circular nos aquecedores de 343,19 kg/s. As
temperaturas de aquecimento de caldo sio desde 84 °C até 94 °C segundo os dados de operagéo

tomados na usina.

As quantidades, de vapor vegetal, calculadas pela equacdio da energia e
considerando uma eficiéncia térmica da troca de calor de 98 %, foram:
Quando consume vapor vegetal I e I sfo de
my= 6,57 kg/s vapor vegetal I a P=170 kPa, Tv=113,5 °C
ms= 6,51 kg/s vapor vegetal I a P=133,9 kPa Tv=108 °C

Quando € consumido vapor vegetal Il a quantidade de vapor necessdrio para o
aquecimento ¢ de mypg =6,45 kg/s e m3=6.45 kg/s a 103,3 kPae Tv=100,5°C .

6.2 Tratamento do caldo

O aquecimento primério do caldo que ¢ efetuado com vapor vegetal II demanda uma
quantidade de vapor vegetal, calculado segundo a Eq 5.14, de m;¢=9,62 kg/s. Para o aquecimento
secunddrio, que € feito com vapor vegetal do primeiro efeito calcula-se segundo a Eq 5.20,

resultando em mys= 2,77 kg/s

6.3 Tratamento de xarope

O aquecimento de xarope se efetua no caso base com vapor de escape, tal e como se
encontra instalado na usina em estudo, sendo o fluxo de vapor de escape consumido de 0,78 kg/s,
no caso das modificagdes propostas em que o aquecimento € feito mediante vapor vegetal Il € de
0,92 kg/s a 103,3 kPa e 100,5 °C.
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6.4 Sistema de evaporacio

Sendo o sistema de evaporagéo o responsavel pelo maior consumo de vapor do processo,
no caso em estudo 70,90 % do vapor total gerado pela usina, e fornecedor de vapor vegetal a
outros consumidores da fabrica, justifica-se a analise particularizada do mesmo e a influencia nos
indices operacionais energéticos e exergéticos, que exerce a introdugdo da termo-compressio
como uma possibilidade de diminui¢io do consumo de vapor; e das irreversibilidades

ocasionadas pela existéncia da valvula redutora de pressio.

Na Tabela 6.1 sdo apresentados os resultados dos balangos de: s6lidos, sendo calculadas
as concentragdes as quais sai o caldo de cada um dos efeitos de evaporagio; massa, sendo
calculado o fluxo massico de caldo que sai e de vapor vegetal gerado; e de energia, sendo
calculados mediante este a quantidade de vapor necessério para o aquecimento de cada efeito. Os
dados de pressdo foram fornecidos pela usina em estudo e mantidos constante durante a
simulagdio toda. Pode ser notado na mesma tabela como a evaporagdio encontra-se concentrada
nos dois primeiros efeitos a causa da utilizagdo do vapor vegetal I e II para o aquecimento dos

subsistemas difusor, tratamento do caldo, e cozimento.

Aprecia-se também que o vapor de escape é quase saturado, sendo a temperatura de
saturago correspondente 2 pressdo, de 122 °C, acorde com as recomendagdes do uso do vapor
com o menor grau de superaquecimento possivel a causa da diminuigio da transferéncia de calor

vapor — parede no caso da utilizacfo de vapor superaquecido.

Tabela 6.1 Parametros de operagio do sistema de evaporag@o. Caso A (Referencia)

Pvaq Tvaq P, Miyaq Hlyy Mg

Bleitos | ypa | K | kPa | kejs | kels | kegs | keis | BriXe | Brixs

I 211,8 | 398,15 | 170 34,36 | 47,68 | 1444 | 96,71 | 14,42 | 21,53

170 138835/ 1339 | 3834 | 3840 | 96,71 | 58,31 | 21,63 | 35,71

133,9 | 381,15 | 103,3 | 746 7,93 | 58,31 | 50,39 | 35,71 | 41,32

I

il

v 103,3 | 373,65 | 67 7,93 854 | 50,39 | 41,85 | 41,32 | 49,76
\% 67 136193 239 8,54 | 9,526 | 41,85 | 32,32 | 49,76 | 64,42
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No apéndice E aparecem os resultados da simulagdo obtidos dos consumos de vapor, e de

vapor vegetal ao condensador para cada um dos casos avaliados.
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Figura 6.2 Concentracdo do caldo ao longo do multiplo efeito.

Nas Figuras 6.1 e 6.2 pode ser apreciada a variacio da concentrag@o do caldo no percurso
do miltiplo efeito de evaporagfio para cada um dos casos estudados, sendo a concentragio inicial
¢ final do caldo no maltiplo igual para todos os casos. Pode ser notado o aumento da
concentracdo na medida em que o caldo circula através do multiplo até alcancar a concentragdo

de 64,42 no final do processo. No caso D € marcante o valor mais alto da concentragdo de
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sacarose nos fluxos 31 e 34 e menor nos fluxos 22 €26 em correspondéncia com a quantidade de

vapor vegetal extraido.em cada efeito de evaporagfo.
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Figura 6.4 Vapor vegetal gerado pelos efeitos de evaporacéo

Nas Figuras 6.3 e 6.4 tem sido representado o comportamento da geracdo de vapor
vegetal para cada um dos efeitos de evaporagéo e para os diferentes casos analisados, sendo que a

evaporaco ¢ maior naqueles efeitos dos que ¢ extraido vapor vegetal para uso em outro
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subsistema, os efeitos I e Il Destaca-se o vapor vegetal do efeito IIl no caso D em que &

proposta a utilizagéo de vapor vegetal Ill para o difusor.

Na Tabela 6.2 aparecem as propriedades termodinimicas para o caso base o de referencia,
Caso A, pode ser notado o incremento na exergia especifica desde a transformacéio da cana em

agicar. Aprecia-se a diminui¢do da massa de caldo na medida que acontecem os processos de

evaporacdo.
Tabela 6.2 Parmetros termodinimicos dos fluxos. Caso A
Fluxo m P T h s e
kg/s | (kPa) K) ki/kg kJ/kg K kd/kg
1 113,63 1013 298,15 - - 6621
3 45,84 | 1013 373,15 442,6 1,307 107,57
4 6,567 170 388,35 2699 7,182 6123
5 6,51 1339 381,15 2688 7,261 577.8
6 6,567 170 388,35 4832 1,475 97,89
7 6,51 133.9 381,15 452.9 1,396 91,04
8 13,64 | 1013 298,15 - - 14653
9 1458 | 101,3 368,15 2331 0,8184 2860,5
10 | 9,616 | 1339 381,15 2688 7,261 577.8
11 | 9,616 | 1339 381,15 4529 1,396 91,04
12 | 1458 | 1013 378.15 370,5 1,227 2876,52
13 | 2,772 170 388,35 2699 7,182 612,3
14 | 2,772 170 388,35 4832 1,475 97.89
15 | 1444 170 388,15 410 1,337 2883,23
18 | 1444 170 368,15 368,7 1,2105 3038,85
19 | 5436 | 2118 398,15 2715 7,124 646
20 | 5436 1 2118 395,15 5125 1,55 104,9
21 38,34 170 388,35 2699 7,182 6123
22 | 96,71 170 388,75 4333 1,4349 4257,41
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23 38,34 170 388,35 483,2 1,475 97,89
24 16,52 | 1339 381.15 2688 7,261 577.8
25 | 7,463 | 1339 381,15 2688 7,261 57T7.8
26 | 58,31 | 1339 382,15 376,3 1,3374 6665
27 7463 | 1339 381,15 452.9 1,396 91.04
28 | 7,929 | 1033 373,65 2677 7,348 540,2
31 | 50,39 7 1033 374,85 338,9 1,2513 7616,09
32 | 7,929 | 1033 373,65 421,2 1,313 84,37
33 8,538 67 361,93 2658 7,494 4778
34 | 41,85 67 363,62 284,5 1,1181 9044,48
35 8,538 67 361,93 3718 1,178 74,98
36 | 9526 239 337,1 2616 7,846 331
37 | 3232 | 239 340,1 1892 0,8458 115304
47 10,7019 211,88 398,15 2715 7.124 646
48 [0,7019| 2118 395,15 512,5 1,55 104,9
49 | 32324 239 353,15 2325 0,9899 12965,84
50 1,081 | 2118 398,15 2715 7,124 646
51 16,52 | 133,9 381,15 452,9 1,396 91,04
52 1,081 | 211.8 395,15 5125 1,55 104.9
53 9,72 23,9 337,1 2677 7,846 331
54 | 1343 ; 1033 305 - - 17551
55 10,033 | 1033 305 14387

Ferndndez e Nebra, (2001), comparam o desempenho de diferentes esquemas de
evaporagio de multiplo efeito usando como critério de eficiéncia o custo exergético
unitario do caldo e as eficiéncias energéticas e exergéticas, abordando a termo-
compressdo como uma possibilidade de diminuir 0 consumo de energia da estacio de
evaporagdo. As mesmas autoras num trabalho posterior (2002), avaliam a termo-
compressdo na economia energética das usinas agucareiras mediante 4 aplicagdo a um

caso de estudo.
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Na Tabela (6.3), apresentam-se os principais indices energéticos, reportados na literatura
revisada, com os quais sdo tradicionalmente avaliados os sistemas de evaporagio correspondentes
as equagdes (5.60) até (5.67), no caso de referencia e nos casos em que ha termo-compressio, no

primeiro efeito Caso E, nos efeitos primeiro e terceiro Caso H e nos efeitos terceiro e quarto Caso

L

Tabela 6.3.- Principais indices de eficiéncia energética avaliados

Indice Caso A | CasoE | CasoH | Casol
Ivexar .- Toneladas de vapor de escape consumido
54,36 4423 | 4242 | 40,94
por toneladas xarope
Fvew:.- Toneladas de vapor de escape consumido
e P P 1,682 | 1416 | 146 | 1,481
por toneladas de 4gua evaporada.
Iwive.-Toneladas de vapor vegetal evaporado por
w poT YeRE SYAROTACO PO 1595 | 0,706 | 0.685 | 0,675
toneladas de vapor de escape consumido
Ecvap.- Economia de vapor devido as sangrias. 14,24 16,11 12,77 | 16,28
PEX.- Toneladas de xarope produzido por
. 0,2238 | 0,2238 | 0,2238 |0,2238
toneladas de caldo clarificado
ProcessEfic.-Toneladas de wvapor de escape
consumido por toneladas de vapor vegetal V ao| 5,70 7,33 6,206 | 5,825
condensador
IE1.- Indice de evaporagdo do primeiro efeito,
kg/hr de vapor produzido por m® de area de troca| 24,52 28,5 23,78 18,7
térmica e por grau de diferenca de temperatura
IE2.- Indice de evaporagho do segundo efeito,
kg/hr de vapor produzido por m?® de 4rea de troca 17.72 16,24 18,48 | 16,82
térmica e por grau de diferenca de temperatura
IE3.- Indice de evaporaco de terceiro efeito,kg
/hr de vapor produzido por m® de area de troca| 20,39 13,98 29,77 ¢ 282
térmica e por grau de diferenca de temperatura
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IE4.- Indice de evaporacio de quarto efeito, kg/hr

de vapor produzido por m® de 4rea de troca 21,96 15,45 17,0 25,09
térmica e por grau de diferenca de temperatura.
IES.- Indice de evaporagio do quinto efeito, kg/hr
de vapor produzido por m® de drea de troca 24,49 17,95 19,57 | 18,63
térmica € por grau de diferenca de temperatura
Ul.- Coeficiente de transferéncia de calor do
o . 1604 1835 1561 1248
primeiro corpo W/m~°C.
U2.- Coeficiente de transferéncia de calor do
- 1523 1513 1589 1445
segundo corpo W/m™°C
U3.- Coeficiente de transferéncia de calor do
] 5 1592 1099 1218 1147
terceiro corpo W/m~oC.
U4.- Coeficiente de transferéncia de calor do
2 1088 768.9 2014 | 3027
quarto corpo W/m“~'C.
US.- Coeficiente de transferéncia de calor do
) , 561,4 408 4348 | 418.8
quinto corpo W/m~°C.
f1.- Coeficiente de Dessin do primeiro estagio. 0,00045 | 0,0005 | 0,00043 | 0,0003
/2.~ Coeficiente de Dessin do segundo estagio. 0,00057 { 0,0005 | 0,00059 : 0,0005
f3.- Coeficiente de Dessin do terceiro estagio. 0,00084 | 0,0007 | 0,00099 | 0,0009
fa.- Coeficiente de Dessin do quarto estagio. 0,00086 | 0,0006 | 0,00052 | 0,0005
J5.-Coeficiente de Dessin do quinto estagio. 0,00075 | 0,0005 | 0,00062 | 0,0006
CEER. Coeficiente de evaporagdo total kg/hr m* 2124 | 22,73 21,24 19,1
Redugao global de consumo de vapor % Ref. 18,64 | 21,96 | 24,69

O consumo de vapor de escape para todos os esquemas com termo-compressdo ¢ muito
menor que no sistema atualmente instalado, sendo obtido o menor valor de consumo no caso da
instalagdo de termo-compressores nos estagios primeiro e terceiro, e; terceiro e quarto com uma

redugfo global de consumo de vapor (considerando também o vapor vivo) de 21,96 e 24,69 %

respeito ao sistema sem termo-compressdo, caso de referéncia denotado pela letra A.
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A economia de vapor devido as sangrias, cujo valor € de 14,24, 16,11, 12,27 e 16,28 kg/s
de vapor, respectivamente, representa a massa de vapor de escape, que nfio se consome a causa
do aproveitamento do vapor vegetal, neste caso da Eq. (5.62) proposta por Hugot (1986) infere-se
que a maior economia do vapor determina — se para a utilizagdo do vapor vegetal dos Gltimos
corpos do sistemna, a ressalva que deve ser feita é que a partir do terceiro corpo o vapor se
encontra a uma pressdo abaixo da pressdo ambiente, o que faz com que sua utilizagio deva ser
estudada cuidadosamente, j4 que requereria a utilizagio de tubulagdes de vapor a vécuo nos
sistemas & jusante da evaporagfo, com vapor a temperatura ligeiramente menor que o atualmente
utilizado. Também pode ser necessdria a modificagfio dos equipamentos de troca de calor, que
deverdo funcionar com uma diferencia de temperatura menor.

A produgdo especifica de xarope do sisterna, ou seja, a quantidade de xarope produzido
por unidade de massa de caldo clarificado fornecido no primeiro efeito, de 0,2238, ¢ proxima do
valor reportado por Camargo, (1990), para uma instalacio semelhante e invaridvel ao ser

invariavel a quantidade de caldo clarificado e xarope para os esquemas comparados.

Os indices de evaporagcfo obtidos sfo maiores, nos primeiros efeitos, a causa da
concentra¢do das extragdes de vapor vegetal para outros usos nas primeiras etapas de evaporagio,

0 que € re-analisado neste trabalho visando uma melhor distribuicio das sangrias.

Os coeficientes de Dessin, segundo Hugot, (1986), variam entre 0,001, para as condigdes
Otimas de operagfio, até 0,0007 que corresponde a condi¢des mediocres. Conseqiientemente os
valores dos coeficientes de Dessin calculados levam a concluir que todos os corpos estdio

operando com incrustagbes sendo os mais criticos o primeiro quarto e quinto.

Os coeficientes de transferéncia de calor, obtidos pela equacio da transferéncia de calor,
séo menores que 0s reportados na literatura consultada o que significa que deverfio ser revisadas

as areas de troca térmica dos primeiros dos efeitos.

Tabela 6.4- Influencia da termo-compresséo nas eficiéncias do sistema de evaporagdo.

Eficiéncias Caso A [CasoE | CasoH | Casol
Area Evap % 97,47 | 99,13 | 99,01 99,55
Irreversibilidades kW | 62445 | 59540 | 58678 | 55856
Exergética % 82,02 | 87,18 | 85,58 | 86,73
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Como consegiiéncia da instalagio de termo - compressores obteve-se um aumento da
eficiéncia da drea de evaporagiio (Tabela 6.4) de 2,13 %, no caso da instalacio dos termo-
compressores nos efeitos terceiro e quarto, em razo de diminuir a quantidade de vapor cuja
exergia € perdida no condensador barométrico instalado apés o ultimo efeito. As
irreversibilidades geradas sdo menores em todos os casos com termo-compressio sendo que no
Caso E, com termo-compressdo no primeiro efeito é 1,06 % menor correspondendo, porem, a
uma eficiéncia exergética maior.

Na Tabela 6.5 aparecem os resultados comparativos das irreversibilidades geradas pela
vélvula redutora de presséo e pelos termo-compressores, sendo as irreversibilidades geradas pela
instalagdo do termocompressores em todos os casos menor que as irreversibilidades geradas com
a vidlvula redutora de pressdo, evidenciando como mais vantajoso a instalacdio do
termocompressores nos efeitos I e III. sendo notdvel a diminuicio do 58,97 % das
irreversibilidades geradas no caso em que sfo instalados termo - compressores nos efeitos
primeiro ¢ terceiro, de 13,94 no caso da termo-compressdo no primeiro efeito e de 35,29 % no

caso da termo- compress&o nos efeitos terceiro e quarto.

Tabela 6.5- Irreversibilidades geradas pela valvula redutora e os termo - compressores.

Irreversibilidades
kW
T . o
Dispositivo | Efeito Parciais Totais Yo
Vilvula
Redutora 2906 2906 100
Termo- |, 2501 2501 86,06
compressio
T I 691,6
€rmo 11923 41,03
Compressio I 500,7
Termo | m | 1174 1880,5 64,71
Compressio | Ty 706,5
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6.5 Sistema de Cozimento — Centrifugacfio - Secagem

No Apéndice D sio apresentadas as planilhas de calculo Excel onde foi caiculado o
consumo de vapor do sistema de cozimento, sendo obtido o valor de 13,698 kg/s de vapor vegetal
I

6.6 Avaliacio Global
Tabela 6.6 Exergias totais dos fluxos para os esquemas avaliados com termocompresséo
Exergia total KW
No Fluxe Caso A, Caso E Caso H Caso 1
1 Cana 752407 1 752407 752407 752407
g Caldo Misto 417174, 401215 413055 371445
Caldo misto, saida do
12 aquecedor primério 419454 403408 415312 373476
15 Caldo misto, saida do 420434 1 404350 416282 374348
aquecedor secundario
I8 Caldo clarificado 438224 | 424144 438201 393981
22 Caldo saida I efeito 411794 | 352934 412643 374153
26 Caldo saida II efeito 388668 | 371654 388551 352261
3t Caldo saida HI efeito 383744 | 368231 381345 345447
34 Caldo saida IV efeito 378471 | 364481 377305 339543
37 Xarope 372703 | 360270 372702 335158
49 Xarope clarificado 354586 | 342750 354586 318867
54 Agucar 235659 | 235659 235659 235659
55 Mel final 473,4 4734 4734 4734
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Figura 6.5 Exergia total dos fluxos de caldo que participam no processo.
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Figura 6.6 Irreversibilidades da fabrica de acticar
D.- Difusor, Agp.- Aquecedor primario, Aqs.- aquecedor secundario Evap.- Evaporacio, Tto xarope.-

Tratamento do xarope, Coz.- Cozimento.

Na Figura 6.6 estdo representadas as irreversibilidades dos diferentes subsistemas que
conformam a fabricacfio de acvicar, localizam-se as maiores irreversibilidades no difusor € no
cozimento o que implica em um estudo posterior destes subsistemas com um nivel de

desagregagfio maior com o objetivo de reduzir as irreversibilidades.
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Figura 6.9 Exergias totais dos fluxos da fabrica de agficar

Tabela 6.7.- Custos exergéticos unitarios (k) *

Castos Exergéticos Unitdrios dos
Caso Descrigdo Produtos.
Ko kig k37 kyo ksq
A Sistema instalado sem modificagdes. | 1,379 | 1,453 | 1,661 | 1,753 | 2,808
Sistema base modificado com
B preaquecimento do caldo clarificado | 1,379 | 1,486 | 1,662 | 1,754 | 2,809
numa etapa.
C Sistema base com preaquecimento do 1378 | 1,699 | 1.913 | 1.973 | 2.80
caldo em duas etapas
D Sistema base usandq vapor vegetal I11 1373 | 1,724 | 1,934 | 2,039 | 2,79
para o difusor
E Termo~compressa}o no primeiro efeito 1,603 | 1,671 | 1.936| 2,041 | 2,787
sem preaquecimento do caldo.
Termo-compressor no primeiro efeito
F com preaquecimento do caldo atéa | 1,603 | 1,707 | 1,978 | 2,086 | 2,785
satyracio.
Termo-compressor no primeiro efeito
G com pré-aquecimento do caldo 1,503 1,47 11,778 | 1,872 | 2,786
clartficado em duas etapas
H Termo-compressor nos efeitos 1,087 | 1,158 | 1,357 | 1,432 | 2,297
primeiro e terceiro
I Termo-compressor nos efeitos terceiro 1,087 | 1,158 | 1227] 1297 | 1967
e quarto

o

Quando carregam-se as irreversibilidades no produto final.
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A Figura 6.9 apresenta as exergias totais dos fluxos que participam do processo de
fabricagdo desde a cana de aglcar ~fluxo 1- até a agticar -fluxo 55- e evidente a destruigdo da

exergia da cana durante a sua transformagfic no agticar.

Na Tabela 6.7 mostra-se a variagfo dos custos exergéticos unitarios do caldo no percurso
do processo de fabricagdo até a sua transformac¢fo no agticar, quando sdo carregadas todas as
irreversibilidades nele, isto €, os custos exergéticos unitirios dos vapores vegetais iguais aos

custos exergéticos unitdrios do vapor vegetal que alimenta o primeiro corpo

Tabela 6.8 Valores dos custos exergéticos unitarios k.**

Custos Exergéticos Unitérios dos
Caso Descrigdo Produtos.
Ko Kis | Ks7 Kuo Ksy

A Sistema instalado sem modificacdes. | 1,298 | 1,314 | 1,851 1,953 | 2,957

Sistema base modificado com
B preaquecimento do caldo clarificado | 1,298 | 1,347 | 1,852 1,954 | 2,958
numa etapa.

Sistema base com preaquecimento do

C 1,298 | 1,329 | 1,847 | 1,949 | 2,95
caido em duas etapas
D Sistema base usandq vapor vegetal I 1207 | 1328 | 1.823 | 1.923 | 2.912
para o difusor
E Termo-compressdo no primeiro efeito 1332 | 1349 | 1.873 | 1,975 | 2.907

sem preaquecimento do caldo.

Termo-compressor no primeiro efeito
F com preaquecimento do caldoatéa | 1,332 | 1,324 | 1,846 | 1,946 | 2,865
safuracdo.

Termo-compressor no primeiro efeito
G com pré-aquecimento do caldo 1,327 1 1,493 11,853 1,95 | 2,864
clarificado em duas etapas

Termo-compressor nos efeitos

Primere € terceiro

1,087 | 1,101 | 1,573 ] 1,659 | 2,305

Termo-compressor nos efeitos terceiro

L e quarto

1,085 | 1,101 | 1,38 | 1,669 | 2,317

*Quando consideram-se os custos do vapor vegetal igual ao custo exergético unitario do caldo
que sai do efeito.
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Pode ser notado que a instalacio dos pré-aquecedores - Caso B - aumenta ligeiramente o
custo dos produtos no caso de aquecimento do caldo clarificado em uma etapa produto do ligeiro
aumento do consumo de vapor de escape total da instalagfo.

No Caso E em que € introduzida a re-compressfio térmica do vapor no primeiro efeito
sem pré-aquecimento do caldo hd uma diminuigiic do custo exergético unitédrio do agucar
produzido de 1,67 %, j& com a termo-compressdo nos efeitos trés e quatro, Caso H, 4

diminuicdo do custo exergético umtdrio da agucar € de 22,05 %.

BCasc A
/BCasc B
D Caso C
EJ Casc D
‘@Caso E
Casoc F
Caso G
Caso M |

Valores de k

9 18 37 49 54 A —
Fluxos

Figura 6.10 Custos exergéticos unitrios
Na Figura 6.10 s@o apresentados comparativamente os valores dos custos exergéticos
unitarios desde o caldo misto até a aglicar correspondendo os menores custos exergéticos

unitdrios aos casos H e [ quando sfo instalados termo-compressores nos efeitos e [ll; e Ml e [V

respectivamente.
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Conclusoes

O trabalho em titulo nfio tem por objetivo esgotar o tema da avaliacdo
exergoecondmica das usinas de aglicar, mas sim contribuir 2 introducfio de tais métodos na

pratica industrial, métodos geralmente mantidos na esfera académica.

A avaliagdo exergoecondmica uma das metodologias de analise dedicada ao
aperfeicoamento de sistemas térmicos, foi escolhida por permitir a avaliagdio quantitativa e
qualitativa dos fluxos que participam no processo, a identificagio das fontes de
irreversibilidades e a possibilidade da avaliagfio de esquemas térmicos que reduzam as

mesmas.

No contexto do Brasil como primeiro produtor e exportador de agtcar de cana a
nive] mundial, da eficiéncia energética do processo de fabricagio e do crescente
desenvolvimento dos sistemas de cogeragfo na industria agucareira que demandam cada
vez mais economia energética, exergética para ser mais exatos ¢ avaliado
exergoecondmicamente o processo de fabricagdo de agticar de cana, trabalho do qual ha
encontradas na literatura consultada poucas referencias anteriores. Foi utilizado o custo

exergeético unitario como indice de avaliagdo exergoecondmica.

A aplicagfo do método exergoecondmico requer da determinagdo das propriedades
termodindmicas dos fluxos que participam no processo, encontrando-se equagdes isoladas
que foram re agrupadas metodologicamente para estes fins. Foi obtida mediante integracdo
uma equagdo para determinar a atividade da sacarose, propriedade essencial no calculo da

exergia do caldo da cana.

Seguindo a logica, balango de massa - balango de energia - balanco de exergia foi

aplicado 0 método num caso de estudo, a usina Cruz Alta do Municipio Olimpia, no Estado
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de SHo Paulo, ¢ explicitadas as equa¢les para tais balancos em cada um dos cinco
subsistemas em que se dividiu o processo o que permite a avaliagio de outras usinas
agucareiras com a mesma metodologia, mediante a substituicio dos dados da usina de

interesse no software implementado no EES.

O método foi utilizado na avaliagiio de nove esquemas térmicos dos que o sistema
de evaporagéo € o centro por ser o maior consumidor de vapor de escape do processo, e
fornecedor de vapor vegetal para os subsistemas de difusdo tratamento do caldo, tratamento
do xarope, e cozimento. A principal modificacfio estudada foi a substituigdo da valvula
redutora de pressdo — amplamente utilizada na pratica industrial para fornecer o vapor de
processo faltante — por termo-compressdo o que reduz as irreversibilidades da vélvula até
um 40 %.

Como esquemas de maior eficiéncia evidenciam-se os casos em que sdo instalados
termocompressores no primeiro e terceiro efeito e no terceiro e quarto, com uma redugiio
do consumo de vapor do miultiplo efeito ao redor de 20 %, pode-se concluir entfio que:

* O método exergoecondmico se mostrou adequado para a avaliagio da
utilizacfo da energia em usinas acucareiras.

*+ O sistema instalado na safra 1999/2000 pode ser methorado
exergoeconémicamente mediante a melhor distribuigdio das sangrias.

* O preaquecimento em duas etapas melhora o custo exergoeconémico.

* A instalagio de termo-compressores melhora os custos exergoeconSmicos
sendo os melhores esquemas aqueles onde se instalam dois termo-
compressores

* A termo-compress#o ¢ uma boa solucéo de baixo custo.
Como recomendagdes para a continuidade do trabalho propde-se:

* A avaliagio dos subsistemas difusfo e cozimento a um nivel de agregacio mais

detalhado, o que permitiria reduzir as irreversibilidades em tais subsistemas.

e A avaliagio da possibilidade de aumentar o nimero de efeitos com

evaporadores de placas.

e A anailise termoecondmica das variantes estudadas.
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Apéndice A

Caracteristicas Técnicas Dos Equipamentos



Caracteristicas Técnicas dos Equipamentos.

(Dados fornecidos pela usina).

Sistema de Evaporacio

Numero de estagios de evaporacio: 5

Numero de corpos: 8

Numero de estagios no primeiro efeito (pré - evaporador): 2
Numero de estagios no segundo efeito: 3

Numero de estagios no terceiro efeito: 1

Numero de estagios no quarto efeito: 1

Numero de estdgios no quinto efeito: 1

Altura dos tubos verticais: 3 m

Area de troca térmica do primeiro efeito: 7000 m?, sangrias: 10 tha 115 °C.
Area de troca térmica do segundo efeito: 7800 m?, sangrias 143 T/h a 105 °C.
Area de troca térmica do terceiro efeito: 1400 m?

Area de troca quarto efeito: 1400 m’.

Area de troca térmica do quinto efeito: 1400 m?.

Area de troca térmica dos corpos de reserva:

Reserva 1° efeito: 3500 m”.

Reserva 2% efeito: 2500 m?

Reserva 3 4° 5°: 1400 m

Altura dos tubos: 3 m

Vazéo de caldo clarificado ao primeiro efeito: 521,5 kg/s
Vazio de caldo ao segundo efeito: 304,91 kg/s

Pressdo do vapor de escape ao primeiro efeito: 211,8 kPa
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Vazio de vapor de escape que provém da redutora: 18,39 kg/s

Pressdo Vapor Vegetal 1° Efeito: 158,6 kPa.

Pressdo Vapor Vegetal 2do Efeito: 119,6 kPa

Vazio de xarope para o tratamento do caldo: 132,86 kg/s

Vazido de caldo tanque transferéncia 1: 361,17 kg/s

Vazdo de caldo tanque transferéncia 2: 191,79 ke/s

Vécuo no condensador barométrico: 23,9 kPa.

Agquecedores Primarios

Origem do vapor de aquecimento: vapor vegetal do primeiro efeito de evaporacio.
Temperatura de entrada do caldo: 60 °C.

Temperatura de saida do caldo: 95 °C .

Temperatura de entrada do vapor: 105 °C.

Area de troca térmica: 4 trocadores de 227 m® e 1 trocador de 334 m?.
Disposicdo dos trocadores: verticais

Material dos tubos: INOX 304

Diametro interior dos tubos: 35,7 mm

Comprimento dos tubos: 4,00 m

Numero de passos nos tubos: 14

Nimero de tubos por passo: 34 (para os trocadores de 227 m?) ; 50 (para os € 334 m?).

Agquecedores Secundirios.

Origem do vapor de aquecimento: vapor vegetal dos pré-evaporadores.
Temperatura de entrada do caldo: 95 °C.

Temperatura de saida do caldo: 105 °C .

Temperatura de entrada do vapor: 115 °C.
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Area de troca térmica: 2 trocadores de 227 m® e 1 trocador de 334 m’.
Disposi¢#o dos trocadores: verticais

Material dos tubos: INOX 304

Didmetro interior dos tubos: 35,7 mm

Comprimento dos tubos: 4,00 m

Numero de passos nos tubos: 14

Numero de tubos por passo: 34 ( para os trocadores de 227 m?) ; 50 (para os e 334 m°)

Cozedores de massa A (ou de primeira)
Quantidade de vacuos: 5

Capacidade: 800 HI

Circulacdo: mecénica

Nivel troca de controle:100 %

Corrente para desligar o agitador: 200 a
Nivel de formacio de pé: 40 %

Nivel méaximo de cozimento: 95 %

Nivel de lavagem: 7,0

Nivel ligar valvula de vapor vegetal: 26,0
Temperatura de lavagem: 86

Pressio vacuo trabalho 24 pol Hg
Pressdio descarga do vacuo: 5,0 pol Hg

Cozedores Massa B ( ou de segunda)
Quantidade: 2 DDRR 1 Zanine
Capacidade: 800 HI 500 H1
Circulagiio: Mecanica Natural
Tempo de formagio de grano: 17 min
Corrente desligar o agitador: 170 a

Capaciténcia de semeadura: 38
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Nivel formac&o de pé: 46,0 %
Nivel maximo de cozimento:100 %
Nivel para corte:100 %
Nivel liga valvula vapor vegetal: 40,0 %
Nivel de lavagem: 2,0

Temperatura de lavagem: 93 °C
Pressédo vacuo descarga: 5,0
Presso para corte: 25,0

Tempo abertura vélvula de semente: 20

Tempo Javagem do visor: 5

Cozedores de Massa C (ou de terceira)
Quantidade de vdcuos : 1 DDRR (Continuo)

Capacidades: 1500
Circulagio: Natural
Cristalizadores:

Massa A

Quantidade: 10

Tipo: Batelada
Capacidade: 330 HI
Massa B
Quantidade: 1

Tipo: Batelada
Capacidade: 2500 HI
Massa C
Quantidade: 1

Tipo: Batelada
Capacidade: 2500 Hl
Centrifugas

Massa A
Quantidade: 11
Tipo: Batelada
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Capacidade 9350 T/h
Massa B
Quantidade: 6

Tipo Batelada
Capacidade: 64 T/h
Massa C
Quantidade: 5

Tipo: Batelada
Capacidade: 40 T/h
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Tabela B.1 Composigéo da cana de aglicar processada pela Usina Cruz Alta

Data
9imai
10/mai
11/mal
12/mal
13/mai
14/mai
15imai
16/mai
17Imal
18/mai
19hmal
20/mal
24/mai
22/mal
23/mai
24imal
25/mai
26/mai
27 imai
28Imai
20/mai
30/mai
31/mai
1fiun
2hun
3fun
4fjun
Bfiun
Bliun
Tiun
Bljun
Sfjun
10/jun
114jun
12fjun
13/jun
14/jun
15fjun
Medias

Brix

19,05
19,27
19,1
18,43
18,77
18,3
18,13
19,57
18,63
18,67
18,67
18,3
19,13
18,3
20,53
19,7
18,87
18,63
19,37
19,13
18
18,37
18,75
18,83
18,8
18,87
188
18,63
19,3
19,87
20,33
19,47
20,27
18,53
17,83
18,77
19,67
1797

L.Sac
64,02
68,55
85,97
62,33
64,74
63,30
63,22
68,81
85,13
65,85
64,48

63,1
66,81

63,9
7175
80,41
85,47
84,02
86,57
66,19
65,01
63,45
64,89
89,29
66,71
86,81
65,32
64,27
68,88

70,5
72,75
69,55
72,20
63,80
56,86
63,14
54,72
60,33

Pol%
16,69
16,06
15,04

16,1
15,66
15,37
185,34
18,61
15,77
1592
15,61

15,3
16,14
15,48
17,23
18,73
15,83
13,40
16,07
15,60
16,71
15,38
1572
16,69

15,9
18,46
15,81
15,656
16.63
16,98
17.48
18,78
17,38
15,47
14,53
15,27
15,64
14 64

Pza

82,35
83,34
83,48
81,93
83,47
83,95
84,58
84,88
84,62
83,93
8382
83,59
84,31

84,8
83,92
84,87
83,94
83,08
82,97

836
82,67
83,74
83,86
84,12
84,56
85,063
64,08
53,52
868,15
85,46
85,08
86,18
85,76
83,47
81,15
81,32
82,01
81,00

AR

0,98
0,89
0,82
0,83
0,01
0,78
0,81

1,08
1,03
1.07
0,85
1.03
0,93
0,89
0,93
1,07
0,87
0,92
0,93
1,04

1,2
1,16
1,58
1,61
1,47
1,71

AR%C
0,85
0,77
072
073
0,79
0,68
0,71
3,68
0,74
6,75
.88
0,85
0,75
0,06

0.8
0,81
0,87
0,82
0,88
0,94
0,92
0,94
0.84
0,88
0,82
0,78
0,82
0,84
0,76
0,81

08
0,91
1,08
1,01
1,43
1,42
1,29
1,49

CG

0,081
0,058
0,051
0,055
0,058
0,081
0,053
0,048
0,054
0,054
0,064
0,062
0,053
0,071
0,054
0,058
0,062
0,068
0,062
0,088
0,066
0,089

0,08
0,062
0,039
0,055

0,08
0,069
0,052
0,054
0,054
0,084

0,07
0,075
0,112
0,105
0,095
0,118

PBU

1279
1491
138,1
135,9
1387
143,8
134,8

139
139,3
1282
1311
126,2
130,3
1347
1488
133,2
1328
1315
132,3
1387
18,3
133,2
128,1
2448
1356

137
1335
140,4
1238,9
137.4
150,68
138.,8
130,9
138,2
1223
1282
1395
136,2

Fibra

11,07

14,3
12,63
12,28
12,72
13,46
12,13
12,76

12,8
41,11
11,56
10,82
11,44
11,65
14,23
11,88
11,83
11,62
11,75
12,41
11,13
11,88

114
13,65
12,24
12,46
14,83
12,97
12,44
12,52
14,52
12,74
11,52
12,64

11,4
11,27
12,84
12,34

P205
3,69
3,39
4,46
1,99
411
3,45
3,52

3,24
3,54

3.8
2,77

3,26
4,71

3,31
3,74

27
3,21
2,74
2,31
2,92
3,79
323
2,25
3,85
2,41
3,26

38
355
4,67
3,44
2,75

2,385

PC

13,511
13,042
13,351
12,726
13,000
12,687
12,954
13,887
13,166
13,688
13,318
13,214

13,83
3,191
14,042
14,194
13,445
13,179
13,687
13,432
13,487
13,049

13,52
13,701
13,406
13,557
13,397
12,053
13,979
14,248
14,157
14,028
14,203
12,953
12,647
13,104

13,04
12,332

% Agua
70,818
68,442
66,788
72,219
89,223
69,672
70,633
72,626

73,24
74,398
70,938
71514
70,127
72,258
70,874

690.8
69,083
74,213
70,331

69,41
71,697
70,852

71,74
69,387
70,675
69,368
70,583
70,818
89,118
69,958
67,209
72,258
69,347
69,772
69,741
70,664
69,985
71,335

18,92395 65,56526 16,87816 8388237 1,224737 0871316 0,064211 1381579 12,26421 2,790658 1340476 70,60484

xaguabin xsacbin

0,886041
0,085399
0,985598
0,986748
0,085031
0,087837
0,886672
0,986017

0,98679
0,886750
0,986338
0,986712
0,985847
0,986847
0,984984
0,985364
0,9856828
0,986081
0,985713
0,985703
0,086245
0,986539
0,986432
0,985182
0,986175
0,985884
0,086317
0,986344
0,986518
0,085272

0,08433
0,086018

0,08485
0,086218
0,986724
0,086213
0,085862
0,086916
0,086082

0,01395%
0,014804
0,014402
0,013252
0,014069
0,012163
0,043328
0,043083

0,01321
0,013241
0,013662
0,013288
0,014153
0,013153
0,015048
0,014636
0,014172
0,013038
0,014287
0,014207
0,013755
0,013461
0,013568
0,014818
0,013825
0,014116
0,013683
0,013656
0,014482
0,014728

0,01567
0,013982

0,01515
0,013784
0,013278
0,013787
0,014138
0,013084
0,013918

xaguatern
0,098383
0,983246
0,883488
0,984625
0,983866
098722
0,884853
0,964143
0,964992
0,984871
0,984354
0,984781
0963888
0,985056
0082849
0983411
0,983807
0,983775
0,983558
0,983625
0,984135
0,884597
0984489
0,883108
0,984285
0,984286
0,884498
0,98435
0,983743
0,983376
0.982387
0,984308
0,982939
0,984198
0,984548
0,083937
0,983611
0,984767
0,960799

xsacter

0,011472
£0,012143
0,011994
0,010835
0,011714
0,011462
0,011257
0,011848
0,011162
0,011091
0,0114
0,011088
0,011918
0,011114
0,012575
0,012405
0,011864
0,000411
0,011828
0,011926
0011349
0,011248
0,011353
0,012445
0011671
0,012294
0,011609
0,011383
0,012457
0,012582
0,013447
£,01203
0,012965
0,011485
0,010705
0,01119
0,011569
0,010838
0,011658

xnater

0,004668
0,004611
0,004518
9,00454
0,00442
0,001318
0,00389
0,004011
0,003846
0,004037
0,004248
0,004131
0,004195
0003831
0,004576
0,004184
0,004329
0,008813
0,004615
0,00445
0,004518
0,004155
0,004158
0,004449
0,004044
0,060342
0,003893
0,004267
0,0038
0,004062
0,004168
0,004668
0,004086
0,004316
0,004659
£,004873
0,004821
0,004597
0,004268



Tahela B.2 Analise do caldo Misto

Data
O/mai
10/mai
11/mai
12/mai
13/mai
14/mai
15fmal
16/mal
17imai
18/mai
19/mai
20/mai
21/mai
22imai
23/mai
24/maij
25/mai
26/mai
27mai
28/mai
29/mai
30/mai
Imai
1jun
2fiun
Jljun
4fjun
5fun
B/jun
Thun
8/jun
un
104jun
11/jun
12/un
13/un
14/jun
15/jun
Medias

Brix

14,85
14,63
13,6
13,23
12,57
12,23
12,63
12,83
13,1
13,17
13,17
12,83
12,23
13,23
13,3
13,47
13,47
14,13
13,77
13,33
12,57
14,1
13,2
134
12,87
13,67
14,1
13,93
14,23
13,83
14,27
14,43
13,87
13,43
14
13,77
13,77
14,17

Lsac

49,82
49,34
4512
43,75
42,04
41,37
42,58

436
44,52
44,54
4436
43,08
41,26
45,14
44,47
46,14
45,65
47,33
45,98
44,79
41,88

47,8
44,55
45,45
43,88
47,04
48,47
46,95
49,62
47,58
48,71
50,38
47,74

45,2
46,26

45,6
45,42
47,05

Pol%
12,24
12,14
11,15
10,83
10,43
10,28
10,58

10,8
11,02
11,02
10,08
10,68
10,25
11,17

"

11,4
11,28
11,67
11,35
11,08
10,39
11,78
11,02
11,24
10,87
14,62
11,85
11,58
12,23
11,75
12,04
12,41
11,78
11,17
11,46
11,26
11,22

11,6

Pza

81,88
82,95
81,96
81.81
82,99
84
83,69
84,19
84,13
83,71
83,37
83,18
83,77
844
827
84,69
83,79
82,56
82,47
83,08
82,67
83,58
83,51
83,87
84,5
85,01
84,77
8313
85,92
84,91
85,42
85,95
84,96
83,19
81,5
81.77
81,47
81,87

Ar

0,66
0,76
0,73
067
0.59
0,64
0,53
0,58
0,58
0,67
0,71
0.68
0,68
0,53
0,64

07
0,74
0,77
077
0,67
0,85
062
0,72
0,71

07
0,62
0,75
0,73
0,68
0,62
0,63
0,58
0.81
0,88

1.1

1.1
1,01
1,06

1351263 4564342 1128079 83,50578 0,719211

CG

0,054
0,083
0,085
0,082
0,056
0,082

0,05
0,054
0,053
0,061
0,061
0,063
0,086
0,048
0,068
0,061
0,065
0,666
0,068
0,061
0,082
0,053
0,065
0,063
0,064
0,063
0,063
0,063
0,056
0,065
0,052
0,046
0,089
0,088
0,097
0,006

0,00
0,021

P205

19
2,09
1,99

27
245
2,16
238

2,34
2,26
2,52
1,74

214
2.3

281
3,36
1,78
248

181
1,69
2,18

28
1,48
1,37
3,03
1,86
2,35

286
2,85
2,14
211
1,81
2,13

PH

8,21
57
5.4

4,94

5,44

5,31

5,29

5,31

5,43
5,2

5,14

5,14

5,11

4,72

6,03

8,44

5,62

5,35

5,29
55

5,46

5,27

4,99

4,77

5,07

5,25
53

5,26

5,22
52

5,24

5,17

5,02

4,64

4,59

5,01

5,45

5,08

Cor
19,233
19,313
24 479
32,007
41773
44,348
46,583
37,495
43,015
42,866
45,218
43,211
48,376

35,27
47,256
44,743
41,014
40,906
31,328
43,441
43,368
37,927
37.808
50,826
43,515
45,022
39,504
37,087
20,945
43,008
43,043
46,481
46,895
49,654

46,48
43,409
40,544
43,808

Agua%
85,05
85,37

864
86,77
87,43
87,77
8737
8717

86,9
86,83
86,83
87,17
87,77
86,77

88,7
86,53
86,53
85,87
86,23
86,67
87,43

859

86,8

86,6
87,13
86,33

85,9
86,07
8577
86,17
85,73
8557
86,13
86,57

86
86,23
86,23
85,83

0,0635 6,596842 5275263 4052711 8648737

xaguabin xsacbin

0,890834
0,991061
0,991784
0,892039

0,89249

089272

0,99245
0.992313
0.802129
0.892081
0,992081
0,892313

0,99272
0,892039
0891891
0891874
0991874
0991414
0,991666
0,991971

0,99249
0,891435

0,89208
0,891922
0,992286
0,991735
0,991435
0,991554
0,991344
0,991624
0,001316
0,991203
0,991596
0,821902
0.891505
0,961666
0991666
0,991386
0.991841

0,009168
0,008939
0,008216
0.007961

0,00751

0,00728

0.00755
0,007687
0.007871
0,00791¢
0,007219
0,007687

0,00728
0,007961
0,008009
0,008126
0,008126
0,008586
0,008334
0,008029

0,00751
0,008565

0,00794
0,008078
0,007714
0,008265
0,008565
0.008446
0,008656
0,008376
0,008684
0.,008797
0,008404
0,608098
0,008495
0.008334
0.008334
0,008614
0,008158

xaguatern xsacter

0,980354
0,989706
0,990464
0,980752
0.981349
0,991684
0.881345
0,901228
0,981014
0,000928
0,980906
0,991164
0,901668
0,990934
0,980756

0,90078
0,980696
0,980082

0,99036
0990762
0,001328
0,980179
0,880891
0,980761
0991217

0,99063
(,900271
0,890284

0,99026
0,990501

£,90009
0,990106
0,990487
0,990686
0,990132
0,890312

0,99028
0,980094

0,99064

0,007493
0,007407
0.008727
0,006508
0,006224
0,006113
0,008308
0,008463
0.008614
0.006619
0,008595
0,008391
0,006095
0,008714
(,006616
0,00687
0,008797
0,007082
0,008861
0,006666
0,0062
0007148
0,008621
0.006768
0,008508
0,007017
0,00725
0,007012
0,007431
0,007108
0,0073
0,007557
0,007129
0.006727
0.006944
0,006806
0,006781
0.007042
0,006803

xnater

0,003162
0,002886
0,002808

0,00274
0,002426
0,002203
0,002349
0,002308
0,002372
0,002454
0,002499
0,002445
0,002237
0,002353
0,002628

0,00237
0,002507
0,002836
0,002779
0,002572
0,002472
0,002674
0,002489
0,002471
0,002275
0,002352
0,002478
0,002704
0,002308
0,002391

0,00261
0,002337
0,002403
0,002586
0,002924
0,002883
0,002928
0,002964
0,002558



Tabela B.3 Caldo ultima presséio

Data
O/mai
10/mai
11/mai
12/mai
13/mai
14/mai
18/mai
168/mai
17/mai
18/mai
19/mal
2(¥mai
2t/mai
22fmai
23/mai
24/mai
25/mai
26/mai
27/mai
28/mai
29/mai
30/mai
3/imai
1/un
2fjun
Jun
4fjun
5/jun
6/jun
Tlun
B/jun
Sfjun
10/jun
11fjun
12fjun
13/un
14/jun
18/jun
Medias

Brix

6,3
4,98
3,92

2.7
2,57
2,95
2,87
2,57
2,92
3,18
3,43

23
3,15
3,056
3,16
3,22
342
4,56
4,33
3,86
217

46
4,54
3,02
2,94

35
3,68
2,92
3,23
3,17
2,97
3,12
2,74
3,08
3,48
3,25
3,13
3,17

Lsac

18,64
14,55
10,9
7,68
7
7.24
777
7,35
8,74
8,82
9,89
6,24
8,96
8,85
8,5
8,82
9,53
12,7
11,87
11,04
5,99
12,31
12,79
8,81
8,44
10,15
10,84
8,3
9.6
9,32
8,39
8,74
7,92
8,55
9,75
9,31
8.48
9,23

Pol%

4,74
3,72
2,8
1,98
1,81
1,83
2
1,9
2.25
2,27
2,54
1,61
23
2.28
2,19
2,27
245
3,26
3,04
2,83
1.55
3,15
3,27
2,27
2,17
2,81
2,78
2,14
247
2,4
2,16
2,25
2,04
22
2,51
2,4
2,18
2,38

Pza

75,21
74,62
71,39
73,356
70,35
73,23
69,85
73,89
72,09
71,36
74,08
70
73,7
74,7
69,23
70,53
71,66
71,43
70,18
73,19
71,41
68,47
72,13
75,19
72,97
74,58
7557
73.3
76.12
75,78
72,86
72,156
74,48
71,38
72,01
73,73
69,69
75,03

PH

586
6,04
5,95
5,26
5,39
5,46
4,98
5,08
5,23
5,14
489
5,34
5,38
5,32
528
5,81

54
5,29
5,65
5,13
5,25
5,26
522
5,34
527
5,31
5,48
5,04
5,26
542
5,87
5,89
547
548
5,79

57
5,45
577

Bagago ult. press Desaguaguador

pol%

5,03
2,17

1.8
1.87
1,51
1.63
1,63
1,61
1,59
1,89
1,93
1,71
1,58
1,62
1.46
1,76
1,51
1,62
1,82
1.42
1,587
526
1.54
1.64
1,61
167
1,49
1,67
1.64
1.66
1,45
1,45
1,68
1,54
1,74
1,44
1,43
1,59

3,372368 9,526579 2447368 7266974 5413158 1,819474

Umidade Poi%

56,1
52,63
50,97
51,7
51,47
52,3
50,77
52

53
82,12
52,07
50,4
52,87
52,83
514
52,4
52,4
51,93
51,4
51,1
51,7
5,06
51,36
52,97
52,18
52,83
52,67
51,3
50,33
51,83
51,8
51,77
51,36
52,67
52,04
51,2
51,87
50,8

6,64
2,97
2,37
2,35
1,99
2,15
211
2,27
2,18
245
2,93
2,49
2.31

2,3

24
2,34
2,22
2,36
244
2,02
2,39
2,95
2,53
2,24
2,24
2,44
8,08
2,39
2,24
2,39

2.2
2,12
2,36
2,22

2,14
223
2,08

Umidade

77.4
80,56
81,08
838
79.33
80
80,67
79,6
79.8
81,13
72,6
81
82,07
80,6
79,6
845
80,67
77,7
78,9
79,2
78,5
79,6
79,7
79,2
77,87
81,87
798
79,13
79
77,73
79,43
79,67
78,8
78,67

78,6
79
79,87

50,71 2,540263 77,54342

115



Tabela B.4 Caldo Dosado (Entrada na coluna de sulfitagiio)

Data
9mal
10/mai
11/mai
12/mai
13/mai
14/mai
15/mat
16/mai
17/mai
18/mai
19/mai
20/mai
21/mal
22/imai
23/mal
24imai
25/mal
26/mat
27Imai
28/mai
29/mal
30/mai
3t/mai
thiun
2fjun
3fjun
4ffun
5hun
6/jun
7iun
8/un
Sfjun
10fun
11jun
12/jun
13/jun
14/un
15/un
Medias

Brix
14,6
15,93
17,27
14,9
12,63
12,03
12,33
12,37
12,63
13,03
13,13
12,47
11,77
12,93
13,17
133
13,37
13,93
13,5
13,08
13,3
13,7
13,35
126
12,9
13,3
13,67
13,6
13,87
13,7
14,2
14,3
13,63
12,83
13,75
13,37
13,87
13,77

Lsac
48,59
53,78
57,46
49,52
41,62
40,38
40,97
41,85
42,26
4365
43,81
41,42
39,13
43,83
43,94

44,9
4511
46,25
44,85
43,35
44,21
46,24
44,32
43,91
43,67
45,83
46,67
45,25
48,05
46,88
48,96
49,63
46,26
42,44
45,78

44
45,45
42,25

Pol%
11,96
13,16
13,98
12,16
10,32
10,04
10,17
10,39
10,49
10.81
10.84
10.28

9,74
10,86
10,88
11,14
11,15
11,43
11,09
10,73
10,93
1142
10,96
10,88
10,82
11.33
11,33
11,18
14,86
11,58
12,07
12,23
11,43
10,51

11.3
10,88
11,22
11,17

Pza

81,89
82,57
80,96
81,64

81,7
83.42
82,49
84,01
83,66
82,93
82.34
82,46
82,77
83,04
82,64
83,51
83,44
82,07
82,11
82,36
82,22
83,34
82,11
83,88
93,86
85,21
84,33
82,85
85,51
84,51
84,97
85,51
84,47
81,89
82,21
81,39
80,89
81,14

PH

4,91
7.37
7.61
7,59

6,6
6,69
6,48
8,84
6,76
6,66
6,82

6.9
7.08
6,97
718
6,88
6,98
6,82
7,23
7.03
6,72
6,95
6,86
5,68
6,95

5.9
6,73
6,32
6,93
7,03
6,94
8,77
5,81
714
1727
713
6,98
5,98

Agua %
85,4
84,07
82,73
85,1
87,37
87,97
87,67
87,63
87,47
86,97
86,87
87,53
88,23
87,07
86,83
86,7
86,63
86,07
86,5
86,91
86,7
86,3
86,65
87,4
87,1
86,7
86,33
86,5
86,13
86,3
85,8
85,7
86,47
87,17
86,25
86,63
86,13
88,23

13,46816 4517026 11,17684 B3,24211 6878684 86,53184

xaguabin  xsachin

0,991083
0,990126
0.989133
0,980869

0,99245
0,992854
0,692653
0,992626
0892517
0.892177
0,992108
0,992558
0,993028
0,892245
0,892081
0,991991
0,991943
0,991554
0,991853
0,892136
0891981
0.991714
0,991957

0,99247
0,992266
0,991991
0,891735
0,991853
0,991586
0991714
0,891365
0,891285
0,991832
0,992313

0,99168
0,991943
0,991596
0,991666
0,991867

0,008917
0,009874
0,010867
0,009131

0,00755
0.067146
0,007347
0,007374
0,007483
0,007823
0,007892
0,007442
0,006972
0007755
0,007919
0,008009
0,008057
0008446
0,008147
0,007864
0,008008
0,008286
0,008043

0,00753
0,007734
0,008009
0,008265
0,008147
0,008404
0,008286
0,008635
0,008705
0,008168
0,007687

0,00832
0,008057
0,008404
0,008334
0,008133

Xaguater
0,9680647
0,988508
0,987293
0,989374
0,991218
0,991798
0,991504
0,991572

0,99143
0,990588
0,990881
0,991382
(,991855
0,961138
0,990853
0,990831

0,88075
0,980203
0,990557
0,990871
0,990719
0,990485
0,990873
0,991553
0,991153
0,990833
0,990474
0,990605

0,99051
0,990571
0,990211
0,990172
0,990702
0,991074
0,990358
0,990605
0,990165
0,980263
0,950634

xsacter

0,007294
0,008144
0,00878
0,00744
0,006162
0,005957
0,008053
0,006187
0,006258
0,006483
0,0068507
0,006128
0,005763
0,008506
0,008534
0,00687
0,006711
0,008921
0,006684
0,008438
0,006573
0,006808
0,008595
0,008486
0,00648
0,008815
0,006841
0,008738
0,007178
0,006985
0,007331
0,007437
0,006892
0,006289
0,006829
0,006548
0.006788
0.006751
0,00674

xnater

0,003059
0,003257
0,003926
0,003185
0,002621
0,002244
0,002443

0,00224
0,002312

0,00253
0,002612

0,00248
0,002282
0,002356
0.002613
0,002468
0,002539
0.002876

0,00276
0,002691
0,002708
0,002617
0,002732
0,001951
0,002367
0,002252
0,002685
0,002657
0,002311
0,002433
0,002458
0,002392
0,002408
0,002638
0,002813
0,002847
0,003048
0,002986
0,002626



Tabela B.5 Caldo Clarificado ( Saida dos decantadores, entrada ao muitiplo)

O/mal
10/mat
11/mai
12/mai
13/mai
14/mai
15/mai
16/mai
17/mai
18/mai
19/mai
20/mai
2tmai
22imal
23/mai
24/mai
25/mai
26/mai
27/ma
28/mai
28/mai
30/mai
3M/mai

Hjun
2ljun
3jun
4fjun
5fjun
B/jun
Tljun
8/jun
9/jun
10jun
114un
124un
134un
14fun
154jun
Medios

Brix

15,1
16,2
16,88
14,76
13,04
12,18
12,67
12,87
18,94
13,18
13,13
13
12,23
13,26
13,32
13,77
13,6
14,23
13,97
13,28
14,98
13,83
13,5
13,7
13,13
13,9
13,75
14,15
14,24
14,23
14,53
14,5
14,23
15,3
13,95
14
14,1
14,43

14,05132 46,84280 11,56579 83,38684 0721842 0082316 48,75421

Lsac

48,08
48,91
56,38
50,97
42,22
41,11
42,56
43,01
439
44,52
43,76
43
40,77
45,11
45,44
47.4
45,84
47,64
46,9
44,88
54,23
4713
4529
46,29
44,62
48,91
47,24
47,59
49,53
49,28
48,53
50,51
48,99
52,01
46,07
46,25
46,57
47,69

Pol %
12,03
12,26
13,75
12,51
10,47
10,21
10,55
10,66
10,87
11,01
10,84
10,66
10,13
11,16
11,23

11,7
11,38
11,74
11,57

11,1
13,21
11,83
11,19
11,43
11,04
11,59
11,86
11,74
12,21
12,15

12,2
12,43
12,07
12,75
11,36
11,41
11,48
11,74

Pza

79,97
82,79
81989
8212
8312
83,73
83,53
83,08
84,1
83,23
83,36
8326
83,73
84,14
83,41
84,37
83,7
82,71
82,87
83
822
83,47
829
83,87
84,06
84,97
84,49
83,23
85,05
85,38
85,64
85,74
84,83
83,25
81,43
81,49
81,43
81,32

AR

117
0,62
0,79
0,76
0.56
0,55

05
0,58
0,56
0,61
0,72
0,71

0.6
0,56
068
0,72
0,73
0,77
0,79
0,66

08
0,63
0,79
0.51
0,72
0,64

08
0,72
0,73
0,85
0,58
0.67
0.79
0,88
0,98
1,02
1.01
0,08

CcG

0,087
0,051
0,067
0,061
0,083
0,063
0,048
0,065
0,051
0,055
0,066
0,067
0,059
0,051
0,058
0,062
0,064
0,066
0,068

0,06

0,06
0,054

0407
0,044
0,065
0,056
0,051
0,061

0.06
0,064
0,048
0.054
0,085
0,077
0,086
0,089
0,088
0,084

P205

Cor
1,66
146
71

34
16

55
81
68
107

40
402

7

16,421
15,189
15,657
23,246
19,06
16,204
551
14,495
14,371
12,843
13,261
14,185
12,726
12,436
13,359
13,65
12,678
11,534
13011
12,974
13,335
13,176
13,55
11,725
11,049
10,987
14,711
11,539
11,56
13,588
13,789
13,475
12,761
13,136
13,763
14,616
11,911
10,218

Tur

362
142
347
368
188
189
236
183
181
138
122
154
131
115
128
136

o1
114
108
128
203
141
150

g2

90

91
142
141
126
121
17
132
183
112
115
123
113
100

Agua %
84,9
838

8312
8524
86,96
87.82
87.33
87,13
81,08
86,82
86,87
87
87,77
86,75
86,68
86,23
86.5
85,77
86,03
86,72
85,02
86,17
86,5
86,3
86,87
86,1
86,25
85,85
85,76
8577
B5.47
85,5
85,77
84,7
86,05
86
859
85,57

360,8694 154,1316 85,94868

xaguabin xsachin

0,990726
0,980928
0,988425
0,990968
0,00217
0,992754
0,992422
0,992286
0,087852
0,992074
0,992108
0,992197
0,98272
0,992026
0,991977
0,991666
0,991853
0,891344
0,991526
0,892005
0,990812
0,891624
0,991853
0891714
0,992108
0,891575
0,99168
0.9914
0,991337
0,991344
0,991132
0,991154
0,991344
0,990583
0,89154
0,991505
0,991435
0,991203
0,901457

0.000274
0,010072
0,010575
0,009031
0,00783
0,007246
0,007578
0,007714
0,012148
0,007926
0.007892
0.007803
0.00728
0,007974
0.008023
0.008334
0,008147
0,008656
0,008474
0,007995
0,009188
0,008376
0,008147
0,008288
0,007892
0,008425
0,00832
00,0086
0,008663
0,008656
0,008868
0,008846
0.008856
0,000417
0,00846
0,008495
(0.008565
0.008797
0.008543

xaguater

0,989048
0,987751
0.987682
0,989743
0,990794
0,991707
0291241
0,991105
0,983272

0.92001
0,800881
0,990845
0,991604
0,990804
0.990855
0,990549
0,990712
0,989904
0990229
0,980835
0,989845
0,9804386

099061
0,990491
0,900988
0,900327
0,9800552
0,990095
0,990236
0,900218
0.980885
0,990028
0,990173
0,989185

0,98014
0,980106
0,990017
0,988048
£,980083

xsacter

0,007376
0,007605
0,008599
0,007845
0,006278
0,006068
0,006303
0,006382
0,006939
0,006613
0,008507

0,00639
0,006023
0,006708
0,006756
0,007073

0,00686
0,007132
0,007009
0,006675
0,008094
0,007035
0,006744
0,6086904
0,606628
0,007016
0,007048
0,607126

0,00742
0,607382
0,007436
0,007575
0,007333
0,007837
0,006879
0,006913
0,006963
(3,007147
0,007011

xnater

0,003576
0,004644
0,003719
0,002612
0,002928
0,002225
0,002406
0,002514
0,000789
0,002477
0,002612
0,002665
0,002372
0,002387
0,0023389
0,002378
0,002428
0,002874
0002762
0,002491
0,002061
0,002529
0,002645
0,002605
0,002384
0,002657
0,0024
0,002779
0,002344
0,002401
0,002698
0,002397
0,002494
0,002978
0,00298
0,602982
0,00302
0,003805
0,002905



Tabela B.6 Caldo Filtrado ( Sae dos filtros e retorna para dosagem)
xaguabin  xsachin

Data
10/mai
11/mai
12imai
13/mai
14/mai
18/mai
16/mai
17imai
18/ma
19/mai
20/mai
21/mai
22imai
23/mai
24/mai
25/mai
26/mal
27Imai
28/mai
29/mai
30/mai
31/mai

thun
2fjun
3fjun
4fjun
S/jun
6/jun
THjun
8/jun
9ljun
10/jun
11/jun
12/un
134jun
14/un
15/jun
Medios

Brix

14,38
16,81
15,16
11,51
9,97
11,76
12,97
13,19
11,18
8,14
8,83
10,95
11,8
12,2
12,68
11,43
12,39
11,13
11,89
12

13
10,8
10,75
11,22
11,2
10,67
12,17
1,17
12
12,19
11,37
10,67
1M,7
12,13
12,75
12,27
12,86

Lsac

43,01
48,2
43,9

33,63

25,46
28,7

32,34

36,85
31,2

18,87

19,41

27

30,87

32,08

35,32

31,36

30,08

28,42

29,59

31,14

42,14

27,04

29,86

27,31

30,75

28

32,02

29,83

31,62

33,68

33,56

30,17

34,21

34,93

35,78

33,52

38,23

Pol %

10,59
12
10,76
8,38
6,38
7,39
8,01
9,11
7,77
5,03
4,89
6,74
7.68
7.97
B, 76
7,81
7,46
7,09
7,36
1.74
10,44
6,76
7.46
6,81
7,67
6,99
7,95
7,44
7,86
8,37
8,37
7,52
8,51
8,68
8,87
8,32
9,47

Pza

74,38
71,77
70,32
72,59
64,63
62,91
61,74
69,92
68,98
61,28
55,13
61,15
65
65,41
68,88
68,44
60,21
63.94
62,32
64,52
80,28
65
69,5
60,94
68,68
65,93
65,24
66,56
65,59
68,71
73,91
70,6
72,6
71,66
69,58
67,8
74,4

PH

8,17
7,02
8,79
8,31
8,27
7,77
7,41
6,89
7,36
7,27
6,95
7,29
7,15
7,45
6,99
8,08
6,82
6,73
6,84
6,84
6,85
6,72
6,66
6,87
6,82
6,64
6,25
6,55
6,89
7,09
6,83
6,84
7,79
6,87
6,96

7.4

84

11,8673 32,24784 8,011081 67,30757 7211622

Agua %
86,62
83,19
84,84
88,48
90,03
88,24
87,03
86,81
88,82
91,86
91,17
89,05

88,2
87.8
87,32
88,57
87,61
88,87
88,11
88

87
Bo4
89,25
88,78
88,8
89,33
87,83
88,83
88
87,81
88,63
89,33
88,3
87,87
87,25
87,73
87,14
88,1327

0,991238
0,989477
0,990683
0,993201
0,994206
0,993035
0,992218
0,992087
0,993419
0,995358
0,894929

0,99357
0,993008

0,99274
0,892416
0,993254
0,992612
0,993452
0,992948
0,992874
0,992197
0,993799
0,9937M1
0,993393
0,993406
0,983753

0,99276
0,993426
0,992874
0,992747
0,893294
0,803753
0,893075
0,992787
0,992368
0,982693
0,992263
0,992947

85,62
83,19
B4.84
88,49
20,03
88,24
87.03
86,81
88,82
91,86
91,17
89,05
88,2
87,8
87,32
88,57
87,61
88,87
88,11
88

87
89,4
89,25
88,78
88,8
89,33
87.83
88.83
88
87.81
88,63
89,33
88,3
87,87
87,25
87,73
87,14
88,1327

xaguater

0,962866
0,991597
0,992589
0,994506

0.99568
0,994863
0,594319
0,993798
0,994837
0,896613

0,99653
0,895317
0,004732
0,994517

0,99407
0,994763
0,994688
0,895131
0,894846
0,694661
0,893281
0,995386
0,995063
0,095228
0,694874
0,995275
0,894533
0,994976

0.99461
0,994351
0,994543
0,895056
0,994408
0,994235
0,994007
0,994354
0,993726
0,994563

xsacter

0,006463
0,007528
0,006625
0,004957
0,003713
0,004385
0,004818
0,005489

0,00458
0,002872
0,002813
0,003965
0,004559
0,004751
0,005248
0,004816
0,004458
0,004178
0,004374
0,004604
0,006273
0,003961
0,004377
0,004018
0,004522
0,0040989
0,004738
0,004386
0,004675
0,004588
0,004943
0,004409
0,005044
0,005169
0,005318
0,004963
0,005684
0,004772

xnater

0,000671
0,000875
0,000786
0,000537
0,000606
0,000752
0,000865
0,000713
0,000583
0,000515
0,000657
0,000718
0,000708
0,000731
0,000681
0,000621
0,000854
0,000681
0,000781
0,000735
0,000446
0,000653

0,00056
0,000755
0,000604
0,000626
0,000729
(,000638
0,000714

0,00066
0,000514
0,000536
0,000548
0,000598
0,000675
0,000683

0,00059
0,000665



Tabela B.7 Xarope ( Saida dos evaporadores)

Data
10/mai
1t/imai
12/mai
13/mai
14/mat
15/mat
16/mai
t7/mai
18/ma
18/mai
20/ima
21/mai
22imat
23/mal
24/mai
25/mai
26/mai
27/mai
28/mai
28/mai
I0imai
3timai

1fjun
2fun
3fun
4/iun
Shun
6fun
Tiun
8ljun
Ajun
10fjun
1fjun
12fjun
13/jun
14/jun
156fjun
Medios

Brix

71,63
75,17
67.83
65,5
58,5
60,17
63,5
60,17
60
62,67
60,67
64,5
55,17

Lsac

48,61

50,6
45,18
44 32
39,59
40,44
43,14
40,88
40,63
42,14
40,68
43,37
3747
41,74
43,05
43,28
4525
43,02
4214
42,27
42,55
4534

41,5
39,29
39,18
38,63
43,77
41,86
40,44
4177
42,54
4047
4561
44,14
4364
40,64
43,48

Pot %
59,87
62,03
55,78
54,83
49,26
50,27
53,48
50,81

50,5
52,28

50,5
53,71
46,38
51,79
53,37
53,62

55,9
53,27
52,24
52.38
52,72
56,04
51,52
48,91
48,79

48,1
54,19
52,01

50,3
51,91
52,83
50,33
56,37
54,57
63,08
50,45
53,81

Pza

83,58
82,52
82,17
83,69
84,18
83,53
84,21
84,42
84,12
83,41
83,23

83,3
83,99

835
84,67
83,36
82,58
82,17

82,8
82,14

83,1
83,23
83,81
83,84
84,84
84,32
83,34
85,73
82,25

85,8

85,9
85,08
83,72
81,43
81,69
81,83
81,83

AR

3,06
3,99

3,00
2,78
2,66
2,87
2,76
2,68
344
343
3,65
2,79
3,11
3,45
3,49

39
3,38
3,25
312
317
3,75
3,83
348
2,68
2,92
3,48
3,18
2,77
2,87
2,88
367
445
4,76
4,87
5,19
4,87

CG

0,051
0,064
0,062
0,057
0,056
0,053
0,054
0,054
0,053
0,066
0,068
6,068
0,061

0,06
0.062
0,065

0,07
0,063
0,063

0,08

0,06
0,087
0,074
0,071
0,053

0,06
0,065
0,061
0,055
0,051
0,054

0,07
0,079
0,087

0,09
0,103
0,081

P205

47
260
84
134
109
7

207
375
350
10

358
508

180
496
105
217
108
134
159
267
267
34
263
392
37

134
72
g7
a7
76

196

42,4927 52,67784 B349757 3430811 0084882 182,3243

Cor SiF
15,361
17,192
18,727
28,438

17.84
14,773
15,115
16,229
14,393
11,931
12,707
11,442
13,315
12,253
13,333

14,64
11,411
11,471
12,595

15,14
12,315
14,022

10,87
11,217
11,601
12,968

10,42
10,674
12,8901
12,854
12,337
15,839
11,822
15,153
12,898
11,118
11,413

Cor Fil
13,891
16,94
16,373
17,597
12,74
12,797
12,48
14,568
12,786
10,233
10,505
89,632
11,736
9,878
11,083
13,325
9,622
9,478
10,245
11,725
10,205
11,177
9,245
9,165
11,56
8,692
8,373
8,566
10,056
16,929
9,994
15,62
10,061
13,683
11,547
8,604
10,076

Tur

131
208
161
160
381
272
146
173
187
146
176
132

Agua %
28,37
24,83
32,17

345
415
39,83
36,5
39,83

37,33

38,5
40,83
38,67

33
33,83
38,33
34,33

13,7513 11,48965 151,6757 37,10865

119

xaguabin xsachin

0,882706
0,862568
€,900116
0,905158
0,930936

0,92635

0.81612

0,92635
0,926833
0918819
0,924911
0,912724
0939172
0,920922
0917758
0.913313
0,900773
0,911566
0,917758
0915017

091612
0,902149

0,82245
0,931384
0,933529
0,934786
0,910963
0,924911
0,929597
0,925404

092245
0,929136
0,922962
0,903462
0,906668
0,921934
0,808534
0,916765

0,117294
0,137432
0,099884
0,000842
0,069064

0,07365

0,08388

0,07365
0,073167
0,081181
0,075089
0,087276
0,060828
0,079078
0,082242
0,086687
0,088227
(,088424
0,082242
0,084983

0,08388
0,097851

0,07755
0,068616
0,066471
0,065214
0,089037
0,075089
0,070403
0,074596

0,077585
6,070864
0,077038
0,096538
0,093332
0,078066
0,051466
0,08323%

xaguater

0,867667
0,844312
0,885967
0.897208
0,821885
0,916356
0,905335
0,9168496
0,917268
0,007821
0,91455
0,900885
0,831051
0,910253
0,90749
0,801601
0,886004
0,89881
0,9063
0,902611
0,904527
0,889021
0,912119
0,922187
0,925145
0,926296
0,898082
0,816074
0,920902
0,916866
0913462
0,920366
0,917815
0,88913
0,89285
0,910298
0,895224
0,905741

xsacter

0,096367
{,111008
0,080848
0,075044
0,05759
0,060868
0,069812
0061558
0,060947
0,066912
0,061802
0,086452
0,050694
0,06529
0,068891
0,071329
0,080715
0,071648
0,067344
0,088767
0,068759
0,080258
0,064238
0,056966
0,055896
{3,054532
0073253
0,063756
0,059466
0,0634
0,065968
0,059708
0,070413
0,07738
0,074978
0,063057
0,073849
0,069183

xnater

0,035966

0,04468
0,033185
0,027748
0,020525
0,022776
(,024853
0,021546
0,021785
0,025267
0,023648
0,012663
0,018255
0,024456
0,023619

0,02707
0,0322%1
0,029542
0,026356
0,028622
0,026714
0,030722
0,023643
0,020847

0,01886
0,019172
0,027765

0,02017
0,019542
0,019934

0,02057
0,019926
0,041772

0.03345
0,032171
0,026646
(,0300827
0,025076



Tabela B.8 Xarope Clarificado { Sal dos flotadores e entra nos cozedores )

Data
11/mai
12/ma
13/mai
14imai
15fmai
18/mai
11imai
18/mal
19/mal
20/mai
21/mai
22/mai
23/mal
24/mai
25/mal
26/ma
2Tima
28/ma
29mal
30/mai
3mal

1fun
24un
Jun
4/jun
5fjun
Bijun
Tiun
B/jun
Sun
10/un
11fjun
12fun
13fun
14fjun
15fun
Medios

Brix
70,17
67,83
59,17
54,33
58,83
58,83

61 A7
63,17
63,5
61,83
63,67

Lsac
46,72
45,53
39,93
36,67
40,35

40,1
40,05

42,1
4202
42,37
41,51
39,12
39,48
43,24
41,93
46,15
35,93
41,13
39,57
41,42
43,12
43,57
a8 05
37,68
40,23
40,88

42 1
40,08
41,21
40,59
38,99
41,38
41,71

41,9

Pol %
57,81
56,25
49,68
45,79
50,19
49,89
60,82
52,56
52,14
52,59
51,54
42,42
45,58
53,62
52,04
57,01
48,46
51,08
49,32
51,94
53,44
53,88
47,44
47,01
50,04

50,8
52,29
49,89
51,25
50,52

48,86
51,36
51,71
51,94

50,68
51,95

Pza

82,13
82,92
83,97
84,27
83,87

84,8
64,87
84,34
83,81
83,59
83,58
84,18
82,36
86,13
83,71
82,78
82,84
83,28
82,68
83,87
83,95
84,16
83,06
85,22
84,83
83,76
85,48
85,61
86,14
86,13
85,49
83,98
81,82
81,79
81,84
81,59

61,10187 41 20833 51,20694 B3,85308

AR

3,42
3,45
2,96
2,76
2,66
2,68
2,46
2,57
3,09
3,32
3,79
2,26

334
3,38
3,28

3.8
3,76
313
2,99
2,78
3,27
3,56
3,20

27
3,06
3.08
3,45

cG

0,082
0,062

0,06
0,061
0,053
0,054
0,048
0,049
0,059
0,063
0,074
0,046
0,068
0,083
0,063
0,067
0,078
0,061
0,061
0,054
0,061
0,068
0,069
0,067
0,061

0,08
0,066
0,056
0,048
0,056
0,066
0,084
0,003

0,09

P205

178
338
325
130

230
298

2,56
458

236

267

Cor SiF
16,957
16,482

20,68
13,508
13,248
11,705
12,696
10,472
10,656

9,501

9,428

9,715
10,179
10,604
13,305

9,862
10,267
11,984
12,015
10,723
11,243

8,813

9,52
10,833
10,471
10,183

8,172

9,541
11,538
1,704
10,832
11,547
12,018
12,056

89,51
10,388

Cor Fil
15,062
14,686
16,012
11,411
11,366

9,762
10,107
9,677
9,213
8,312
8,486
8,402
7.851
9,083
12,164
7,857
8,68
9,807
8,500
8,885
7,897
8,602
7,738
9,185
8,336
8,305
7,402
8,257
9,443
9,539
8,518
9,506
11,203
11,22
8,081
8,84

Desc

5,54
19.85
8,73
14,84
11,12
16,43
23,29
23,29
9.91
20,64
11,93
27,26
18,13
18,28
8,59
18,28
8,51
3,43
18,54
13,18
14,7
7.15
16,17
20,54
4,1

13,59
17,86
13,8
4,18

542
14,69
3,07
6,9
12,16

Tuib

Agua %
29,83
32,17
40,83
45,87

44, 83
41
39,33
368,83
41,67
405
41,33
43,17
38,83
36,83
36,5
3817
36,33

12, 5025 0, 664833 148,4319 11,51622 9,680684 13,32041 73,97222 38,80833

xaguabin  xsachin

0,889837
0,900116
0,928136

0.94108

0,92787
0.930056
(,926833
0,820822
0,820394
0,917206
0,921934
0,930484

0,92635
0,817758
0,820394
0,895884
0,930936
0,922062
0,927758
0,922062
0,915554
0,913863
0,936016
0,839172
0,920597
0,924811
0,923439
0,931384

0,02823
0,930484
0,035207
0,923439
0.817206

0,91612
0821445
0,915554
0,922847

0.110163
0,099884
6,070864

0,05692

0,07213
0,069944
0,073187
0,078078
0,078608
0,082794
0,078068
0,068516

0,07365
0,082242
0,079506
0,104116
0,069064
0.077038
0,072242
0,077038
0,084446
0,086137
0,0683984
0,060828
0,070403
0,075089
0,076561
0,068616

0,07177
0,060518
0,064793
0,076561
0,082794

(,08388
0,078555
0,084446
0.077153

xaguater xsacter

0,874321
0,88651
0,919728
0,933301
0,91843
0,921243
0,927768
0,811048
0,909877
¢.905899
0,911415
0,914634
0,911696
0,907754
0,969773
0,881695
0,921109
0,912389
0917412
0,913266
0,804508
0,902749
0,927452
0,831628
0,920737
0,914853
0,914284
0,923135
0.91999
0,922467
0,927375
0,913346
0,904972
0,9037
0,909763
0,902922
0,912588

0,088867
0,081579
0,058896
0,045248
0,060004
0,058753
0,074364
0,086319
0,668
0,066078
0.064498
0,0494086
0,054909
0,069234
0,065866
0,084871
0,056607
0,083428
0,058045
0,064558
0,070023
0,071578
0,063232
0.051415
0,059142
0,062189
0,084798
0,058168
0,08127
0,059344
0,054948
0,06358
0,06687
0,06768
0,063472
0,067951
0,063887

xXnater

0036812
0,03101
0,021376
0,017452
0,021476
0,020004
-0,002134
0.022632
0,024123
0,026023
0,024086
0,03596
0,033395
0,023012
0,024261
0,033434
0,022284
0,024183
0,023543
0,022176
0,025469
0,025673
0,0193186
0,016957
0,020121
0,022958
0,020908
00,018697
0.01874
001819
0,017676
0,023074
(,028158
0,02862
0,026765
0,029127
0,023516



Data
9/mai
10/mai
11/mai
12fmai
13/mai
14/mai
15/mai
16/mai
17/mai
18/mai
19/mai
20/mai
21t/mal
22/mai
23/mai
24/mat
25/mai
26/mai
27/mali
28/mai
29/mai
30/mai
31/mai
1fjun
2ljun
3fjun
4/un
5fjun
6/jun
Thjun
B/jun
9/jun
10/un
114un
t2/jun
134jun
14fun
15/jun
Medios

Tabela B.9 Massa Cozida Refinada

Brix

86,82
84,81
87,21
86,92
86,94
86,36

87
87,19
87,9
86,59
86,37
86,75
87,59
87,48
86,26
86,32
86,64
87.06
86,5
86,39
86,78
86,34
87,04
87.28
86,49
86,8
86,73
85,87
86,71
B7.96
87,16
§7.45
87,43
85,04
86,72

Pol

84,89
82,57

85,5
85,31
85,44
84,53

85,83
85,53
86.44
85,29
84,96
85,19
86,09
85,93
84,66
84,69
85,11
85,52
84,83
84,71
85,56
84,99
85,85
85,95
84,96

854

854
84,44
85,07
86,09
85,65
85,62
85,79
83,46
85,16

Pza

97,98
97,36
98,04
98,15
98,28
97,89

98,66
98,06
98,34

98,5
£8,37
96,19
98,29
98,24
98,15
98,12
98,23
98,21
08,06
98,05

98,6
98,44
98,64
98,48
98,23
98,39
98,46
98,22

88,1
07,87
98,26
97,91
88,11
98,14

98,2

Agua %

13,18
15,19
12,79
13,08
13,06
13,64

13
12,81
12,1
13,41
13,63
13,25
12,41
12,62
13,74
13.68
13,36
12,94
13,5
13,61
13,22
13,66
12,96
12,72
13,51
13.2
13,27
14,03
13,29
12,04
12,84
12,56
12,57
14,96
13,28

86,77143 8521171 98,20629 12,83886

xaguabin xsacbin

0,74684
0,777656
0,739743

0,74446
0,743879
0,754061

0,74213
0,739976
0,726759
0,749215
0,752982
0,747175

0,73255
0,734638
0,755129
0,754253

0,74891
0,741837
0,751481
0,753267
0,745926
0,753325
0,741495
0,737671
0,751333
0,745994
0,746995
0,759446

0,74801
0,726578
0,740157
0,735807
0,73573

077303
0,747668
0,724915

0,253186
0,222444
0,260257

0,25554
0,256121
0,245839

0,25787
0.260024
0,273241
0,260785
0,247018
0,262826

0,26745
0,265362
0.244871
0,245747

0,25109
0,258063
0,248519
0,246743
0,254074
0,246675
0,258505
0,262329
0,248667
0,254008
0,253005
0,240554

0,25199
0,273422
0,250843
0,264193
0,264269

0,22697
0,252332
0,246513

xaguater

0,738761
0,768741
0,732499

0,7377
0737577
0,746509

0,737206
0,732048
0,720442
0,743813
0,747162
0,740659

0,72612
0,728017
0,748547
0,747535
0,742542
0,735443

0,74456
0,746318
0,740826
0,747758
0,736481
0,732025
0,744995
0,740138
0,741444
0,753208
0,741168

0,71847

0,73377
0,727997
0,728736

0,76677
0,741159
0,718615

121

xsacter

0,250421
0,219923
0,257708

0,25322
0,253952
0,243478

0,256159
0,257554
0,270866
0,248977
0,245109
0,250621
0,265103
0,262971
0,242737
0,243558
0,248955
0,255804

0,24623

0,24447
0,252337
0,244852
0,256757
0,260321
0,246569
0,252012
0,261125
0,238578
0,249686
0,270371
0,257601
0,261388
0,261756
0,225132
0,250135

0,24437

xnater

0,010818
0,011336
0,009793

0,00908
0,008471
0,010015

0,008635
0,009468
0,008693

0,00721
0,007729

0,00872
0,008776
0,009013
0,008716
0,008807
0,008503
0,008752

0,00821
0,000212
0,006836

0,00739
0,006762
0.007654
0,008437

0,00785
0,007431
0,008214
0,009146
0,011158
0,008629
0,010615
0,000507
0,008008
0,008706
0,008443



Data
9/mal
10/mai
11/mal
t2/mal
13/mal
14/mai
5imai
18/mal
1/ imai
18/mal
19/mai
20/mai
21mai
22/mai
23mai
24/mai
25/mai
26/mal
27imal
28/mat
28/mai
30imai
Itimai
Hjun
2fjen
3ljun
4ljun
5fjun
6/jun
Tiun
8fjun
9fjun
10fjun
11un
12fun
13ljun
14/iun
15lun
Medios

Tabela B.10 Masgsa Cozida A

Brix
92,4
91,8
02,31
91,92
91,27
91,23
92,4
a8
91,89
82,4
92,4
91,47
814
80,79
90,6
92,03
9217
1.9
91,8
826
91,33
91,52
90,69
00,8
91,58
92,4
a2.4
91,28
91,83
91,9
824
92,82
92,82
91,13
81,73
82,4
82,35
91,81

Fol

70,75
71,76
75,77
76,52
78,57
77,44
78,06
78,3
78,57
79,54
79
78,12
77,85
77.91
77,18
78,82
78,95
77,69
771,87
78,86
77,13
78,41
77,52
76,84
78,08
80,82
80,49
78,89
79,37
80,22
80,28
80,91
80,14
79,59
77.25
78,18
77.02
76,14

Pza

76,54
81,43
82,08
93,24
83,89
84,88
84,48
8548
85,814
86,08

85,5
85,60
8517
85,82
85,18
85,72
85,66
84,53
84,682
84,95
84,62
85,68
85,48
84,81
85,28
ar.57
87,1
86,43
86,38
87,28
86,88
87,36
86,63
88,58
84,21
84,61

83,4
83,11

Agua%
78
8.2

7,69
8,08
873
877
76
84
8,11
7.8
7.8
8,83
8,8

9180158 77,068605 8525074 B 198429

xaguabin  xsacbin

0,609808
0,629252
0,612838
0,8255
0,645068
0846214
0,609808
0,635362
0,626444
0,600808
0,800809
0647922
0,641208
0,658413
0,663458
0,622003
0,617468
0,625815
0,826252
0,802928
0,843337
0,637757
0,661084
0,863458
0.636582
0.,600808
0,609809
0,644781
0,62832
0,62613
0,609809
0,602228
0,602228
0,849052
0,63141
0,800808
0,611497
0,63506
0628437

0,300191
0,370748
0,387162
0,3745
0,354932
0,353788
0,390191
0,364838
0,373556
0,300191
0,300191
2,352078
0,358702
0,341587
0,336542
0,377897
0,382632
0,374185
0,370748
0,397072
0,356583
0,362243
0,338016
0,336542
0,363438
£,380191
0,380191
0,355219
0,37168
0,37387
0,380191
0,397772
0,397772
0,350048
0,36859
0,300191
0,388503
0,36494
0,371563

xaguater

0,563446
0,586507
0576823
0,592068
0,613503

0,61654
0,578281
0,606463
0,597333
0,581302
0,580257
0,619808
0612007
0,630806
0,634969
0,593063
0668411
0,584622
0,588028
0,572146
0612754

0,568353

xsacter

0,276052
0,270089
0,280115
0,205003
0,283186
0,286518
0,312508
0297517
0,304563
0,320233
0,317438
0,288502
0,291569
0,280877
0,274382
0,308718
0,312246
0,300628
0,209333
0,320077
0,28689
0,296505
0,27741
0,272876
0,295609
0,327427
0,325177
0,204235
0,3073
0,312968
0,324082
0,332435
0,328336
0,204718
0,29498
0,313214
0,306237
0,287374
0,300439

Massa Cozida B

xnvater Brix
0,160503
0,143404 90,6
0,124082 92,76
0,112841 82,33
0,103304 92,27
0,008942 93,22
0,109111 82,31
008602 91,44
0,008104 92,04

0,0088375 92,4
0,102305 92,28
0,0918 81,04

0,006424 92,76
0,088227 91,38
0,0808490 91,54
0,008221 92,20
0,099343 92,15

0,10455 82,18
0101741 91,8
0,107777 92,07
0,100356 92,33
0,004194 92,63
0,080548 91,96
0,002845 91
0,006095 92,56
0,088259 01,31
0,001422 91,62
0.087802 92,62
0,094661 91,62
0,086581 92,02
0,092963 93,24
0,091416 92,9
0,097151 92,88
0,081142 91,53

0,10508 93,2
0,108245 92,64
0,115813 93,71
0,110939 90,3

Pol

62,38
62,44
64,53
66,04
69,67
68,87
69,28
74,06
FaR:3|
70,63
68,88
68,96
68,55
69,25
68,74
68,54
67,01

67,8
68,87
68,67

71,3
70,15
69,59
69,96
70,05
70,19
70,19
70,16

711
71,61
71,48
71,07
68,67
68,59
68,94
66,38
64,93

Pza

68,86
67,31
69,89
71,57
7474

4.8
75,77
76,565
77.71
76,54
75,64
74,34
75,95
75,65
74,48
74,38
72,69
73,86
74,81
74,27
76,98
76,28
76,17
75,68
75,72
76,61
76,61
78,58
ner

76,8
76,94
76,54
75,02

73,8
7442
70,84

71,9

Agua %

9,4
7,24
7.67
7.73
8,78
7.89
8,58
7,08

7.8
7,72
8,96
7,24
8,62
8,46
7,71
7.85
7,82

8,2
7,93
7.67
7,37
8,04

9
7,44
8,69
8,38
7,38
8,38
7,98
8,78

7.1
712
8,47

6,8
7,36
8,29

8,7

0101209 ©2,13324 6711132 74,68838 7 886757

xaguabin  xsacbin

0,663458
0,597268
0512168
0,614171
0,580178
0,612838
0,640124
0,621682
0,609809
0,613838
0,651573
0,507268
0,641863

0,63716
0,613505
0618122
0617141
0,620252
0,820717
0,612168
0,601877
0,624235
0,652663
0,604321
0,643916
0,634758
0,802228
0,634758
0,622323
0,579405
0,502198
0,592029
0,837450
0,580047
0,601526
0,560513
0,671169

061734

0,338542
0,402732
0,387832
6,385829
0,410822
0,387162
0,359876
6,378318
0,380191
0,386162
0,348427
0.402732
0,358117

0,36264
0,386405
0,381878
0,382859
0,370748
0,379283
0,367632
0,398123
0,375765
0,347317
0,395879
0,356084
0,365242
0,397772
0,365242
0,377677
0,420595
0,407802
0,407074
0,362541
0,419053
0,308474
0,439487
©,328831

0,38266

xaguater

0808278
0,534

0,571553
0,561711
0,556
0,577883
0,607969
0,555877
0,599203
0,589437
0,55418
0,589378
0,577681
0,532632
0,545092
0,545959
0,589424
0,52833
0,550074
0,50253¢
0,619845
0,568224

xsacter

0,21178
0,242377
0,245279
0,261337
0,286423
0,265371
0,252817
0,285428
0,281234

0,27328
0,244835
0,273925
0,253079
0,254269
0,264402
0,261048
0,254384

0,25185
0,261230
0,284268
0,28308%
0,265361
0,247407
0,275143
0,254207
0,250833
0,277393
0,259696
0,270882
0,2068047
0,269293
0,286808
0,251499
0,280467
0,271612
0,279114
0,218294
0,263307

xnater

0,181942
0,223824
0,200773
0,189674
0,183958

0,17181
0,153649
0.131663
0,163215
0,159161

0,14084
0,179628
0,150928
0,155505
0,172111
0,170857
0,181549
0,169389
0,167208
0,174001
0,160911
0,158757
0,144625

0,16888

0,14859
0,150731
0,168427
0,150827
0,151437
0,170421
0,164715
0,167233
0,158077
0,191203
0177414
0,218346
0,162081
0,16837%



Data
$mai
$2/mal
1¥mat
Hafmal
+5/mat
ABimai
17imat
18imat
19/mat
Hmat
2imat
22mai
23imat
24/mai
25/mai
26imal
2timal
26/mai
28/mal
30l
31fmal

tHhun
Aun
Fpn
dfjun
Shjun
Bfjun
Tijun
Bfjun
jun
104un
un
12fun
THjure
14dun

Tabeta B.41 P4 para MassaC

Arix

89,4
887
89,23
89,74
80,09
89,7
90,18
a0
9,08
8948
928
ax]
91,20
8107
808
5045
50,17
91,28
89,83

2ol

Pia

5261 58,

Apua
5264 10,8
52,62 10,3
807 1077
5887 1028
56,03 9,91
58,32 10,3
58,08 9,85
459,86 10
59,27 2,91
57,13 16,51
53,93 T4
54,17 89
55,67 0,72
54,7 8,93
558 04
57,69 9,55
55,7 9,63
56,33 8,72
8791 10,97
831 1078
£1,66 6.4
6266 943
6207 1013
61,45 1.2
8202 1052
81,78 10,8
60,25 B4
64,35 10,75
63,14 9,85
62,1 B4
82,4 10,94
80,5 12
6173 1386
57,54 1052
50,49 116
67,37 106
78361 10,5480

xaguabln
0,892583
0885715
0.898382
0.684779
0.676388
0,686715
0674914
0,678582
0676308
2,690548
0,602028
0,676143
0,644781
9,650736
0,663458
9667357
0674417
Q,844761
0.662857
G.884779
565068
6,566837
G6B1T06

070558
0890776
0897503
0663458
0,695622
0674841
0,635352
0,700084
0721529
8.755076
0.89077¢

071374
0.692563
08772

xsuebin  xeguates

0,307417
4314205
0,369638
0,315221
0,323812
0,314285
0,32508%
0321418
0,323612
0,309451
0,397072
0,323857
0355218
0,349264
0,336542
033264
0,325563
0,355219
5317343
o522
0,434932
0,333183
0310294

0,28442
0,309224
0,307417
0,336542
0304078
Q328089
0,364638
0,200936
0,278471
1.244924
0,308224

¢,20626
0,307417
0,32277%

1.612342
1,604874
9.628021
9.808022
0,695603
0,613301

G.E0243
0,807994
0,604664
0,816863
0518754
0596488
0,5684732

0569653

0,551
0,592318
0,595936
0,54823)
£,600396
04,620018
0481319
0,500684
0814888
0840171

9,62473
0,626344
502167
0633735
9,600208
0,585069
0,635248
9.856702
0,696344
0,617761
0646268
0,619512
0,604734

usacter
,143076
0,145032
0,566424
0,158005
9,560744
9,163949
9,570855
9,472408
9.371477
9,157012
9,581473
015477
0,473481
0,167252
0,165637
0,170328
0,160532
0,135652
G,164049
£,180328
4233013
0147748
0.1781493
0,184128
0,173427
0,171754
9,1609%
0177624
0165276
0201376
0,171313
8,153626
0,139451
0,1551
0,154204
0,157762
018817

Mansa C

xeater  Biix
,244563 884
0,2494904 8.2
0,204755 238
£,231083 6
£,239652 08,4

0,22268 26,8
2,226715
0,219601 ]
0,223059 94,4
9,226205 958
9,301792 98,8
0,2487852 93,3
0,262087 25,4
0.263119 95,8
0.24923% )
0,237355 96,2
0242532 946
0316105 96,6

0,206919 &5
0195763 95,4
0201843 86

0,226643 93,2
0168841 958
0,20858 9.8
0,233555 948

0,192439 il
0.189672 98,8
0,164205 ]

922319 5.4
1.199507 954
0222725

Pol

52,44
65,36
52,59
53,61
5.1

528

56,18
55,92
54,80
51,1
49,54
52,08
52,88
54,22
54,04
§1,81
56,44
58,77
6,32
58,35

57,3
56,68
57,48
59.68
57,02
67,5

56,9

58,7
56,01
51,82
56,72
56,81
54,22
56,02

Pza

60,7
58,10
56,08
6523
53,18
54,85

58,63
59.24
st
53,42
53,09
54,59
55,18
56,48
57,11
54,74

57,4
58,65
58,91
58,98
S8.49
.68
80,26
62,12
80,14

62,2
55,39
61,27
55,04
60,22

G892
59,18
46,84
56,72
54,45

o2 50,6 X
0,227005 9526867 $4,85171 67,76020

agua %
10,6
10,3
10,77
10,26
a8t
103

10
991
10,51
74
Y]
8,72
893
84
9,55
9,83
8,72
10,47
10,26
84
9,52
10,13
"z
1052
e
94
1075
9,85
84
0.4
12
1350
1052
16
0.8
10,06257

Negguabln
0509807
Q67275
D.585698
576046
0.561397
0.56907%

G.564346
G.666078
0.675803
0.5622684
0668454
0,634808
0639142
0650412
0,663532
0,663758
0631763
0666252
0670968
4,659865
0,652586
0,665541
0,680471
0.875555
0,875056
0649933

0,68073
0561435

062737
(684015
0,704148
0,734258
0,67892T

089762
0,684579
0664728

123

xsachin
0306193
0,32725
0,314301
0.329954
6,338603
0,330029

©,335654
0,333024
0,224197
0,407739
0,331646
0,366394
0,360858
0,349588
0,346488
0,336201
0,368207
0,333748
0329032
0,440135
0347414
,330459
0,309629
0,324445
0,320064
0,356062

031927
0,338565

037263
0,316925
,205052
0.285742
0,323073

0,30208
0315421
0,335212

xagjuatar
0,632619
G,598927

02,6089
0,591380
057872
0589289

©,6503688
£.593334
0,600809
0,605799
0,686385
0,662151
0657898
0.572075
0576436
0,583883
0,553523
0,592636
0.605183
8481548
9578437
597787
0,6216835
0,608348
0,60993%
0577615
;600601

0,52
0,551665
4,604918
0,635158
0888943
0,661438
0.627497
0606143
0589638

nsactar
G, 184711
0,189417
0, 156737
G,16081%
G,167389
£,158083

0,174554
0,476219
0,165138
0,186014
0,154428
0,173555
0,47373¢
0,173664
0174527
0,161961
0,185212
0,174105
,972812
6,22314
,18326
6,17597
016760
018183
172676
0187247
6,169815
©,185554
0,193592
0,1508
0,148001
014327
5,16314
0,150486
0,45108
0,170898

Mal B

snater  Brix Paot Pza Agpua %
0.20267 ] 81.4 47,88 34
6231558 724 38,08 62,47 215
4,233383 758 46,27 60,97 432
0,2477814 742 207 58,71 2548
0,263851 8.2 40,87 £3,58 2348
4,254728 5 A4,52 65,36 25
76 45,15 58,04 24

0235077 75,6 438 57,87 A4
0.623701 748 43,18 5773 252
0233053 77 A5 56,96 23
0368186 a0 40,64 50,81 2]

0,259188 768 40,45 522 34
0274294 758 4164 52,7 204
0,268378 72 4237 54,88 28
0254261 768 43,22 56,6 234
0,249037 788 43 44 5576 2t4
0,254156 788 4522 59.02 234
0,261205 74,4 41,8 58,73 258

0,233269 76,4 45,65 60,7 246
0,229005 764 41,98 56,26 236
0,295314 764 42,54 55,22 23,6
0,237603 8 44,08 57,83 24
G,226243 778 43,66 56,3 224
,210461 738 42,23 5t.4 26,4
216023 6.8 46,88 61,05 232
6,717385 T 44,26 57,47 73

6.236230 5,4 46,57 69,34 2
220584 6.8 A543 55,20 234
0,222627 22 45,63 58,16 278
0,264743 w8 48,45 63,16 32
0249282 794 46,07 58,78 w6
0,206842 &8 4476 57,08 254
0187787 76,8 44,03 573 232
0235422 w64 4043 52,89 236
0213018 8 41,37 53.04 22
0241878 76,8 40,08 52,17 22
026647 76,1611 4430630 5631583 2383650

xafpsabin
0507307
0878891
0859482
05868538
0855797
0863642
0845793
0250798
0,85489
0,850204
0828004
0,053036
0,82663
8,048752
9,853030
0,038012
9.853635
0,857338
0,851096
0,854427
0,854427
0,857149
0,845793
0,87205
G.851629
0.850201
0551629
0.853038
0,876752
08516829
0,831358
0.838¢12
0a51628
0,854427
2842748
9,851628
92.854853

xsacbhin  xaguater

0,002693
0,121308
0141618
0,131462
0,144203
0,126358
0,154207
0140202

04350
0,149798
0,173506
0,146562

0,17037
,151248
8,146962
161905
4,146962
9,132667
9,338904
0,345573
0,145573
G, 1428514
0154207

012785
G,148371
§,149769
0.148371
0,145962
0120248
0148371
0,160642
0,161988
0,148371
,145573
9157252
0148371
0, 145147

0925558
0.835464
0.817858
0826208
0,807222
0810785
0,789398
0,216462
0822604
0800512
Q767026
0,802917
0773514
0.7986841

080605
9,786704
9.809181
Q8292017
0.820618
0,806803
0,807012
0813234
0.797389
G,824249
0,809514
0,864091
0807765
0,809459
0845079
0811674
0780169
0788817
,806719
0.804783
4790226
9,800517
0,810412

xsachar
0,116807
0,060681
0,082302
0,070503
0,072953
0,071567
00848
0077134
0,074182
0076109
0682027
$.673046
0.083694
0,076207
2.078598
9,084045
9,682208
9,670828
0,080%44
0,075531
0,075838
0.078609
0081796
006958
0085089
0081417
0,083503
0,08270%
0,073119
0,089284
0089832
0685799
D.080477
G07256
BLTB206
0,072¥84
0079415

khater

0,103855
0,08980%
0102389
6118825
0,109648
0115802
0,106404
0103014
0,123375
{.160948
4,124037
9,142702
9122152
0,414724
9125251
0,108511
0,104956
0,099238
0117867

011715
¢,108167
0,120815
0,0008771
0,104396
0,114492
0,108732
0107822
0.680801
0,699042

013001
0,124605
,113804
9522057
9,43156%
0,32659%
0,078344



Data
10/mai
t1/mai
12/mai
13/ma
t4/mai
t5fmai
18/mai
1?/mat
18/mat
19/mai
20/mai
24 mai
22/mai
23/mai
24/mal
25/mai
26/mai
27/mai
2B/mai
29/mai
30imai
31/mai

2fjun
jun
4fjun
Bfjun
Gljun
ThHun
Bfjun
Yjun
fjun
tjun
12fjun
13/jun
14/jun
15/jun
Medios

Brix

9386
89,8
914
93,2
926
94,2
92,8
92,6
93,2
93,2
92,2
91,4
83,6
93,6
92,9

93
93,2

93
94,6
924
92,4
934

93
93,4
83,2
80,2

23
93,6
92,8
91,4

92
936
93,4

93

Tabela B.12 Magma C

Pol

71,48
72,03
72,9
72,04
74,1
74,15
74,28
73,84
70,8
69,78
72,68
71,23
68,15
70,87
73,46
77,4
75,37
75,8
76,87
78
74,57
74,56
7559
75,02
78,48
71,31
73,73
65,5
74,66
76,12
74,41
74,48
72,08
73,1

Pza

76,37
80,22
79,78

77.3
80,02
78,71
80,04
79,53
75,96
74,88
73,82
76,45
72,81
75,72
79,68
83,23
80,87
80,85
a1,28
84,42

80,7
79,82
81,38
81,28
82,07
79,08
79,28
69,98
80,45
83,28
80,88
79,57
1747

788

Cor

18,05
20,845

22,41
17,822

18,42
23,338
10,682
18,912
21,551
21,548

21,66
27,693
26,187
25,271
23,066
22,366
28,391
22,483
24,203
20,278
18,338
20,008
23,287
28,032
17,549

21,35
26,001
22,122

17,39
23,417
23,608
14,876
26,682
28,038

Agua %

8.4
10,2
8.6
6.8
7.4
5.8
7.2
74
6,8
8.8
7.8
8.6
6.4
8.4
7.1
7
6.8
7
5.4
7.6
76
68
7
8.6
8,8
9.8
7
8.4
7.2
8,6
8
6,4
6.6
T

92,79118 73,45412 78,05412 2213856 7,208824

xaguabin  xsachin

051722
0,683367
0,641208
0,580947
0,602828
0,539151

0,59583
0,602928
0,560947
0,580047
0,616484
0641208
0,565008
0,565068
0,592198
0,568507
0,580947
0,588507
0,520206
0,609809
0,608808
0,573138
0,588507
0,573138
0,580947
0,673872
0,588507
0,565068

0,59583
0641208
0,822982
0,565068
0,573138
0,588507
0,506148

0,48276
0,316633
0,358702
0,418053
0,397072
0,460849

0,40417
0,357072
0,418053
0,419053
0,383516
0,358702
0.434932
0,434932
0,407802
0,411493
0,419053
0411493
0,479704
0,390191
0,390191
0,426862
0,411493
0,426862
0,419053
0,326328
0,411493
0,434932

0,40417
0,358702
0377038
0,434932
0426862
0,411493
0,403852

xaguater

051722
0,646887
0,601963
0,535124
0,562748
0,495414
0,556503
0,561817
0532662
0,530854

0,5745
0,508848
0,510709
0,516015
0,549058
0,554085

0,54185
0,560371
0,481346
0.578186
0,571107
0,531916
0,550555
0,534693

0,54413
0,634836
0,548564
0,505644
0,586275
0,608455
0,585006
0,523228
8,526028
0,545204
0,664172

xsacter

0,304022
0,240418
0,268549
0,298383
0,268560
0,333332
0,301614
0,294241
0,201878
0288588
0,281732
0260952

0,268621
0,300725
0,209466
0,322437
0,316078
0,312827
0,360617

0,31229
0,294913

0,31825
0,313305
0,323669
0,322082
0,243038
0,302979
0,272353
0,303578
0,283437

0,26637
0,320482
0,302064
0,299692
0,297181

Xnter

0,178759
0,112694
0,129488
0,166513
0,140663
0,171254
0,142883
0,143042
0,17548
0,182758
0,143768
0,1404
0,203081
0,18326
0,150576
0,123478
0,142072
0,136802
0,156037
0,109544
0,133981
0,151633
0,13614
0,141808
0,133788
0,122326
0,150457
0,222003
0,140148
0,108104
0,128624
0,15631
©,170208
0,156014
0,148647

Mel Afinado

Brix

77.4
80,4
80,2
82,2
78,4
80,8
82,2
80,5
80,6
81,4
78,4

K:)
75,8
756
77,8
73,8
76,8
77,2
78,8

72
77.2

82
78,2
79,8
80,6

at
82,4
70,8
79,2
78,4
79,6

79

Pol

47,84
49,25

523
52,88

49,8
49,73
44,75
43,58
47,04
43,88
43,17

44,1
49,67
51,61
48,91
46,87
49,54
51,01
48,84
49,72
52,71
53,11
54,83
50,94
49,83
52,74
52,92
55,37
53,39

48,1
49,29
48,84

Pra

61,81
81,25
85,22
64,32
64,92
61,55
54,44
54,05
58,36

53,9

55,1

58,8
65,53
88,27
83,03
63,51
65,32
66,08
61,73
69,08
68,28
84,77
69,23
63,83
61,82
85,11
64,22
9,38
67,42
81,36
81,92
61,82

Aguade

22,6
19,8
19,8
17.8
23,6
19,2
17.8
19,4
19,4
18,6
216

25
24,2
24,4
224
26,2
24,2
22,8
21,2

28
228

18
20,8
20,2
19.4

19
17.8
20,2
20,8
21,6
20,4

21

78,7626 49,56656 62,98188 212375

xaguabin  xsachin

0,847283
0,822445
0,824284
0,80448
0,854427
0,818678
0,80448
0,820577
0,B20577
0,812795
{,839614
0,863642
0,858482
0859798
0,845793
0,870894
0,858482
0,848752
0,836385
0,3808
0,848752
0,808611
0,833059
0,827876
0,820577
0,816748
6,802311
0,827876
0,833059
0,838614
0,82983
0834736
0,836692

0,152717
0,477555
0,175718
0,19552
0,145573
0,181321
0,19552
0,179423
0,179423
0,187205
0,160388
0,136358
0,141518
0,140202
0,154207
0,129106
0,141518
0,151248
0,163615
0,1192
0,151248
0,193389
0,166941
0,472124
0,179423
0,183251
0,197688
0,172124
0,166941
©,160386
0,17037
0,165285
0,183308

xaguater

0,805024
0,774493
0,761299
0,756986
0,816883
0,770337
0,744769
0,763916
0, 768878

0,75422
0,788488
0,822075
0,822374
0,826695
0,804511
0,835489
©,822162
0,811288

0,79176
0,852498
0,813817
0,760005
0,796246
0,783054
0,772927
0,772308
0,754295

0,79039
0,784172
0,795247
6,783862

0,78988
0,793461

xsacter

G, 0806884
0,102422
0,108612
0,118351
0,090366
0,105008
0,098542
0,000314
0,098118
0,093643
0,082535
0,076318
0,008833
0,082027

0,00245
0,078659
,088524
0,095526
0.,095604
0,079869
0,098053
0,118617
0,110488
0,104045
0,104485
0,112824
0,119384
0,114022
0,107284
0,093201
0,080677
0,096681
0,097482

Xnhaler

0,105291
0,123085
©,110089
0,124683
0,002762
0,124654

0,15669

0,14577
0,133004
0,152137
0,128597
0,101605
0,086793
0,081278
0,10303%
0,085872
0,089314
0,093188
0,112636
0,067832

0,08739
0,121877
0,093288
0,112001
0,122589
0,114867
0,126341
0,095587
0,098543
0,111552
0,116461
0,113438
0,108077



Data
11/mat
12/mat
13/mat
14fmat
15/mat
16/mai
1 imat
18/mai
19/mai
20fmai
219/t
22imat
23/mat
24/mal
25/mai
26/mai
2Timai
28/mal
29/mal
30/mai
31imal

1jun
2ijumn
Ijun
Afjun
Bfiun
Bfjun
THun
Bljun
8fjun
10fjun
1tjun
12fun
t3Hjun
i4fjun
15/jun
Medios

Tabela B.13 Magma B

Brix
a9
91,2
89,4
80,4
%02
90,4
90,4
N
91,2
90,8
9t
90,8
91,8
87,8
92,2
91,8
912
91,2
9%
93
90,6
80
91,2
92
90,8
90,8
91
81,2
91
90,8
914
90,8
91,6
91,2
90,6
90,8

Pol

7748
79,58
80,87
83,29
83,94
84,20
83,97
86,54
85,84
8535
95,80
85,28
8503
82,33
8545
83,38
83,53
85,43
84,69

86,7

85,5
85,73
87,27
87,53
88,21
86,14
87,25
88,08
88,02
87,17
87,40
85,93
86,18

86,1
85,08
85,49

Pza

85,05
87,26
90,57
92,14
93,07
93,25
02,88
94,48
94,13
94
84,15
03,02
82,62
93,77
92,67
90,81
91,59
93,67
94,1
93,23
94,37
95,28
95,69
95,14
04,95
95,08
95,98
96,58
96,72
96
95,76
94,63
94,08
944
93,81
94,15

Cor
15,243
16,781
15,937
12,847

7.03
7.678
5,004
50,27
54,37
56,93
B,728
7425
6,012
7.578

841

11,047
71,91
61,87

56,8
52,81
56,52
49,85
41,66
48,88
47,86
66,58

44,8
4,385
4,409
4,435
4,595
3,207
48,33
5,811
5,342
5,997

Agua %

12
88
10,8
9,8
9,8
9,6
0.8
8.4
88
8.2
]
9.2
8,2
12,2
78
8,2
8.8
8.8
10
7
8,4
10
8.8
8
9,2
9,4
9
8,8
9
9,2
8,8
8,2
8,4
8.8
9.4
8,2

90,83333 85385683 93,60278 26,73308 9,166687

¥aguabin  xsachin

0,721528

0,64707
0,602583
0,868632
0,673672
0,868632
0,668832
0,635382

8,64707
0,856143
0,052683
0,858143
0,629252
6,725281
0,616404
0620252

0,64707

0,64707
0,678502
0,688507
0,883458
0,678582

0,84707
0,622082
0,858143
0,683458
0,652683

0,64707
0,652083
0,856143
0,841208
0,658143
0,635362

0,84707
0863458
0,658143
0,657244

0,278471

0,35203
0,307417
0,331368
0,326328
0,331368
0,331368
0,384638

0,35283
0,341857
0,247347
0,341857
0,370748
0,274709
0,363516
0,370748

0,35203

6,35293
0321418
0411493
0,336542
6,321418

0,35203
0,377038
0,341857
0,336542
08,3477

0.35293
0,347317
0,341857
0,389702
0.341857
0,364638

0,35203
0,336542
0.341857
0,342756

xaguater xsacter

0,7008
06219
0.674072
0,853308
0,880214
0,655421
0,654743
0,624048
0,635211
0,648208
0,86337
0,648058
0,614130
0,714289
0,601289
0,610522
0,630233
0,834322
0,687194
0,574104
0,852335
0,660384
0,638332
0,812857
0,648084
0,853741
0,644382
0,640114
0,845089
0,650146
0,632562
0,847459
0,623250
0,635776
0,651438
6,646511
©,645305

0237074
0,295083
0,27135
0,298306
0.267614
0,302866
0,301404
0,338362
0,3261
8,315511
0,371198
©,315178
0,335150
0,253087
0,348876
0,320641
0,314838
0,324088
0,297378
0,374226
0,312273
0,302023
0,333161
0,3520
0,319605
0,315274
0,32877
0,337182
0,332530
0,324202
0,338679
0,318289
0,336528
0,32737%
0,310311
0,316176
0,316348

*nater
0,081525
0,082117
0,053678
0,048384
0,042172
0041714
0,043053

0,03759
0033689

0,03928
0,03457
0,038762
6,050702
0.032025
0,052033
0082837
0,054020

0,04158
0,035427
0,051868
0,095392
0,026582
0,028506
0,034242
0,032332
0,031016
0,026848
0,022684
0021501
0,025652
0,02875¢
0,034272
0,040244
0,036845
0,038253
0,037314

Magma C Afinado

Brix

5

78
76,8
79,2
66,8
718
68,2
708
66,8
86,8

68

69
63,2
618
66,8
73.2
60,8
65,4

69

83
64,2

85
62,1
65,4
82,8
80,4
60,2
648
848
564

54

62
80,6

63
81,6

Pol

82,1
65,18
88,75
67,89
59,57
65,30

81,
83,07
58.88
58,00
61,2t
50,49
5575
52,51
58,04
65,92
83,26
80,1
63,25
50,80
60,84
60,35
58,08
61,39
57,28

583

56,1
50,85
60,07
54,07
50,76
56,61
62,39
57,82
55,05

Pza

828
83,54
86,92
85,72

895

o1
92,24
89,14
85,12
85,88
88,77
86,22
88,25
84,77
88,77
80,02
90,83
3227
91,86
94,68
44,42
94,97
93,37
93,92

91,5
03,01
93,12

82,4
93,02
92,22
93,00
04,32
92,63

01,8
0,79

0,038348 66,19714 59,76820 6849857

126

Cor
20,513

22,267
21,502
18,633
13,444
14,505

18,23

24,09
17,626
15,067
16,415
18,622
23,403
14,303

6,304
11,635

8,078

7,167

8,848
10,678

9,243

8,632
3,336
11,104

8,853
10,676
2,387
11,063
11,495
13,095
11,768
12,326
14,243
13916

Agua %

25
22
23,2
20,8
33,4
28,2
33,8
20,2
332
31,4
3
at
36,8
36,2
33,2
28,5
30,2
34,6
31
a7
358
a5
are
34,6
37.4
9.6
398
25,2
354
43,6
46
38
39,4
a7
28,4
33,80286

Xaguabin  xsachin

©,863642
0,842748
0,851629
0,83305%
0,006024
0,881835
0,906554
0,886833
0,004247
0,806878
0,895141
0,885141
0917108
0,921537
0,904247
0,874318
0,891552
6,900523
0,605141
0917758

6,91378
0,910063
6,820612
0,909523
0,916041
0,925692
0.026265
0.941872
0,912375

0,93626
0,841813
0,820922
0,925115
0,017758
0,922147
0,906565

0,136358
0,157252
0,148374
0,166041
0,094976
0,118165
0,003446
0,t13187
0,085753
0,t03422
0104856
0,104850
0,082882
0,078463
0,095753
0,125682
0,108448
0,000477
0,104859
0,082242

0,08824
0,080037
0,079388
0,080477
0,080059
0,074308
0073735
0,088326
0,087625

0,08374
0,058187
0,078078
0,07488B5
0082242
0,077853
0,093435

Xaguater

0,845788
0,823561
0,837003

0,81556
0,896931
0,873541
0,900718

0,87708
0,802821
0,885366
©.685704
0,853647
0.909112
0,911857
0,894142
0,864592
0,803473
0,903794
0,888156
0,914203
0,909844

0,80577
0916373
0,805004
0,913385
0,921508
0,922097
0,90616%
0,907357

0,93208
0,938883
0915258

0,92696
0,012208
0916258
0,809221

xsacter

0,11057
0,128375
0,126741
0,140095
0,084191
©0,106603
0,085692
0,009702
0,080503
0,087538

0,00204
0,080248
6,072484
0,085968
0,082268
0.111923
0,097306

0,08201

0,09537
0.077818
0,081109
0,082198
0,073907
0,084506
0,673623
0,068951
0,068404
0,081088
0,081032

0,05847
0,054524
0,671759
0,07725%
0,075023
0,07026+
0,083678

xnater

0,043641
0,048065
0,006257
0,044345
0,018878
0,019855

0,01359
0,023218
0,026676
0,027096
0,022256
0,027107
0,018404
0,022175
6,023592
0,023485
0.019192
0,013205
0,016473
6,008178
,000047
6,012033

0,00972
0.010488
0,012092
0.009541
0,009409
0,012743
0,01161%

0,00947
0,008613
0,012982
-0,00421

0,01277
0,01348%
0,017101



Tabela B.14 Mel refinado

Data Brix Pol Pza Cor Agua% xaguabin xsachin  xaguater xsacter xnater
11/mai 76,8 72,97 95,39 8,416 23,2 0851629 0,148371 0,845995 0,140039 0,013966
12/mai 69,9 66,98 95,87 8,777 30,1 0,891002 0,108908 0,887458 0,103933 0,008609
13/mai 70,35 60,74 97,72 3427 28,65 0,88899 011101 0,87702 0,004555 0,028425
14fmai 71.4 68,93 96,55 1,388 2886 0,88387 0,11613 0,880685 0,111709 0,007606
15/mai 71,48 68,6 95,99 1,112 28,52 0,883467 0,116533 0,879749 0,111368 0,008884
16/mai 72,7 70,65 97,18 1,763 27,3 0,877077 0122923 0,874349 0,119086 0,0068565
17imai 68,25 66 96,71 1,536 31,75 0,898366 0,101634 0,895665 0,097988 0,006347
18/mai 71,9 69,19 96,25 1,627 28,1 0,881319 0,118681 0,877785 0,11375 0,008465
19/mai 74,1 71,27 96,19 1,773 259 0,869133 0,130867 0,865241 0,125305 0,009454
20/mai 737 71,43 96,94 2,042 26,3 0,871474 0,128526 0,86838 0,124125 0,007495
21/mai 74,9 72,47 98,75 1,334 25,1 0,864268 0,135732 0,860856 0,13081 0,008334
22/mai 72 69,85 97,04 1,697 28 08808 0,1192 0,877987 0,115271 0,006741
23/mai 75 72,97 97,29 1,432 25 0,863642 0,136358 0,860783 0,132228 0,0068989
24/mai 73,95 72,44 97,51 0,937 26,05 0870018 0,129982 0,867944 0,127025 0,005031
25/mai 757 73,83 97,62 1,313 24,3 0859142 0,140858 0,85646 0,136949 0,006591
26/mal 741 71,48 96,45 1,338 259 0,869133 0,130867 0,865528 0,125716 0,008755
27/mal 73,8 69,85 84,63 1,537 26,2 0,870894 0129108 0,865511 0,12144 0,013048
28/mai 75,3 72,92 86,84 1,562 24,7 0,881739 0,138261 0,858363 0,133366 0,008271
29/mai 73,2 71,36 97,48 1,413 26,8 0,874318 0,125682 0,87184 0,122175 0,005986
30/mai 73,3 70,82 96,61 1.6 26,7 0,873757 0,126243 0,870411 0,121505 0,008084
31/mai 72,9 70,7 96,98 1,115 27,1 0,875983 0,124017 0,873043 0,11987 0,007087

1fjun 73,3 71,39 97,41 1,304 26,7 0873757 0,126243 0,871177 0,122591 0,006232
2fjun 73,5 71,41 97,02 1,426 26,5 0,872622 0,127378 0,869787 0,123353 0,00886
3fjun 71,8 68,65 97,01 1,798 28,2 0,881835 0,118165 0,879036 0,114283 0,006702
4fjun 74,7 72,81 97.47 0,853 253 0,865508 0,134492 0,862865 0,130689 0,006448

5/jun 74,2 72,18 97,29 1,608 25,8 (,868538 0,131462 086575 0,127472 0,0068778
6/jun 73,7 71,22 96,65 0,758 28,3 0,871474 0,128526 0,868085 0,12372 0,008186

Thun 74,3 71,93 96,82 1,421 257 0,86794 0,13206 0,864662 0,127365 0,007973
8/jun 72,3 70,49 87.5 0,669 27,7 0879223 0,120777 0876837 0,117434 0,005729
9fjun 73,9 71,68 97 1,14 26,1 0870311 0,129689 0,86727 0,125354 0,007377
10fun 74 71,82 97,08 1,272 26 0,869724 0,130276 0,86673 0,126003 0,007267
11fun 72,7 70,18 96,67 1,107 27,3 0877077 0,122923 0,873726 0,118209 0,008065
12/jun 747 72,26 98,73 1,041 253 0,865508 0,134492 0,862099 0,129587 0,008314
13/un 72,8 70,42 96,72 1,38 27,2 0876532 0,123468 0,873359 0,119 0,007642
14/jun 74,8 72,56 97 1,128 252 0,86489 0,13511 0861752 0,130588 0,00766
15/un 73,2 71,97 97,22 1,181 26,8 0,874318 0,125682 0,872391 0,122055 0,004655

Medios 73,29528 70,75611 96,81833 1,80625 2670472 0,873783 0,126217 0,870358 0,121367 0,008275

“®



Tabela B.15 Mel Final
Pol

Brix
63,1
517
83,1
86,2
86,4
85,8

87,12
85,4
85,6
86,9
84,9

87,48

86

B4,75
85,2
848

86,55
82,8
85,2
81,8
854
86,4
83,9
82,1
80,2
81,2
84,9

a8
86,6
84,2
80,5

70,32
67,3
61,2
66,9

337

32,7
32,73
32,74
33,36
34,14
34,61
33,56
33,75
33,73
33,26
34,54
33,56
32,94
33,05
33,88
32,07
31,91
33,09
33,46
34,54
36,49
33,15
33,06
32,59
34,16

34,5
35,52
35,89

32,86
31,37
28,01
28,49
29,48
28,27

81,14057 32,99714

Pza

40,57
40,02
39,37
37,97
38,61
39,77
39,73
39,28
39,46
38,82
39,15
39,48
39,02
38,85
38,82
40
37,08
38,74
38,83
40,92
40,44
41,08
39,46
40,27
40,94
42,07
40,63
40,36
41,44
38,7
38,97
39,48
42,37
43,91
42,24

AR%

23,66

21,1
19,89
19,25
18,81
19,57
18,93
19,54
20,15
20,83
19,62
18,74
20,18
19,73
20,25
20,41
21,17
19,47
20,11
19,38
20,97
21,35
20,39
20,69
18,77
19,63

21,99
21,69
20,91

20,7
19,99

16,8
19,96
20,83

ART

61,77
58,92
57,96
57,45
56,99
57,87
57,18
56,17
57,25
56,96
56,56
74,05
57,77
55,78

56

58
56,31
67,09
56,72
57,16
58,53
60,13
69,79
58,41
54,21
58,37

60,61
60,13
58,89
57,48
53,77
47,01
49,95
50,97

Agua %

36,9
48,3
16,9
13,8
13,6
14,2

12,88
14,6
14,4
13,1
15,1

12,52

14

15,25
14,8
15,2

13,45
17,2
14,8
18,2
14,6
13,6
16,1
17,9
19,8
18,8
15,1

12
13,4
15,8
19,5

29,68
32,7
38,8
33,1

39,91 20,16059 57,71206 18,85943

xaguabin

0,917434

0,94667
0,794417
0,752592
0,7494289
0,758727
0,737473
0,764617
0,761701
0,741224

0,77166
0,731138
0,755691
0,773707
0,767476
0,773028
0,747013
0,797859
0,767478
0,808707
0,764617
0,749429

0,78477

0,80555
0,824284
0,814788

0,77166
0,721529
0,746199
0,780966
0,8215615
0,888132

0,90227

0,92335
0,903856
0,815374

127

xsachin
0,082566
0,05333
(,205583
0,247408
0,250571
0,241273
0,262527
0,235383
0,238299
0,258776
0,22834
0,268862
0,244309
0,226293
0,232524
0,226972
0,252987
0,202141
0,232524
0,191293
0,235383
0,250571
0,21523
0,18445
0175716
0,185212
0,22834
0,278471
0,253801
0,219034
0,178485
0,110868
0,09773
0,07665
0,098144
0,184626

xaguater
0,886731
0,830261
0,714304
0,661271
0,658291
0,670985
0,645539
0,677492
0,874124
0,648771
0,685918
0,637746
0,666347
0,688039
0,680327
0,688564
0,653368
0,717616
0.680387
0,734024
0,678954

0,66305
0,702459
0,729309
0,753538
0,743034
0,6877563
0,627706
0,658163
0,696786
0,748163
0,838773
0,858712
0,891474
0,860842
0,742198

xsacter
0,042621
0,033146
0,072806
0,082567
0,084983
0,084902
0,0812062
0,081959
0,083153
0,087915
0,079514
0,002596
0,084066
0,078215
0,079956
0,080774

0,0819¢9
0,070087

0,08006
0,071022
0,084535
0,093628
6,076121

0,07089
0,085275
0,071055
0,082699
0,097785
0,092774
0,075663
0,063343

0,04166
0,039375
0,035648
0,038694
0,068343

xnater
0,070648
0,036583
(,21289
0,256163
0,256726
0,244102
0,263169
0,240549
0,242724
0,263314
0,234568
0,269658
0,249587
0,233746
(0,239716
0,230662
0,264642
0,212316
0,239553
0,194854
0,236511
0,243322
0,22142
0,1998
0,181186
0,185911
0,229548
0,274508
0,249063
0,227551
0,188493
0,119567
0,101913
0072878
0,100463
0,189459



Apéndice C
Sistema de Cozimento da Usina Cruz Alta na Safra 1999/2000



Figura C.1 Balango de Solidos

100,00 USINA CRUZ ALTA. SOLIDOS. SAFRA 1999/2000
83,85%
Xarope
MCI MCIi McHl
30,39
93,65% " R= 0,64 R=0,43 _,| R= 041 Mel afinado
— -
3,3456— 3,936
88,49% ' 18,958 62,98%
133,740 89,490%
85,25% 70,76 4,30
76,68 Mel 7,76 magma afinado
51,80 E'—| | 40,36 Magma C_[Afinagao [Diluidor
o] 1 56,31 26,240 22,30
l 18,060 78,95% 88,49%
87,940 30,39 9,91 22,30
99,74% 53,69% 88,49%
Y Magma B Mel final
Magma Diluido ¥
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suma MC

Bce Sac.
Ret Tacho |
Ret Tacho Il
Ret Tacho il
Div. Mieles |
MPI 2 3a
AZlla Jbe
Mdo a ll
Meiado
Mdo a |
Mdo all
Jarabe 2a
MRI

MCi

AZ|

MPI

MPl a 2a
MPta il
MCH

MPH

MCHi

AZIN

Melaza

248,798245

0,00 <=
0,613 >=
0,430 >=
0,408 >=
0,000 >=
0,000 >=
1,000 >=
0,000 >=

100,00 >=

100,00 >=

0,00 >=
30,39 >=
0,00 >=

133,74 >=
81,94 >=
51,80 >=

0,00 >=

0,00 >=
70,76 >=
40,36 >=
44,30 >=
26,24 >=
18,06 >=

Figura C.1 Balanco de Sélidos

0,00
0.40
0,40
0,35
0,20
0,20
1,00
0,05
0,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,00

129

0,613 <=
0,430 <=
0,408 <=
0,000 <=
0,000 <=
1,000 <=
0,000 <=

0,50
0,45
0,42
0,30
0,30
1,00
0,10



Figura C.2 Purezas

 Ba 'SISTEMA DE TRES TEMPLAS
B (3
| f USINA CRUZ ALTA SAFRA 1999/2000
30,394
93,650% 3,936
| R= 0,610 62,980%
3,936 19,853
82,000% 9,490%
134,330
86,013%
40,364
51,800 ?,533% :
65,280% A =426,240
82,000% 26,240
81,940 - 00%
99,740% 78,950%
I «
RETENCION G1LOBAL= 81,73%
MOAGEM (TCD)  9817,872
BALANCES DE AGUA : EV = AGUA EVAPORADA EXTRAGCAC 1,120%
TSD C. CLARIF 15,856
MCl) EVI= 35,061 0,057 % CANA
MCll} EVii= 8,723 0,014 % CANA
MCIil) EVIl= 11,506 0,019 % CANA
EV TOTAL 55,290 0,088 % CANA
VAPOR NECESARIO 0,121 % CANA = 49,31 ton/h
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Figura C.2 Purezas

CORRIENTE BRIX %

CALDO CLARIF. 14,420%
MELADO 68,000%
MCl 91,801%
MEL RICAI 78,000%
MEL POBRE | 72,650%
MCIHl 92,130%
XAROPE I 76,160%
MAGMA 1l 93,690%
MC i 95,288%
MAGMA AFINADO | 66,190%
MEL AFINADO 78,760%

CORRIENTE Tn/Dia _ HL DENSIDAD[%CANA
ACUCAR CRISTAL 12,993 0,13
MCH 21,300 142,00 1,500 0,22
mMcil 11,220 74,25 1,511 0,11
MCHll 7,024 46,06 1,525 0,07
MEL FINAL 2,864 0,03
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Apéndice D
Simulacio no EES®



File:CAWINDOWS\TEMP\Safra1999CasoA1 EES 17/3/2003 02:19:15 Page 1
EES Ver. 6.548: Educational version distributed by WCB/McGraw-Hill

{SAFRA 1999/2000, Caso A SEM MODIFICACOES}
{Calculo exergético do sistemna de evaporgdo da Usina Cruz Alta do Conjunifo Agticar Guarani, esquema de evaporagéo
instalado com extragbes nos eslagios primeiro, segundo}
{Dados de entrada formecidos pela usina}
{Quantidade de cana processada pela usina em kg}
C=2002655370
{Composigao da cana de agticar processada pela usina}
{Fibra}
fibra=12 "Conteudo de fibra na cana de agtcar, segundo boletin da safra 1999 da usina Cruz Alta"
Car=46,98 "Conteudo de carbono na fibra”
H=6,11 "Conteudo de hidrogenio na fibra”
0=44.09 "Conteudo de oxigenio na fibra”
Nit=0,25 "Conteudo de nitrogenio na fibra”
Ci=19863,52 "“Valor calorifico inferior da fibra seca kJ/kg de fibra”
ROcar=0/Car  “Relagdo oxigenio carbono”
RHCar=H/Car  "Relagéo Hidrogenio Carboria”
RNitCar=Nit/Car "Relagéc Nitrogenio cabono”
Exespchfibra=Beta_f*Cl "Exergia especifica da fibra na cana de agdcar ki/kg de fibra®
Exchfibra=(fibra/100y*Exespchfibra "Exergia quimica da fibra”
Beta_f=(1,042+0,2160*(ROcar)-0,2483*(ROcar)*(1+0,78848*(RHCar))+0,0450*RNitCar)/{1-0,3035*(RCcar))
{Caldo na cana de agucar}
Caldo={(100-fibra)/100) " massa da caldo na cana de agdcar”
Exchecaldo=Exchcaldocana*calde
Exchecana=Exchfibra+Exchcalde “Exergia total da cana”
Excana=Exchcana*moagem
{Trabatho eletrico suministrado ao difusor, tomado de: Sanchez P. M. G. e Nebra 8. A. Thermoeconomic Analysis of a
cogeneration system of a sugar mill plant, ECOS2002 15th Intemational Conference on efficiency , Costs, optimization
simulation and Environmental Impact of Energy Systemns, Berlin Germany, July 3-8, 2002}
WE1=768,1 "Turbomaquina P1, kW"
WE2=614,5 “Turbomaquina P2, kW™
WE3=1075,4 "Turbomaquina D, kW"
WE4=615 "Turbo magquina sistema de moagem M1,kW"
WES=615 “Turbo maquina sisterna de moagem M2, kW™
WET=WE1+WE2+WE3+WE4+WES
{Exergia do bagaco que sai do difusor}
Bagago=(fibra/100)*moagem
{No caso do bagago que sai do difusor tem humidade de 49,5 %}
Chag=23,5
Hhag=2,25
Obag=22
Humbag=51
Abag=1,25
Nitbag=0
ROcarb=Cbag/Chag
RHcarb=Hbag/Chayg
RNitcarb=Nitbag/Chag
Beta_bag=(1,042+0,2 160*(ROcarb)-0,2495*(ROcarb)*(1+0,78849*(RHcarb))+0,0450*RNitcarb)/{1-0,3035*ROcarb))
PCI=19377-51,5*Abag-194,4*"Humbag "kJkg"
b_wu=4996
L=hgo-hfo
hgo=ENTHALPY (Steam_NBS:x=1,P=Po)
hfo=ENTHALPY{Steam_NBS:x=0;P=P0)
{L=2442 "(kJ/kg) Sanchez P.M."}
Exespbag=Beta_bag*(PCi+L*(Humbag/100)}+b_wu*{Humbag/100)
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Exbag=Bagaco*Exespbag

{Quantidade de caldo misto em foda a safra em kg}
{CM=2243594275 J'Boletin de safra 1999/2000"
CaldoMisto=(Caldo*moagem)+Magembeb
{Numero de horas efeitivas na safra é de}
NHE=489553

{Producgdo de vapor t/h segundo boletin de safra 1999}
PNVapor=266,684

{Numero de efeitos de evaporagao}

n=5

{brix do caldo ern cana}
Brixccana=18,92395

Polccana=15,87815
Purezccana=83,83237

{Brix do caldo Clarificado}

Brixcc=14,42

{Caldo misto}

Brixem=13,61263

Pzacm=83,50579

Polern=11,28

{Xarope}

Brixx=64,42

Pzax=83,497

Polx=52,6777

{Xarope Clarificado}

Brixxc=61,10

Polxc=81,206

Pzaxc=83853

{Massa cozida A}

brixmcA=91,80

PolmcA=77,96

PzamcA=85,259

{Massa emn kg/s de vapor de escape & centrifugas e secador}
MVEC=1,081

{Acucar}

Msac=13,427

Polag=99,74

Pza=89,74

{Pureza magma afinado}
Pzamagmaafinado=88,49
{Brixmagmaafinado=66, 19}

{Pureza mel afinado}
Pzamelafinado=48,57
Brixmelafinado=78,76

{Pureza magma B}

PzamagmaB=93,69

BrixmagmaB=90,83

{Pureza magma diluidc}
PzamagmalD=88,49

BrixmagmaD=66,19

{Pureza massa cozida B}
{PzamassacozB=76,68}

brixmch=92,13
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{Pureza mel A}

{PzamelA=85,25}

BrixmelA=76,16

{Pureza mel B}

{PzamelB=56,31}

brixmelB=76,16

{Pureza massa C}

Brixmecc=85,2%

{Mel Final}

Brixmf=81,14

Pzamf=39,91

Polmf=32,997

{Massa mel final kg/s}

MMF=0,033

{Mel A a Cozedor B}

{MelAB=MelA}

{Xarope Clarificado ac Cozedor A}

{XCCA=100}

{temperatura do caldo clarificade na entrada do multipic}
{para o Caso A}

Tec=05

{Para o Caso B}

{Tec=Ts1}

{Temperatura de saida do caldo do aguecedor primario, oC}
Taqps=95

{Temperatura de entrada do caldo ao aquecedor primario, oC}

Tagpe=60 )
{Temperatura de saida do caldo do agquecedor secundario, do sistema de tratamento do caldo}
Tagss=105
{Temperatura de entrada do caldo ac aquecedor secundario, do sistema de tratamento do caldo}

Taqse=Tagps

{Press&o do vapor de escape que entra na calandra dos evaporadores, kpa}

Pve=211,8

{Pressab de operac&o dos pre-evaporadores,leitura do manémetro do equipamento kPa}
{Pvi=158,6}

Pv1=170

{pressdo de operacio do segundo efeito,- ndo se reporta o valor da presséiio de operagio do primeiro efeito por estar o
manoemetro com probiemas}

Pv3=103,3

{pressdo de operacio do terceiro efeito de evaporagao, leitura do mandmetro do equipamento}
Pv4=87

{presséo de operacgéo do quarto efeito de evaporacéo, leitura do mandmetro do equipamento}
Pv5=23,9

{Press&o nos vacuos}

Pvacuo=23,9

{Temperatura do vapor de escape que entra na calandra dos pre-evaporadores, oC}

Tve=125

{Temperatura de ebulicdo do caldo, no primeiro efeito}

Tv2=108

{Temperatura do xarope clarificado}

Txc=80

Magembeb=45 839 "Bolefin de safra 1998/2000"

Mcondrep=3,124 gls”

| SECAD CIRCULAN
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" § % da agua de alimentar, Agua alimentar= 65,28 kg/s.Tomado de: Sanchez P.M.G. e Nebra. S. A., Carril T.P. Analysis of
exergetic cost of a steam generation system of a Cruz Alta Sugar Mill. XVI Brazilian Congress of Mechanical Engineering,
November 26-30 Uberlandia MG Brazil, pp 196-205, ano 2001"

{Sangrias de Vapor en kg/s, segundo o esquema Fabrica-EME_5-02/10/1999 Pégina 4ams }

Msangi=11,02}

{Caso A - Esquema instalado na safra 1999/2000 de referencia. Caso B- Esquema modificado com aquecimento do caido

clarificado afé a saturagdo usando vapor de escape}

Msang1=MViags+MViagd

Msang2=MVIIC+MViiagd+MVilagp
Msang3=0
{Caso C- Esquema modificado com aquecimento do caldo clarificado até a saturagdo em duas etapas uma primeira até 107
oC com vapor vegetal | e uma segunda até a saturagco com vapor de escape}

{Msang1=MViaqs+MVIl_cc+ MViagd
Msang2=MVHC+MVllaqp+MViiagd
Msang3=0}

{Caso D- Mantem-se a modificagdo do caso C, sendo dislocada a sangria de vapor vegetal I e If do difusor para o efeito 11}
{Msang1=MViags+MV|{_cc
Msang2=MVIIC+MViiagp
Msang3=MVillaqd_a+MVillaqd_b}

{Caso J- Mantem-se as modificagdes do Caso D, mais suma-se & sangria do efeito Ilf vapor para o aquecedor de xarope
antes aquecido com vapor de escape}

{Msang1=MViags+MVI_cc
Msang2=MVIIC+MVliagp
Msang3=MViliagd_a+MVillagd_b+MVilixc}

Msang4=0
Msang5=0
{A pureza no sisterna de evaporagdo varia enfre 83,38684 do caldo clarificado e 83,49757 do xarope, sequndo os dados

promedios do laboratorio da usina, foi entdo tomado o valor medio de Pureza para todo o sistema}

Purez=83,44
{Area fotal de froca térmica do pré-evaporador, m2}

S1=7000
{Area de troca termica do primeiro efeito, m2}

S52=7800
{Area de froca fermica do segundo efeito, m2}
$3=1400
{Area de troca fermica do terceiro efeito, m2}

S4=1400
{Area de troca termica do quarto efeito, m2}

S5=1400
{Dados do sistema de referencia}

R=8,315
To=25
Po=101,3
{Célculo das exergias de referencia ,denominadas reativa por Guallar, sequndo Szargut, 1988}

Exrefsac=6007800 {kJ/kmol de sac}

Exrefnag=2928800 {kJ/kmol}

Exrefag=9500 ficJ/kmol}

{Pesos moleculares dos compostos, aceitando como peso molecular dos néo agtcares o da glicose}

PMsac=342,30254 {kg/kmol}

PMnag=171{kg/kmol}

PMag=18,01534 {kg/kmol}

{A vazdo de caldo cfarificado em kg/s, estimada a partir do caldo misto obtido no boletim da safra 2001,seré 2}

moagem={C/(NHE*3600)}
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Torta=1.44
Mo=CaldoMisto-Torta
{Estimagdo da demanda de vapor vegetal nos outros equipamentos da fabrica}
{Para os aquecedores do difusor}
{A usina conta com treis aquecedores para o caldo no difusor denominados A1, A2, y A3}
{A1 e A2 operam em paralelo, recem o caldo das caixas de caldo menos enriquecido e vazam nas caixas de caldo mais
enriquecido, usam como medio de aquecimento vapor vegetal que provem do primeiro efeito, as faixas de temperatura de
operagac destes aguecedores e aprroximadamente de 84 oC até 96,1 para o caldo}
{A3 recebe o caldo da caixa numero um do difusor num nivel de temperatura de 86,4 oC e aguece até 80 oC com vapor
vegetal que provem do segundo efeito de evaporacio}
{Rein , 1895, estabelece que o caldo aquecido € circulado atraves dos agquecedores de caldo escaldado, ao final do difusor
numa vazdo de 300 % em cana o que equivale a 3000 kgftc, valor que sera utilizado no programa ao nao dispor da vazao
de caldo recirculada}
{Vazéo de caldo recirculada nos aquecedores do difusor, kg/s}
VCR=3000*C/(NHE*3600*1000)
{Quantidade de calor necessaria para o aquecimento do caldo misto desde 84 oC até 94 oC}
Ted=84
Tsd=04
Qemd=VCR*Cpcm30*(Tsd-Ted)
{Quantidade de vapor vegetal | necessario para o aquecimento do caldo misto desde 84 oC até 94 oC, aquecedores A1,
Az}
MVlagd=Qemd/thgfw1*0,88)
{Caso que o aquecimento fosse com vapor vegetal lli}
Mvlliagd_a=Qcmd/{(hgw3-hfw3)*0,98)
{Para o aquecedor A3}
MVliagd=Qcmd/(hgfw2*0,98)
{Considerando ¢ aguecimento com vapor vegetal lif}
Mvillagd_b=Qemd/((hgw3-hfw3)*0,98)
{Para os aquecedores de fratamento}
“Quantidade de vapor vegetal ll a requerido para o aquecimento do caldo nos aquecedores primarios”
QAP=Mo*Cpo™(Tagps-Tagpe)
hgfw2=hgwa-hifw2
MVitagp=QAP/((hgfw2)*0,98)
{Quantidade de vapor vegetal | requerido para ¢ aquecimento do caldo nos aquecedores secundarios}
QAS=Mo*Cpo*(Tagss-Tagse)
hgfw1=hgw1-hfw1
MViags=QAS/((hgfw1)*0,98)
{Quantidade de vapor vegetal Hl requerida para a evaporac8o nos cozedores}
WTC=M5*(1-Brixxc/brixmcA)
MVIIC=WTC*1,37
{Aquecimento do caldo clarificado desde 95 oc até a temperatura de saturagdo do caldo & presséo do primeiro efeifo}
{Usando vapor de escape}
Tel=85
Q_cc=Mo*Cpo*(Ts1-Tel)
MVE_cc=Q_cc/({(hgve-hfve)*0,88)
{Considerando o aquecimento do caldo clarificado em duas efapas, uma primeira usando vapor vegetal | desde 95 oC até
107 oC e uma segunda etapa com vapor de escape desde 107 até a saturagdo}
Tsl=107
{Quantidade de calor requerido para o aquecimento do caldo desde 95 oC até 107 oC}
Q_ccl=Mo*Cpo*(Tsl-Tel)
{Quantidade de vapor vegetal | para a primeira etapa de aguecimento do caldo}
MVI_cc=Q_ccl/{{hgw1-hfw1)*0,98)
{quantidade de calor requerido para ¢ aguecimerto do caldo desde 107 oC até a saturagso}
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Q_ccll=Mo*Cpo*(Ts1-Tsl)
{Quantidade de vapor de escape requerido para o aquecimento do caldo desde 107 até a saturagdo}
MVEH_cc=Q_celif{{hgve-hfve)*(,98)
{Quantidade de calor necessaria para o aquecimento do xarope desde 67,5 oC até 80 oC}
Txcs=80
Txce=67.5
Q_xc=M5*Cp8*(Txcs-Txce)
{Quantidade de vapor de escape consumido no aquecimento do xarope clarificado, casos A, B, C, D}
MVE_x=Q_xc/{{hgve-hfve)*0,98)
{Quantidade de vapor vegetal Ill requerido para o aquecimento do xarope -Gaso J}
MVIiilxc=Q_xc/{(hgw3-hfw3)*0,58)
{Balango de massa do sisterna de evaporagdo}
{Célculo da evaporagéo tofal}
MWt=Mo*(1-(Brixce/Brixg))
{vazdo de xarope na saida do multiplo efeifo}
M5=Mo-MWt
{Balango de massas dos evaporadores}
Mo=Mw1+M1
M1=Mw2+M2
M2=Mw3+M3
M3=Mwd+M4
M4=Mw5+M5
{Vazdo massica de vapor vegetal do primeiro corpo que alimenta a calandria do segundo corpo}
Mwi=Mw1ipi+Msang1
Mw2=Mw2p2+Msang2
Mw3=Mw3p3+Msang3
Mwd=Mwdp4+Msang4
{Calculo do brix na saida do primeiro corpo}
Brix1=Brixcc*{Mo/(Mo-(Mw1)}}
{Brix medio nos pre-evaporadores}
Brix1m=(Brixcc+Brix1)/2
{ Calculo do Brix de saida do segundo efeito}
Brix2=Brixcc*(Mo/(Mo-(Mw1+Mw2)))
{Célculo do Brix medio do segundo efeito}
Brix2m=(Brix1+Brix2)/2
{Caiculo do Brix de saida do terceiro efeito}
Brix3=Brixce*{Mo/(Mo-(Mw1+Mw2+Mw3)))
{Calculo do Brix medio do terceiro efeito}
Brix3m=(Brix2+Brix3)/2
{Calculo do Brix de saida do cuarto efeita}
Brix4=Brixce*(Mo/(Mo-(Mw1+Mw2+Mw3+Mwd)))
{Calculo do brix medio do quarto efeito}
Brix4m=(Brix3+Brix4)/2
{Calculo do Brix de saida do quinto efeito}
Brix5=Brixce*(Mo/{Mo-(Mw T +Mw2+Mw3+Mwd +MwS)))
{Calcuio do brix medio do quinto efeito}
BrixSm={Brix4+Brix5)/2
{PROPRIEDADES TERMOFISICAS DA DISOLUICAO)
{Calculo das fragdes molares do caldo na solugao, considerando os ndo agidcares}
{Calculo das fragbes molares do caldo nia cana}
{Calculo das fragbes molares do caldo na solugdo do caldo no estado de referencia, considerando os ndo agticares)
Msaccana=(Purezccana*Brixccana)/100
Magccana=100-Brixccana
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Mnacceana=Brixccana-Msaccana
xagccana=(Magccana/PMag)/{{Msaccana/PMsac)+{Magccana/PMag)+(Mnacceana/PMnac))
xsaccana={Msaccana/PMsac)/((Msaccana/PMsac)+{Magccana/PMag)+(Mnacccana/PMnac))
xnagcana={Mnagccana/PMnag)/((Msaccana/PMsac)+(Magccana/PMag)+(Mnageccana/PMnag))
{No caso que se considere a solugdo binaria, pura}

Magbccana=100-Brixccana

Msacbccana=Brixccana
xagbccana=(Magbccana/PMag)/{(Msacbccana/PMsac)+(Magbccana/PMag))
xsacbccana=(Msacbccana/PMsac)/{(Msacbecana/PMsac)+(Magbcecana/PMag))

{Céleulo das fragSes molares do caldo na solugdo do caido no estado de referencia, considerando os ndo agiicares}
Msaco=(Purez*Brixo)/100

Mago=100-Brixo

Mnaco=Brixo-Msaco
xago=(Mago/PMag)/((Msaco/PMsac)+(Mago/PMag)+{Mnaco/PMnac))
xsaco={Msaco/FPMsac)/({Msaco/PMsac)+{Mago/PMag)+(Mnace/PMnag))
xnago=(Mnago/PMnac)/{(Msaco/PMsac)+(Mago/PMag)+(Mnago/PMnac))

{No caso que se considere a solugdo binaria, pura}

Magbo=100-Brixo

Msacbo=Brixo

xagbo={Magbo/PMag)/((Msacbo/PMsac)+(Magho/FPMag))
xsacho={Msacbo/PMsac)/((Msacho/PMsac)+(Magbo/PMag)}

{Para o caldo clarificado que enfra ao multiplo}

Msace=(Purez*Brixcc)/100

Mage=100-Brixcc

Mnace=Brixcc-Msace
xage=(Mage/PMag)/{(Msace/PMsac)+(Mage/PMag)+(Mnace/PMnag))
xsace={Msace/PMsac)/((Msace/PMsac)+{Mage/PMag)+{Mnace/PMnag))
xnage=(Mnage/PMnac)/{(Msace/PMsac)+(Mage/PMag)+(Mnace/PMnag))

{No caso que se considere a solugédo binaria, pura)

Magbe=100-Brixcc

Msacbe=Brixce

xagbe=({Magbe/PMag)/({(Msacbe/PMsac)+{Magbe/PMag))
xsacbe=(Msacbe/PMsac)/({Msacbe/PMsac)+(Magbe/PMag))

{Calculo das fragbes molares do caldo na saida dos preevaporadores, considerando 0s nio aglicares}
Msaci=(Purez*Brix1)/100

Mag1=100-Brix1

Mnag1=Brix1-Msac1
xag1=(Mag1/PMag)/{(Msac1/PMsac)+{Mag1/PMag)+(Mnag1/FPMnacg))
xsacti=(Msac1/PMsac)/({Msac1/PMsac)+(Mag1/PMag)+(Mnag1/PMnag))
xnag1=(Mnag1/PMnag)/((Msac1/PMsac)+(Mag1/PMag)+(Mnag1/PMnac))

{No caso que se considere a solugdo binaria, pura}

Maghb1=100-Brix1

Msacb1=Brix1

xagb1=(Magb1/PMag)/{{(Msacb1/PMsac)+(Magh1/PMag))
xsacbi=(Msacb1/PMsac)/{{(Msach1/PMsac)+(Magb1/PMag))

{Célculo das fragbes molares na saida do primeiro efeito, considerando os ndo aglicares}
Msac2=(Purez*Brix2)/100

Mag2=100-Brix2

Mnag2=Brix2-Msac2
xag2=(Mag2/PMag)/((Msac2/PMsac)+(Mag2/PMag)+(Mnac2/PMnacg))
xsac2=(Msac2/PMsac)/((Msac2/PMsac)+(Mag2/PMag)+(Mna¢2/PMnag))
xnag2=(Mnac¢2/PMnac)/(Msac2/PMsac)+{Mag2/PMag)+(Mnag2/PMnagc))

{No caso que se considere a sofug8o binana, pura}
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Magb2=100-Brix2
Msacb2=Brix2

xagb2=(Magb2/PMag)/((Msacb2/PMsac)+{Magb2/PMag))
xsacb2={MsacbZ/PMsac)/({Msacb2/PMsac)+(Magb2/PMag))

{Célculo das fragbes molares do caldo na solugdo, na saida do segundo efeito,considerando os néo agticares}
Msac3=(Purez*Brix3}/100

Mag3=100-Brix3

Mnac3=Brix3-Msac3
xag3=(Mag3/PMag)/{((Msac3/PMsac)+{Mag3/PMag)+{Mnac3/PMnac))
xsac3=(Msac3/PMsac)/((Msac3/PMsac)+(Mag3/PMag)+(Mnac3/PMnag))
xnag3=(Mnag3/PMnac)/((Msac3/PMsac)+(Mag3/PMag)+(Mnag3/PMnag))

{No caso que se considere a solugdo binania, pura}

Magb3=100-Brix3

Msachb3=Brix3

xagb3=(Magb3/PMag)/((Msacb3/PMsac)+(Magb3/PMag))
xsach3=(Msacb3/PMsac)/((Msacb3/PMsac)+(Magh3/FPMag))

{Calculo das fragbes molares do caldo na solugdo na saida do terceiro efeito, considerando os néo acticares)
Msac4=(Purez*Brix4}/100

Mag4=100-Brix4

Mnac4=Brix4-Msac4
xag4=(Mag4/PMag)/((Msac4/PMsac)+(Magd/PMag)+(Mnag4/PMnacg))
xsac4=(Msacd/PMsac)/((Msacd/PMsac)+(Magd/PMag)+(Mnac4/PMnac))
xnagd={Mnacd/PMnag)/((Msac4/PMsac)+{Mag4/PMag)+Mnag4/PMnac))

{No caso que se considere a solugdo binaria, pura}

Magb4=100-Brix4

Msacb4=Brix4

xagb4=(Magh4/PMag)/((Msacb4/PMsac)+(Magb4/PMag))
xsach4=(Msacb4/PMsac)/{{Msacb4/PMsac)+{Magb4/PMag))

{Caleulo das fragbes molares do caldo na solugéo, na saida do quarto efeito, considerando os ndo agticares)
MsacS=(Purez*Brix5)/100

Mag5=100-Brix5

Mnacgh=Brix5-Msac5h
xag5=(Mag5/PMag)((Msac5/PMsac)+{Mags/PMagr+Mnags/PMnag))
xsacd=(Msachb/PMsac)/((Msac5/PMsac)+{Mag5s/PMag)+(Mnag5/PMnac))
xnagd=(Mnach/PMnac){(Msac5/PMsac)+(Mags/PMag)+(Mnac5/PMnag))

{No caso que se considere a solugio binaria, pura}

Magb5=100-Brix5

Msacb5=Brix5

xagb5=(Magb5/PMag)/({(Msacb5/PMsac)+(Magh5s/PMag))
xsacbb={Msacb5/PMsac)/({(Msacb5/PMsac)+(Magh5/PMag))

{Célculo das fragbes molares do caldo misto, na entrada do aquecedor primario considerando os ndo agticares}
Msaccm=(Pzacm*Brixcm)/100

Magem=100-Brixcm

Mnaccm=Brixcm-Msaccm
xagem={Magcm/PMag)/((Msaccm/PMsac)+{Magcm/PMag)+(Mnagcm/PMnag))
xsaccm=(Msaccm/PMsac)/((Msaccm/PMsac)+(Magem/PMag)+(Mnacem/PMnac))
xnagem=(Mnaccm/PMnag)/((Msaccm/PMsac)+{Magem/PMag)+(Mnacem/PMnag))
{No caso que se considere a solugio binaria, pura}

Magbem=100-Brixemn

Msacbem=Brixcm
xagbhem=(Magbcm/PMag)/((Msacbem/PMsac)+(Magbem/PMag))
xsachem=(Msacbcm/PMsac)/((Msacbem/PMsac)+(Magbcm/PMag))

{Célculo das fragbes molares do xarope, na saida do sistema de evaporagéo}
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Msacx=(Pzax*Brixx)/100

Magx=100-Brixx

Mnacx=Brix-Msacx
xagx=(Magx/PMag}/{(Msacx/PMsac)+(Magx/PMag)+(Mnacx/PMnag))
xsacx={Msacx/PMsac)/{{Msacx/PMsac+{Magx/PMag)+(Mnapd/PMnag))
xnagx=(Mnacx/PMnac)/{{(Msacx/PMsach+(Magx/PMag)+(Mnagx/PMnag))

{No caso que se considere a solucdo binaria, pura}

Magbx=100-Brixx

Msacbx=Brixx

xagbx=(Magbx/PMag)/({Msacbx/PMsac)+(Magbx/PMag))
xsachx=(Msachw/PMsac)/({Msacbx/PMsac)+(Magbx/PMag))

{Célculo das fragbes molares do xarope clarfficado na saida do aquecedor de xarope}
Msacxc=(Pzaxc*Brixx¢)/100

Magxc=100-Brixxc

Mnagxc=Brixxc-Msacxc
xagxc=(Magxe/PMag)/((Msacxc/PMsac)+(Magxc/PMag)+(Mnagxe/PMnac))
xsacxc=(Msacxc/PMsac)/{{(Msacxe/PMsac)+(Magxc/PMag)+{Mnagxe/PMnac))
xnagxc=(Mnagxe/PMnag)/((Msacxc/PMsac)+(Magxc/PMag)+(Mnacgxc/FMnac))
{No caso que se considere a solugdo binaria, pura}

Magbxc=100-Brixxc

Msacbxc=Brixxc

xagbxc={Magbxc/PMag)/({(Msacbxc/PMsac)+({Maghxc/PMag))
xsacbxe={Msachxc/PMsac)/({(Msacbxc/PMsac)+(Magbxc/PMag))

{Calcuic das fragbes molares da massa cozida A}
MsacmcA=(PzamcA*brixmcA)/100

MagmeA=100-brixmcA

MnagmcA=brixmcA-MsacmcA
xagmcA={MagmcA/PMag)/((MsacmcA/PMsac)+(MagmcA/PMag)+(MnacmcA/PMnac))
xsacmcA=(MsacmcA/PMsac)/((MsacmcA/PMsac)+(MagmcA/PMag)+(MnagmcA/PMnac))
xnagmeA=(MnagmcA/PMnag)/{(MsacmcA/PMsac)+(MagmcA/PMag)+(MnagmcA/PMnac))
{No caso que se considere a solugdo binaria, pura}

MagbmeA=100-brixmcA

MsacbmcA=brixmcA
xagbmcA=(MagbmcA/FPMag)/((MsacbmcA/PMsac)+(MagbmcA/PMag))
xsacbmcA=(MsacbmcA/PMsac)/((MsacbmcA/PMsach+{MagbmcA/PMag))

{Mef Final}

Msacmf=(PzamBrixmf)/100

Magm#=100-Brixmf

Mnacmf=Broanf-Msacmf
xagmi=(Magmf/PMag)/({(MsacmffPMsac)+(Magmf/FPMag)+(MnacmifPMnag))
xsacmi=(Msacmi/PMsac)/((Msacmf/PMsac)+(MagmiPMag)+(Mnacmf/PMnac))
xnagmi={Mnagmi/PMnac)/(Msacmi/PMsac)+(MagmifPMag)+(Mnagmi/PMnag))
{No caso gue se considere a solugéo binaria, pura)}

Magbmf=10G-Brixmf

Msacbmf=Brixmf
xagbmf=(Magbmf/PMag)/((Msacbmi/PMsac)+(MagbmfiFMag))
xsacbmf=(Msacbmf/PMsac)/{{Msacbmf/fPMsaci+(Magbmf/PMag))

{Calculo dos pesos moleculares ponderados da disoluicdonos diferentes pontos de entrada e saida dos corpos}
PMdiscana=(xagccana*FMag)+{xsaccana*PMsac)+{(xnagcana*PMnag)
PMdisbccana=(xagbceana*PMag)+{xsachccana*PMsac)
PMdiso={xago*PMag)+{xsaco*PMsac)+(xnaco*PMnag)

PMdisbo=(xagbo*PMag)+(xsacho*PMsac)
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PMdise=(xage*PMag)+(xsace*PMsac)+(xnace*PMnacg)
PMdisbe=(xagbe*PMag)+{xsache*PMsac)
PMdis1=(xag1*PMag)+(xsac1*PMsac)+(xnag1*PMnac)
PMdisb1=(xagb1*PMag)+(xsach1*PMsac)
PMdis2=(xag2*PMag)+(xsacZ*PMsac)+{xnac2*PMnac)
PMdisb2=(xagb2*PMag)+(xsach2*PMsac)
PMdis3=(xag3*PMag)+(xsac3*PMsac)+(xna¢3*PMnag)
PMdisb3=(xagb3*PMag)+(xsacb3*PMsac)
PMdis4=(xag4*PMag)+{xsac4*PMsac)+(xnac4*PMnag)
PMdisb4=(xagb4*PMag)+{xsach4*PMsac)
PMdis5=(xag5*PMag)+(xsac5*PMsac)+(xnac5*PMnag)
PMdisb5=(xagb5*PMag)+(xsacb5*PMsac)
PMdiscm={xagcm*PMag)+{xsaccm*PMsac)+{xnagcm*PMnac)
PMdisbcm=(xagbcm*PMag)+(xsacbcm*PMsac)
PMdisx=(xagx*PMag)+(xsacx*PMsac)+(xnagx*PMnag)
PMdisbx=(xagbx*"PMag)+(xsacbx*PMsac)
PMdisxc=(xagxc*PMag)+(xsacxc*PMsac)+(xnacxc*PMnag)
PMdisbxc=(xagbxc*PMag)+(xsacbxc*PMsac)
PMdismcA=(xagmcA*PMag)+(xsacmcA*PMsac)+(xnagmcA*PMnac)
PMdisbmcA=(xagbmcA*PMag)+(xsacbmcA*PMsac)
PMdisbmf=({xagbmf*PMag)+(xsacbmfPMsac)
PMdismi=({xagm*PMag)+(xsacmf*PMsac)+{xnagmfPMnag)

{Determinagéo das temperalturas de saturacio a pressio de operagéo de cada corpo}
Tvi=TEMPERATURE(Steam_NBSx=1;P=Pv1)

Pv2=PRESSURE(Steam_NBS;T=TV2:x=1)

TV3=TEMPERATURE(Steam_NBS;x=1;P=Pv3)

TV4=TEMPERATURE(Steam_NBS;x=1,P=Pv4)

TVS=TEMPERATURE(Steam_NBS;x=1;P=pPv5)

{Temperatura do vapor vegetal nos vacuos}

TVV=TEMPERATURE(Steam_NBS;=1;P=Pvacuo)

{Elevagdo do ponto de ebuligdo do caldo tomando conta da influencga da concrefagéo da solugdo, 8 variacdo da pressdo do
vapor, foi estudado por Starzack and Peackoc, 1997, como a fragdo molar dos néo acticares é téo pequena se considera
binaria}

EPEA1=1+(0,5578((xsacb1)"2))"(1-(1,0038*((xsacb1)))-(0,24653* ((xsach1)2)))*((Tv1+226,28)/(Tv1+273,15))
EPEB1=(1+(((Tv1+226,28)/(3797,08))*In{1-xsacb1)))

EPE1=((EPEAT/EPEB1)-1)*(Tv1+226,28)

EPEA2=1+(0,5578"((xsach2)"2))*(1-(1,0038*((xsach2)))-(0,24653* ((xsach2)"2)))((TV2+226,28)/(TV2+273,15))
argum2=In{1-xsach2)

EPEB2=(1+{({TV2+226,28)/(3797,06))*(argum2)))

EPEZ2=((EPEA2/EPEB2)-1)*{(TV2+226,28)
EPEA3=1+(0,5578"({xsacb3)"2))*(1-(1,0038*((xsacb3)))-(0,24653*((xsach3y*2)))*((TV3+226,28)/(TV3+273,1 5))
EPEB3=(1+(({TV3+2286,28)/(3797,06))*In{1-xsacb3)))

EPE3=((EPEA3I/EPEB3)-1)*{TV3+226,28)
EPEA4=1+(0,5578"{(xsacbd)"2))*(1-(1,0038*((xsach4)))-(0,24653*({xsach4) 2)))*((TV4+226 28)/(TV4+273,1 5)
EPEBA=(1+(({TV4+226,28)/(3797 06))"In{1-xsach4}))

EPE4=((EPEA4/EPEB4)-1)*{TV4+226,28)
EPEA5=1+(0,5578"({xsacb5)"2))*(1-(1,0038"((xsach5)))-(0,24653*((xsach5)"2)))*(TV5+226,28)/(TV5+273,1 5)
EPEBS=(1+({((TV5+226,28)/(3797 06))"In{1-xsacb5)))

EPES=((EPEAS/EPEBS)-1)*(TV5+226,28)

{Elevacédo do ponto de ebuligdo nos vacuos)
EPEAA=1+(0,5578"((xsacbmcA)*2))*(1-(1,0038*((xsacbmcA)))-(0,24653*((xsacbmcA) 2)))((TVV+2286 28)/(TVV+273,1 5))
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EPEBA=(1+(((TVV+226,28)/(3797,08))*In(1-xsacbs)))
EPEVA=((EPEAA/EPEBA)-1)*(TVV+226,28)

{Calculo das temperaturas reais de ebulicdoda sofugéo)}

Ts1=Tv1+EPE1

Ts2=TV2+EPE2

Ts3=TV3+EPE3

Ts4=TV4+EPE4

TeS=TVS+EPES

flernperatura de safuragdo das massa cozida nos vacuos considerando a elevagdo do ponto de ebulicdo}
Tsv=TVV+EPEVA

{Calores especificos do caldo na saida e entrada do primeiro efeito, utilizaremos a expresséo proposta por Kadlec e Baloh}
Cpo=4,1868 -0,0297*(Brixo/100)+4,6E-05"(Purez/100)+7,5E-05*(Brixo/100)*To
Cpec=4,1868 -0,0297(Brixce/100)+4,6E-05*(Purez/100)+7 ,5E-05*(Brixce/100)*Tce
Cp1=4,1868 -0,0297*(Brix1/100)+4,6E-05*(Purez/100)+7,5E-05*(Brix1/100)*Ts1
Cp2=4,1868 -0,0297*(Brix2/100)+4,6E-G5*(Purez/100)+7,5E-05*(Brix2/100)*Ts2
Cp3=4,1868 -0,0297*(Brix3/100)+4,6E-05*(Purez/100)+7 ,5E-05*(Brix3/100)*Ts3
Cp4=4,1868 -0,0267*(Brix4/100)+4,6E-05*(Purez/100)+7 ,5E-05*([Brix4/100)* Ts4
Cp5=4,1868 -0,0297*(Brix5/100)+4,6E-05*(Purez/100)+7,5E-05*(Brix5/100y*Ts5
Cpem30=4,1868 -0,0297*(Brixcm/100)+4,6E-05*(Pzacm/100)+7 5E-05*(Brixcm/100)* Tagpe
Cpcm31=4,1868 -0,0297*(Brixcm/100)+4,6E-05*(Pzacm/100)+7 5E-05*(Brixcem/100)*Tagps
Cpcm32=4,1868 -0,0297*(Brixcm/100)+4,6E-05*(Pzacm/100)+7 5E-05*(Brixcm/100)*Tagss
Cpcc4l=4,1868 -0,0297*(Brixcc/100)+4,6E-05*(Purez/100)+7,5E-05*(Brixce/100)Tel
Cpccd1=4,1868 -0,0297*(Brixcc/100)+4 6E-05*(Purez/100)+7 SE-05*(Brixcc/100)* Tsl
Cpx=4,1868 -0,0287*(Brixx/100)+4,6E-05*(Pzax/100}+7,5E-05*(Brix¢/100)*Ts5
Cpxc=4,1868 -0,0297*(Brixxc/100)+4,6E-05*(Pzaxc/100)+7 5E-05*(Brixxe/100)*Txc
CpmcA=4,1868 -0,0287*(brixmcA/100)+4,BE-05*(PzamcA/100)+7,5E-05*{brixmcA/100)* Tsv
Cpmi=4,1868 -0,0297*(Brixm{/100)+4,6E-05*(Pzamf/100)+7,5E-05*(Brixmf/100)* Tsv

{Determinacién das entalpfas do caldo na enfrada e saida de cada corpo segundo a equagdo de Peacock, 1995}
hjo=2,326*((((Brixc/10y*(100+Brix0))/(900-8*Brixo})+(1,8*To*(1-((Brixo/100)*(0,6-0,0009*To))))
hjeo=2,326*((((Brixcc/10)*(100+Brixcc)/(900-8"Brixea))+(1,8*To*(1-{(Brixcc/100)*(0,6-0,0009* To)) )
hito=2,326*(({((Brix1/10)*(100+Brix1))/(800-8*Brix1))+{1,8*To*(1-{(Brix1/100)*(0,6-0,0008*Ta)))))
hj20=2,326™({((Brix2/10)*(100+Brix2))/{800-8*Brix2))+(1,8*To*(1-((Brix2/100)*(0,6-0,0009*To)))))
hj30=2,326*({{{Brix3/10)*(100+Brix3))/(800-8*Brix3))+(1,8*To*(1-((Brix3/100)*(0,6-0,0009*To)))))

hjdo=2 326*(({{Brix4/10)*(100+Brix4))/(900-8*Brix4))+(1,8*To*(1-((Brix4/100)*{0,6-0,0009*To)})}))
hjSo=2,326*({{(Brix5/10)y*(100+Brix5))/(900-8*Brix5))+(1,8*To*(1-((Brix5/100)*(0,6-0,0009*To)))))
hjem300=2,326*((((Brixem/10)*(100+Brixem))/(900-8*Brixcm))+(1,8*To*(1-((Brixem/100)*(0,6-0,0009*To) )
hiem310=2,326™((({Brixermn/10)*(100+Brixem) )/(800-8*Brixem))}+{1,8*To*(1-{(Brixcm/100)*(0,6-0,0009*To))))
hicrm320=2,326*((((Brixcm/10)"(100+Brixcm))/(800-8*Brixcm))+(1,8*To*(1-((Brixern/100)*(0,6-0,0009*To)))))
hjce400=2,326"((((Brixcc/10)*(100+Brixce))/(800-8*Brixce))+(1,8*To*(1-{(Brixcc/100)*(0,6-0,0008*To) )
hjecd10=2,326™({((Brixce/10)*(100+Brixec))/(900-8*Brixce))+(1,8*To*(1-{(Brixcc/100y*(0,6-0,0009* To) )
hjxo=2,326(({(Brbod10)*(100+Brixx))/(300-8*Brixx))+(1.8*To*{ 1-((Brixx/100)*(0,6-0,0008*To)))))
hjxco=2,326*{(((Brixxc/10)*(100+Brixxc))/(900-8*Brixxc))+(1,8*To*(1-{(Brixxc/100)*(0,6-0,0009*Tah))
himcAo=2,326"((({(brixmcA/10)* (100+brixmcA))/(S00-8*brixmecA))+(1,8*To*(1-({brixmcA/1 00)*(0,6-0,0008*To)M)
hjmfo=2,326*((((Brixmf/10)*(100+Brixmf))/(900-8"Brixmf))}+(1,8"To*(1-{(Brixmf/100)*(0,6-0,0009*To)))

hje=2,326*((((Brixce/10)*(100+Brixce))/(900-8*Brixca))+(1,8*Tec*(1-((Brixce/100)*(0,6-0,0009* Tee))
hi1=2,326*((((Brix1/10)*(100+Brix1))/(900-8*Brix1))+(1,8*Ts 1*(1-((Brix1/100)*(0,6-0,0009* Ts )))))
hj2=2,326*((((Brix2/10)*(100+Brix2))/(900-8*Brix2))+(1,8*Ts2*(1-((Brix2/1 00)*(0,6-0,0009*Ts2)))))
hj3=2,326*((((Brix3/10)*(100+Brix3))/(900-8*Brix3))+(1,8*Ts3*(1-((Brix3/100)*(0,6-0,0009*Ts3)))))
hjd=2,326™(({(Brix4/10y*(100+Brix4))/(900-8*Brix4))+(1,8*Ts4*(1-((Brix4/100)*(0,6-0,0009*Ts4)))))
hj5=2,326*((((Brix5/10)*(100+Brix5))/(800-8*Brix5))+(1,8*Ts5*(1-((Brix5/100)*(0,6-0,0000*Ts5))))
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hjem30=2,326*((((Brixcm/10)*(100+Brixcm))/(900-8*Brixcm))+(1,8*Tagpe*(1-((Brixcm/100)*(0,6-0,0009* Tagpe)))))
hjcm31=2,326*((((Brixcm/10)*(100+Brixcm))/(800-8*Brixcm))+(1,8*Taqps*(1-((Brixcm/100)*(0,6-0,0009* Tagps)))))
hjem32=2,326*((((Brixcm/10)*(100+Brixcm))/(900-8*Brixem))+(1,8* Tagss*(1-((Brixcm/100)*(0,6-0,0009* Tagss)))))
hjcc40=2,326™((((Brixcc/10)*(100+Brixcc))/(900-8"Brixce))+(1,8* Tel*(1-((Brixce/100)*(0,6-0,0009*Tel))))
hjcod1=2,326*((((Brixce/10)*(100+Brixcc))/(800-8*Brixce))+(1,8+TsI*(1-((Brixcc/100)*(0,6-0,0009*TsI)))))
hjx=2,326*({((Brixx/1 0)*(100+Brixx))/(900-8*Brixx))+(1,8*Ts&*(1-((Brixos100)*(0,6-0,0009*Ts5)))
hjxc=2,326~((((Brixxc/10)*(100+Brixxc))/(900-8*Brixxc))+(1,8*Txc* (1-((Brixxc/100)*(0,6-0,0009*Txc)))))
himcA=2,326*((((brixmeA/1 0)*(100+brixmcA)/(900-8*brixmcA))+(1,8*Tsv*(1-((brixmcA/1 00)*(0,6-0,0009*Tsv)))))
hijmfz=2,326*((((Brixmf/10)*(100+Brixmf))/(S00-8*Brixmf))+(1,8*Tev*(1-(Brixmf/100)*(0,6-0,0009*Tsv}))))

{Determinagéo da variacdo de entropia do caldo entre las condiciones de saida e o medio ambiente, Higa, 1999}
DELTAS_eo=4,1868"In((Tcc+273,15)/(To+273,15))-(1,002*In{(Toc+273,15)/(To+273,15))-0,0018*(Tec-To)+0,0011*(100-Tee
+273,15) In{(Tec+273,15)/(To+273,18)))* (Brix1/100)
DELTAS_10=4,1868"In((Ts1+273,15)/(To+273,15))-(1,082*In((Ts1+273,15)/(To+273,15))-0,0018*(Ts1-T0)+0,0011*(100-Ts1
+273,15y*In((Ts1+273,15)/(To+273,15)))* Brix1/100
DELTAS_20=4,1868"In((Ts2+273,15)/(T0o+273,15))-(1,082*In((Ts2+273,15)/(To+273,15))-0,0018*(Ts2-To)+0,0011*(100-Ts2
+273,16*In{(Ts2+273,15)/(To+273,15)))* Brix2/100
DELTAS_30=4,1868"In((Ts3+273,15)/(To+273,185))-(1,092°In{(Ts3+273,15)(To+273,15))-0,0018*(Ts3-To)+0,0011*(100-Ts3
427315y In((Ts3+273,15)/(To+273,15)))* Brix3/100
DELTAS_40=4,1868"In((Ts4+273,15)/(To+273,15))-(1,092*In((Ts4+273,15)/(To+273,15))-0,0018*(Ts4-T0)+0,001 1(100-Ts4
+273,15)"In{(Ts4+273,15)/(To+273,15)))* Brix4/100
DELTAS_50=4,1868"In{(Ts5+273,15)/(To+273,15))-(1,092*In{(Ts5+273,15)/(To+273,15))-0,0018*(Ts5-T0)+0,0011*(100-Ts5
+273,15)* In{(Ts5+273,15)/(To+273,15)))* Brix5/100
DELTAS_cm300=4,1868"In((Tagpe+273,15)/(To+273,15))-(1,092*In((Taqgpe+273,15)/(To+273,15))-0,0018*(Tagpe-To)+0
,0011*(100-Taqpe+273,15)*In({Taqpe+273,15)/(To+273,15)))* Brixem/100
DELTAS_cm310=4,1868"In((Tagps+273,15)(To+273,15))-(1,092*In((Taqps+273,15)/(To+273,15))-0,0018*(Tagps-To)+0
D011*(100-Taqps+273,15)*In{(Taqps+273,15)/(To+273,15)))* Brixem/100
DELTAS_cm320=4,1868"In((Tagss+273,15)/(To+273,15))-(1,092*In((Taqss+273,15)/(To+273,15))-0,0018%(T: aqss-To)+0
.0011*(100-Taqss+273,15) In{(Taqss+273,15)/{To+273,15)})* Brixcm/100
DELTAS_cc400=4,1868"In((Tel+273,15)/(To+273,15))-(1,092*In((Tel+273,15)/(To+273,15))-0,0018*(Tel-To)+0,0011*(100
-Tel+273,16y"In{(Tel+273,18)/(To+273,15)))* Brixce/100
DELTAS_cc410=4,1868"In((Tsl+273,15)/(To+273,15))-(1,092*In((Ts|+273,15)/(To+273,15))-0,0018*(Tsl-To)+0,0011(100
~Tsh+273,15)"In((Tsl+273,15)/(To+273,15)))y* Brixgce/100
DELTAS_x0=4,1868"In((Ts5+273,15)/(To+273,15))-(1,002*In((Ts5+273,15)/(To+273,15))-0,0018*(Ts5-T0)+0,0011*(100-Ts5
+273,15)*In{(Ts5+273,15)/(To+273,15)))* Brixa/100
DELTAS_xco=4,1868"In((Txc+273,15)/(To+273,15))-(1,092*In{(Txc+273,15)/(To+273,15))-0,0018*(Txc-To)+0,001 1*(100
~Txe+273,15)*In{(Txc+273,15)/(To+273,15)))* Brixxe/100
DELTAS_mcAo=4,1868"In((Tsv+273,15)/(T0o+273,15))-(1.092"In((Tsv+273,15)/(T0+273,15))-0,0018*(Tsv-To)+0,0011%(100
-Tsv+#273,15)*In{(Tsv+273,15)/(To+273,15)))* BrixmcA/100
DELTAS_mfo=4,1868"In((Tsv+273,15)/(To+273,15))-(1,092*In((Tsv+273,15)/(To+273,15))-0,0018*(Tsv-To)+0,0011*(100
-Tsv+273,15)*In((Tsv+273,15)/(To+273,15)))* Brixmf/100

{Calculo das entaipias dos vapores de dgua que participam do processo}
ho=ENTHALPY(Steam_NBS;T=To;P=Po)
hgsve=ENTHALPY(Steam_NBS;P=Pve; x=1)
hgve=ENTHALPY(Steam_NBS;P=Pve; T=Tve)
hgw1=ENTHALPY(Steam_NBS;x=1;T=Tv1)
hgw2=ENTHALPY{Steam_NBSx=1;T=TVv2)
hgw3=ENTHALPY(Steam_NBS=1;T=TV3)
hgw4=ENTHALPY(Steam_NBS;x=1,T=TV4)
hgwS=ENTHALPY{Stearn_NBS;=1;T=TV5)

{Enfaipia vapor vegetal nos vacuos}
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hgwva=ENTHALPY(Steam_NBSx=1,T=TVV)

{Entalpia dos condensados que saem de cada um dos corpos}
hfve=sENTHALPY (Steam_NBS;P=Pve; x=0)
hiwisENTHALPY(Steam_NBS;x=0;T=Tv1)
hfw2=ENTHALPY(Steam_NBS;x=0;T=TV2)
hfw3=ENTHALPY(Steam_NBSx=0;T=TV3)
hfwd=ENTHALPY(Steam_NBS;x=0;T=TV4)
hfwS=ENTHALPY(Steam_NBS;x=0;T=TV5)

{Entalpia condensado vapor vegelal nos vacuos}
hfwva=ENTHALPY(Steam_NBS;x=0,T=TVV}

{Entropias dos vapores de agua que participam no processo}
So=ENTROPY (Steam_NBS; T=To;P=Po)
sgve=ENTROPY(Steam_NBS;T=Tve; P=Pve)
sgwi=ENTROPY(Steam_NBS;T=Tv1;x=1)
sgw2=ENTROPY(Steam_NBS;T=TV2;x=1)
sgw3=ENTROPY(Steam_NBS;T=TV3;x=1)
sgw4=ENTROPY(Steam_NBST=Tv4x=1)
sgwS=ENTROPY(Steam _NBS;T=TV5;x=1)

{Entropia vapor vegelal nos vacuos}
sgwvazENTROPY(Steam _NBS; T=TVVx=1)

sfve= ENTROPY(Steam_NBS;P=Pve ;x=0)

sfwi=ENTROPY(Steam _NBS;T=Tv1;x=0)}

sfw2=ENTROPY(Steam _NBS;T=TV2x=0)

sfw3=ENTROPY(Steam_NBS; T=TV3,x=0)
sfwd=ENTROPY(Steam _NBS; T=TV4x=0)

sfwS=ENTROPY{Steam_NBS; T=TV5;x=0)

{entropia do condensado do vapor vegetal do vacuo)}

sfwva=ENTROPY (Steam_NBS; T=TVVx=0)

{Balangos de energia nos diferentes corpos do multiplo}

{Vazio méassica de vapor de escape fomecido ao pré-evaporador, considerando as perdas de calor de 20 %}
MVE=({Mw1*(hgw1-hje)}+M1*(hjt-hje)}{(hgve-hive)*0,98)
Mw1p1=({(Mw2)*(hgw2-hj1))+M2*(hj2-hj1))/{thgw1-hfwt)*0,98)
Mw2p2=((Mw3*(hgw3-hj2)}+M3*(hi3-hj2)}/{(hgw2-hfw2)*0,98)
Mw3p3=((Mwda*(hgwd-hj3))+M4*(hi4-hj3)) ((hgw3-hfw3)*0,98)
Mwapd=((Mw5*(hgw5-hjd))+M5*(hi5-hj4))/((hgw4-hfw4)*0,98)

{Fragdo do vapor fotal produzido na usina e que & consumido nos evaporadores}
FVE= (MVE*3600)/(PNVapor*1000)

{Determinagdo dos coeficientes de transferencia de calor, para cada corpo do multiplo, segundo a equagio proposta pelo
Manula do IPT}

{calculo da diferencia de ternperatura media logaritmica}
Tsve=TEMPERATURE(Steam_NBS;x=1;P=Pve)}
LMTD1={(Tve-Tec)-(Tsve-Ts1)/In((Tsve-Tce)/(Tve-Tsve))

DELTAT _A=Tve-Tv1

DELTAT_2=(Tvaq2-Tv2)

DELTAT_3=(Tvaq3-TV3)

DELTAT _4=(Tvag4-TV4)

DELTAT_&=(Tvaqb-TVh)

Ui=(MVE*(hgve-hfve)*1000)/(S1*LMTD1) {Somente valida para o caso A}
U1A=(MVE*(hgve-hfve)*1000)/(ST*DELTAT_A)
U2={Mw1p1*thgwi-hfw1)*1000/(SZ*DELTAT _2)
U3=(Mw2p2*(hgw2-hfw2)*1000/(S3*DELTAT_3)
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Ud=({Mw3-Msang3)*thgw3-hfw3)*1000)/(S4*DELTAT_4)
UB=(({Mwd-Msang4))*(hgwd-hfw4)*1000)/(S5*DELTAT_S)
{Calculo dos coeficientes de transferencia de calor segundo as equagbes propostas por Westphalen, 1999}
{Equacdo de Baloh}
UBaloh1=(5,23E+06)/((Brixcc*2)+(Brix142)+800)
UBaloh2:=(5,23E+06)/((Brix142)+(Brix2"2)+800)
UBaloh3=(5,23E+06)/{((Brix2*2)+(Brix342)+800)
UBaloh4=(5,23E+08)/((Brix32)+(Brix4*2)}+800)
UBaloh5=(5,23E+08)/((Brixd*2)+(Brix5"2)+800)
{Equacdo de Schwedenformel}
USchewedenformel1=502,31*Ts1/Brix1
USchewedenformel2=502,31*Ts2/Brix2
USchewedenformel3=502,31*Ts3/Brix3
USchewedenformel4=502,31*Ts4/Brix4
USchewedenformel5=502,31*Ts5/Brix5

{Equagdo de Speyerer}

USpeyerer1=465,11*Ts1/Brix1
USpeyerer2=465,11*Ts2/Brix2
USpeyerer3=465,11*Ts3/Brix3
USpeyererd=465,11*Ts4/Brix4
USpeyerer5=465,11*Ts5/Brix5

{Equagdo de Hopsiock}
UHopstock1=(69,78*Ts1*(3,5+0,04*Ts1))/Brix1
UHopstock2=(69,78*Ts2*(3,5+0,04*Ts2))/Brix2
UHopstock3=(69,78*Ts3%(3,5+0,04*Ts3))/Brix3
UHopstock4=(69,78*Ts4*(3,5+0,04*Ts4))/Brix4
UHopstock5=(68,78*Ts5%(3,56+0,04*Ts5)/Brix5

{ Equagdo dos suecos}

Usuecos1=(502*Ts1)/Brixtm
Usuecos2=(502*Ts2)/Bri@m
Usuecos3=(502*Ts3)/Brix3m
Usuecos4=(502*Ts4)/Brixdm
Usuecos5=(502*Ts5)/Brixbm

{Dessin}

UDessin1=0,613*(100-Brix1m)*(Tve-54)
UDessin2=0,613*(100-Brix2m)*(Ts1-54)
UDessin3=0,613*(100-Brix3m)*(Ts2-54)
UDessin4=0,613*(100-Brix4m)*(Ts3-54)
UDessin5=0,613*(100-Brix5m)*(Ts4-54)

{Calcuio das exergias dos vapores que participan no processo, exergia fisica mais guimica}
Exespve=({hgve-ho) - {(To+273,15) * (sgve-S0))+49,96)
Exve = MVE * Exespve
Exespwi1=((hgw1-ho}-{(To+273,15)*(sgwi-S0)}+409,96)
exgs1={Msang1)*Exespw1

Exgw! = Mwi*Exespwi
Exgwipi=(Mw1-Msang1)*Exespw1
Exespw2=((hgw2-ho)-({To+273,15)*(sgw2-50))+45,96)
Exgs2=(Msang2)"Exespw2

Exgw2 = Mw2*Exespw2

Exgw2p2=(Mw2p2)*Exespw2

Exespw3=((hgw3-ho) - ((To+273,15)*(sgw3-50))+49,96)
Exgw3p3 =Mw3p3*Exespw3

Exgw3=Mw3*Exespw3
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Exgs3=Msang3*Exespw3
Exespwd={(hgw4-ho)} - {({To+273,15)*(sgw4-80})+49,96)

Exgwdpd = Mwdp4*Exespwsd

Exgs4=Msang4*Exespw4

Exgwa=Mw4*Exespw4

Exespwb=({hgw5-ho) - ((To+273,15)*(sgw5-50))+49,96}

Exgw5 = Mw5*Exespw5

{Exergia do vapor vegetal Il para o aquecimento primario}
Exgaqp=MVilagp*Exespw2

Exgagdll=MVilagd*Exespw2

{Exergia do vapor vegetal | para o aguecimento secundario}
Exgags=MViags*Exespw1

Exgagdi=MVlagd*Exespw1

{Exergia do vapor de escape para 0 aguecimento do caldo clarificado-Caso B}
Exgvecc=MVE_cc*Exespve

{Exergia do vapor de escape consumido na segunda etapa de aquecimento do caldo clarificado-caso C, D e J}
ExgVEllce=MVEII_cc*Exespve

{Exergia do vapor vegetal | consumido na primeira etapa de aquecimento do caldo clarificada, Casos C, D, J}
ExgVicc=MVI_cc*Exespw

{Exergia do vapor de escape consumido para o aguecimento do xarope, casos A, B. C, D}
ExgVEx=MVE_x*Exespve

{Exergia do vapor vegetal Il consumido para o aquecimento do xarope, caso J}
ExgVillxc=MVIlixc*Exespw3

{Exergia especifica do vapor vegelal dos vacuos}
Exespwva=((hgwva-ho)-((To+273,15) (sgwva-S0))+48,96)

{Exerygia fotal do vapor vegetal gerado nos vacuos}

Exgwva=WTC*Exespwva

{Exergia do vapor de escape consumido pelas centrifugas e secadores}
ExgVEC=MVEC*Exespve

{Exergia do vapor vegetal Il consumida para a evaporagdo nos vacuos}
ExgVHC=MVIC*Exespw?2

{Exergia do vapor vegetal Il utilizado para os aquecedores do difusor}
ExgViilagd_a=MViilaqd_a*Exespw3

ExgVlllagd_b=MVlilaqd_b*Exespw3

{Exergia dos condensados dos vapores que parficipam no processo}
Exespconve= {(hfve-ho) - ({To+273,15) * (sfve-50))+49,96)

Exfconve= MVE *Exespconve

Exespcondwi={{hfw1-ho) - ((To+273,15)*(sfw1-So0))+45,96)
BExdwip1=Mw1p1*Exespcondwi

Exespcondw2=((hfw2-ho) - ((To+273,15)*(sfw2-50))+49,96)
Exfw2p2=(Mw2-Msang2)*Exespcondw2

Exespcondw3={(hfw3-ha) - ((To+273,15)*(sfw3-S0))+49,96)
Exfw3p3=Mw3p3*Exespcondw3

Exespcondwd=({hfw4-ho) - ((To+273,15)*(sfwd-S0))+49,96)
Exfw4pd=NMwdp4*Exespcondws

ExespcondwS=((hiw5-ho} - ((To+273,15)*(stw5-50))+49,96)
ExfwS=Mw5*Exespcondwb

{Exergia condensado de vapor Il para o aquecedor primario}
Exfagp=MVliagp*Exespcondwz

Exfaqdli=MVliagd*Exespcondw?2

{Exergia do condensado do vapor | para o aquecimento secundarnio}
Exfags=MViags*Exespcondw? :
Exfaqdi=MViagd*Exespcondwi UNICAMP

BIBLIOTECA CENTRA
SECAQD CIRCULANTE
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{Exergia condensado vapor de escape para o aguecimento do caldo clarificado numa etapa sé- Caso B}
Exfvecc=MVE_cc*Exespeonve

{Exergia do condensado de vapor de escape consumido na segunda efapa de aquecimento do caldo clarificado-caso Ce
Caso O}

ExfVEllce=MVEIl_cc*Exespconve

{Exergia do condensado do vapor vegetal | consumide na primeira etapa de aquecimento do caldo clarificado-Caso C, Caso
D}

ExfVice=MVI|_cc*Exespcondwi

{Exergia do condensado do vapor de escape consumido para o aguecimento do xarope, casos A, B, C, D}
ExfVEx=MVE_x*Exespconve

{Exergia do condensado do vapor vegetal Il consumido para o aquecimento do xarope- caso J}
ExfVillxe=MVIIixc*Exespcondw3d

{Exergia especifica do condensado vapor vegetal vacuos}

Exespcondwva=((hfwva-ho) - ({To+273,15)*(sfwva-50))+49,96)

{Exergia do condensado vapor vegetal vacuos}

Exfwva=WTC*Exespcondwva

{Exergia do condensado do vapor de escape consumido pelas centrifugas e secadores)
exfVEC=MVEC*Exespconve

{Exergia do condensado do vapor vegetal If consumido para a evaporagdo nos vacuos}
ExtVHC=MVIIC*Exespcondw?2

{Exergia do condensado do vapor vegetal Il ufilizado nos aquecedores do difusor}
Exfaqd_a=MVillaqd_a*Exespcondw3

Exfaqd_b=MVlllagd_b*Exespcondw3

{Determinagdo das exergias fisicas do caldo nos diferentes pontos de entrada e saida dos corpos}
{Determinacién de la exergia fisica do caldo da cana}

DELTAHjeo=hje-hjeo

DELTAHj1o=hj1-hj1o

DELTAHj20=hj2-hj20

DELTAHj30=hj3-hj30

DELTAHMj40=hj4-hjdo

DELTAHjSo=hj5-hj5¢

DEL TAHjem30o=hjcm30-hjem300

DELTAHjem310=hjcm31-hjcm31o

DELTAHjem320=hjcm32-hjem320

DEL TAHjec400=hjcc40-hjccd o

DELTAHjce410=hjccd 1-hjccd 1o

DELTAHjxo=hjx-hjxo

DELTAHjxco=hjxc-hjxco

DELTAHjmcAo=hjmcA-himcAo

DELTAHjmfo=hjmf-hjmfo

Exfieo={DELTAHjeo)-{((To+273,15)*(DELTAS_eo))
Exfi1o=(DELTAH}10)-({To+273,15){DELTAS_10))
ExfiZzo=(DELTAH20)-((To+273,15)*{DELTAS_20))
Exfj30=(DELTAH]30}-((To+273,15"(DELTAS_30))
Exfj4o=(DELTAHj40)-({To+273,15)*(DELTAS_40))
Exfiso={DELTAHj50)-({To+273,15(DELTAS_50))
Exficm300={DELTAMjcm300)-{(To+273,15)*(DELTAS _cm300))
Exficm31o=(DELTAMHjem310)-((To+273,18)(DELTAS_cm310))
Exdficm32o0=(DELTAHjcm320)-{(To+273,15)(DELTAS_cm320))
Exficc400=(DELTAHjcc400)-((To+273,15)(DELTAS_cc400))
Exficcdto=(DELTAHjcc410)-((To+273,15)"(DELTAS _cc410))
Exfjxo=({DELTAHjx0)-((To+273,15)(DELTAS_xo))
Exfixco=(DELTAHXcO)-{(To+273,15)*(DELTAS_xco})
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ExfimcAo=(DELTAHjmcA0)-((To+273,15)*(DELTAS_mcAo))
Exfimfo=(DELTAHjmfo)-((To+273,15)"DELTAS_mfo))

{EXERGIA QUIMICA DO CALDO=SOMATORIA(EXERGIAS DE REFERENCIAS)+SOMATORIA(EXERGIAS DE MEZCLA)}
{Calculo dos coeficientes de atividade da agua segundo a equagéo de Starzack and Peacock)
Gwbcana=-(2121,4/(To+273,15))*xsacbecana®(1-1,0038*xsacbccana-0,24653*(xsacbccana)*2)
gamma_wbcana=exp(Gwbcana)
awbcana=xagbccana*gamma_wbcana
Gwbo=-(2121,4/(To+273,15))*xsacbo*(1-1,0038*xsacbo-0,24653*(xsacho)}*2)
gamma_wbo=exp(Gwbo)}
awbo=xagbo*gamma_wbo
Gwbe=-(2121,4/(To+273,15)) "xsache*(1-1,0038*xsacbe-0,24653* (xsache)*2)
gamma_wbe=zexp{Gwbe)
awbe=xagbe*gamma_wbe
Gwb1=-(2121,4/(To+273,15))*xsacb1*(1-1,0038*xsacb1-0,24653* (xsach1)"2)
gamma_wb1=exp(Gwb1)
awbi=xagbt*gamma_wb1
Gwb2=-(2121.4/(To+273,15))*xsacb2*(1-1,0038*xsach2-0,24653*(xsacb2)*2)
gamma_wb2=exp(Gwb2}
awb2=xagb2*gamma_wb2
Gwb3=-(2121,4/(To+273,15))"xsacb3*(1-1,0038*xsach3-0,24653*(xsacb3)*2)
gamma_wb3=exp(Gwb3)
awb3=xagb3*gamma_wb3
Gwbd=-(2121,4/(To+273,15)) xsacb4*(1-1,0038*xsach4-0,24653* (xsacb4)2)
gamma_wb4=exp(Gwb4)
awb4=xagb4*gamma_wb4
Gwb5=-(2121,4/(To+273,15)y*xsacb5*(1-1,0038"xsach5-0,24653*(xsacb5)"2)
gamma_wb5=exp({Gwb5)
awb5=xagb5*gamma_wb5
Gwbem=-(2121,4/(To+273,15))*xsachem*(1-1,0038*xsacbcm-0,24653* (xsacbom)"2)
gamma_wbcm=exp(Gwbcm)
awbcm=xagbcm*gamma_wbcm
Gwbx=-(2121,4/(To+273,15))*xsachx*(1-1,0038*xsacbx-0,24653*(xsachx)*2)
gamima_wbx=exp(Gwbx)
awbx=xagbx*gamma_wbx
Gwbxc=-(2121,4/(To+273,15))*xsachxc*(1-1,0038*«xsacbxc-0,24653%(xsacbxc)*2)
gamma_whxc=exp(Gwbxc)
awbxc=xagbxc*gamma_wbxc
{funcdo atividade da dgual
GwbmcA=-(2121,4/(To+273,15)y" xsacbmcA*(1-1,0038"xsacbmcA-0,24653* (xsacbmcA) 2)
gamma_wbmcA=exp(GwbmcA)
awbmcA=xagbmcA*gamma_wbmcA
Gwbmif=-(2121,4/(To+273,15))*xsacbmf*(1-1,0038*xsacbmi-0,24653*(xsachmf)*2)
gamma_wbmi=exp(Gwbmf)
awbmf=xagbmf*gamma_wbmf

{Calculo dos coeficientes de atividade da sacarose no caso da disolugdo binaria}

Fue=-(2121,4/(To+273,13))*(In{xsacbe}-3,0076*xsacbe+0,634005* (xsache)"2+0,24653*(xsacbe)*3)
gamma_saco=exp{Fuo}

Asacbo=gamma_saco™xsacho

{Valor de referéncia da fungdo alividade, considerando como referéncia o sélido puro}
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x0sac=1

Fuo=-(2121.4/(To+273,15))*(In(x0sac)-(3,0076*x0sac)+(0,634005((x0sac)*2))+{0,24653*((x0sac)"3)))

Fuen=Fuc-Fue

gamma_sace=exp({Fuen)

asacbe=gamma_sace*xsacbe

Fucana=-(2121.4/(To+273,15))*(In(xsacbccana)-(3,0076*xsacbeeana)+{0,634005%((xsacbccana)2))+(0,24653*((xsachccana

3

Fuccana=Fuo-Fucana

gamma_saccana=exp(Fuccana)

asacbccana=gamma_saccana*xsacbccana

Ful=-(2121,4/(To+273,15))*(In(xsacb1)-(3,0076*xsacb1)+(0,634005*((xsacb 1)"2))}+(0,24653*((xsach1}*3)))

Fup=Fuo-Fu1

gamma_sacl=exp(Fup)

asacbi=gamma_sac1*xsacb1

Fu2=-(2121,4/(To+273,15))"(In(xsacb2)-(3,0076*xsach2)+(0,634005"{(xsach2)"2)}+(0,24653*((xsach2)*3)))

Fus=Fuo-Fu2

gamma_sac2=exp{Fus)

asacb2=gamma_sacZ*xsacb2

Fu3=-(2121,4/({To+273,15))*(In(xsach3)-(3,0076*xsach3)+(0,634005*((xsach3)"2)y+(0,24653* (xsach3)*3))

Fut=Fuop-Fu3

gamma_sac3=exp(Fuf)

asach3=gamma_sac3*xsach3

Fud=-(2121,4/(To+273,15))" (In(xsacb4)-(3,0076"xsach4)+(0,634005* ((xsach4)2))+(0,24653*{(xsach4)*3)))

Fuc=Fuo-Fu4

gamma_sacd=exp(Fuc)

asacbd=gamma _sacd*xsach4

Fub=-(2121,4/(To+273,15))*(In{xsach5)-(3,0076"xsacb5)+(0,634005*(xsach5)*2))+(0,24853*((xsach5)*3))

Fug=Fuo-Fub

gamma_sacS=exp{Fug)

asachS=gamma_sach*xsachb

Fucm=-(2121.4/(To+273,18))*(in(xsacbcm)-(3,0076*xsacbem)+(0,634005*(xsachem)*2))+(0,24653* ((xsacbem)*3)))

Fugem=Fuo-Fucm

gamma_saccm=exp(Fugcem}

asacbcm=gamma_saccm*xsacbcm

Fux=-(2121,4/(To+273,15))*(In(xsacbx)-(3,0076*xsachx)+{0,6 34005* ({xsachx)*2))+(0,24653*((xsacbx)*3}))

Fugx=Fuo-Fux

gamma_sacx=exp(Fugx)

asacbx=gamma_sacx xsacbx

Fuxe=-(2121,4/(To+273,15))*(In{xsacbxc)-(3,0076"xsachxc)+(0,634005*(xsacbxc)*2))+(0,24653* ((xsachxc) 3))

Fugee=Fuo-Fuxc

gamma_sacxc=exp(Fugxc)

asachxc=gamma_sacxc*xsacbxc

FumcA=-(2121.4/(To+273,15)) (In{xsacbmcA)-(3,0076"xsacbmcA)+(0,634005*((xsachmeA) 2))+(0,24653* ((xsachmcA)*3)))

FugmecA=Fuo-FumcA

gamma_sacmcA=exp(FugmcA)

asachmcA=gamrma_sacmcA*xsachmcA

Fumf=-(2121,4/(To+273,15))"(In{(xsacbmf)-(3,0076"xsacbmf)+(0,634005*({xsacbmf)*2))+(0,24653*((xsacbm*3)))

Fuamf=Fuo-Fumf

gamma_sacmi=exp(Fugmf)

asacbmf=gamma_sacmPxsacbmf

{Caso que a disolugdo se considere binana}
ExrefSZbcana=((xagbccana*Exrefag)+(xsacbccana*Exrefsac)/PMdisbecana
ExrefSZbe=((xagbe*Exrefag)+(xsacbe*Exrefsac))/PMdishe
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ExrefSZb1=({xagh1*Exrefag)+(xsacb1*Exrefsac))/PMdisb1
ExrefSZb2=({xagb2*Exrefag)+(xsach2*Exrefsac))/PMdish2
ExrefSZb3={({xagb3*Exrefag)+(xsach3*Exrefsac))/PMdish3
ExrefSZb4=((xagb4*Exrefag)+(xsach4*Exrefsac)y/PMdish4
ExrefSZb5=((xagb5*Exrefag)+(xsach5*Exrefsac))/PMdisb5

ExrefSZbem=({{xagbem*Exrefag)+(xsachcm*Exrefsac)yPMdisbem

ExrefSZbx=((xagbx*Exrefag)+(xsachx*Exrefsac))/PMdisbx
ExrefSZbxc=({(xagbxc*Exrefag)+(xsachxe*Exrefsac))/PMdishxc

ExrefSZbmcA=({xagbmcA*Exrefag)+{xsacbhmcA*Exrefsac)/PMdisbmcA

ExrefSZbmf={(xagbmf*Exrefag)+(xsachmfExrefsac))/PMdisbmf

{Calculo da componente de mistura da exergia quimica do caldo nos diferentes pontos do multipio}

{Caso disolugdo binaria}

Exmistbcana=-(R*(To+273,15)/PMdisbccana)*{(xagbccana*in{awbcana))+(xsacbccana*in(asacbecana )

Exmistbe=-(R*(To+273,15)/PMdisbe)*{{(xagbe*In(awbe))+(xsache*In(asache 1))
Exmistb1=-(R*(To+273,15)/PMdisb1)*{(xagb1*in(awb1)}+(xsacbi*in(asach1 )))
Exmistb2=-(R*(To+273,15)/PMdisb2)*{(xagb2*In(awb2))+{xsacb2*in(asach2 )))
Exmistb3=-(R*(To+273,15)/PMdisb3)*((xagb3*In{awb3)}+(xsacbh3*In(asach3 )
Exmistb4=-(R*(To+273,15)/PMdisb4)*{{xagbd*In(awbd))+(xsach4*in(asachd 1))
Exmistb5=-(R*(To+273,15)/PMdisb5)*({(xagb5*In(awb5))+{xsach5*n(asach5 )))
Exmistbem=-(R*(To+273,15)/PMdisbem)*((xagbcm*In{awbem))+(xsacbem®in(asacbem )
Exmistbx=-(R*(T0+273, 15)/PMdisbx)*((xagbx*In{awbx})+(xsachx*In(asachx )}
Exmistbxe=-(R*(To+273,15)/PMdisbxc)*{{(xagbxc*in(awbxc))+(xsachx*In(asacbxec 1))
ExmistbmcA=-(R*(To+273,15)/PMdisbmcAy*((xagbmcA*In{fawbmcA))+(xsacmcA*in{asacbmcA )))
Exmistbmf=-(R*(T0+273,15)/PMdisbmf)*((xagbmf*in{awbmf)}+(xsacbmf*in(asacbmf }))

Exreacobcana=-(R*(To+273,15)/PMdisbccana)*({xagbccana*in(awbcana))+(xsacbccana*in(asacbecana )))

Exreacobe=-(R*(To+273,15)/PMdisbe)*({(xagbe*In(awbo))+(xsacbe*in(Asacho )))
Exreacob1=-(R*{(To+273,15)/PMdisb1)*({(xagb*In(awbo))+(xsacb1*In{Asacho )))
Exreacob2=-(R*(To+273,15)/PMdisb2)*({xagb2*In{awbo))+(xsach2*In{Asacho )})
Exreacob3=-(R*(To+273,15)/PMdisb3)*({xagb3*in(awbo))+(xsach3*In{Asacbo }))
Exreacobd=-(R*{To+273,15)/PMdisb4)*{{(xagb4*in(awbo)}+{xsachd*In{Asacho )))
Exreacob5=-{R*{To+273,15)/PMdisb5)*((xagb5*In{awbo)}+(xsach5*In{Asacbo )))

Exreacobom=-(R*(T0+273,15)/PMdisbem)*({(xagbcm*in{awbo))+{xsachcm*In{Asacbo )))

Exreacobx=-{R*(To+273, 15)/PMdisbx)*({xagbx*In(awbo))+{xsacbx*in(Asacbo }))

Exreacobxc=-(R*(To+273,15)/FPMdisbxc)*({(xagbxc*in{awbo))+(xsacbxc*in{Asacbo )))
ExreacobmcA=-(R*(To+273,15)/PMdisbmcA)*((xagbmcA*in(awbo))+(xsacbmcA™n(Asacho }))
Exreacobmf=-(R*(To+273,15)/PMdisbmf)*((xagbmfIn(awbo))+(xsacbmf*in{Asacbo }))

{Calculo das exergias quimicas especificas para cada ponto de enirada e saida dos efeitos de evaporagéo, para o ambiente

de referencia de Sazarguf}
Exchealdocana=(ExrefSZbcana+Exmistbcana)
Exche=ExrefSZbe+Exmistbe
Exch1=ExrefSZb1+Exmistb1
Exch2=ExrefSZb2+Exmistb2
Exch3=ExrefSZb3+Exmistb3
Exch4=ExrefSZh4+Exmisth4
ExchS=ExrefSZb5+Exmisth5
Exchem=ExrefSZbem+Exmistbem
Exchx=ExrefSZbx+Exmistbx
Exchxc=ExrefSZbxc+Exmistbxc
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ExchmcA=ExrefSZbmcA+ExmistbmcA
Exchag=Exrefsac/PMsac
Exchmf=ExrefSZbmf+Exmistbmf
{Calculo das exergias quimicas totais}
EXe=Mo*(Exfieo+Exche)
EX1=M1*(Exfjlo+Exch1)
EX2=M2*(Exfj20+Exch2)
EX3=M3*Exfj30+Exch3)
EX4=M4*(Exfjdo+Exchd)
EX5=M5*(Exf}5o+Exchb)
EXcm30=CaldoMisto*(Exdicm300+Exchcm)
EXcm31=CaldoMisto*(Exficm310+Exchem)
EXem32=CaidoMisto*(Exficm320+Exchem)
EXccd0=Mo*(Exfjccdlo+Exche)
EXce41=Mo*{Exfjccdio+Exche)
EXX=MS5*(Exfixo+Exchix)
EXXC=MS5*(Exfixco+Exchxc)
EXMCA=M5"(ExfimcAo+ExchmcA)
EXAQC=Msac*Exchag
EXMF=MMF*(Exfimfo+Exchmf)
{Calculo das exergias quimicas especificas para as condigdes de entrada e saida de cada corpoconsiderando o amiente de
referencia de Guallar}
Exchbe=Exreacob+Exmistbe
Exchbi=Exreaccob+Exmistb1
Exchb2=Exreacob+Exmisth2
Exchb3=Exreacob+Exmistb3
Exchb4=Exreacob+Exmistb4
Exchb5=Exreacob+Exmistb5
Exchbem=Exreacob+Exmistbcm
Exchbx=Exreacob+Exmistbx
Exchbxc=Exreacob+Exmistbxc
ExchbmcA=Exreacob+ExmistbmcA
{Solubilidad de la sacarose segundo a equacgdo de Grut, (1937} Listy Cukr, 1937/38, 53, 53-55 Z. Zuckerindustrie, 1937, 61,
356. reporfada por Peackoc, (1995) , e Bubnick e Kadiec, (1996)}
{como o melhor ajuste para a solubilidade em toda a faixa, de inferés, de temperatura}
Brixo=63,7563+0,13542*T0+0,0008865*(To*2)-2,222E-006*(ToM3)
{O reportado por Guallar, 1987, a partir do tratamiento dos dados da Recueif de Methodes dAnalyses sucrieres &}
Ao=-0,04493
A1=0,10801
A2=0,00643
A3=-0,00006
{MS1 es ef brix correspondente & disolugdo saturada de sacarose & temperatura para a que determina-se SOL)
SOL= 64,476+0,07585*To+1,588E-03*(To)*2)
MS1=80L+A0+A1*(100-Purez)+A2*((100-Purez)*2)+A3*((100-Purez)*3)
{Toneladas de vapor/ toneladas de xarope}
lvexar=MVE/M5
{Toneladas de vaporfionelada de agua evaporada}
IVEwt=MVE/MWt
{Agua Evaporada/vapor de Escape}
iwtvesMWUMVE
{Assumindo que a operagdo do tanque de transférencia 2 é estacionario consideraremos a vazdo do caldo na saida do
segundo efeito M2=191,79 em kg/s, dado de operacéo da planta}
{Diferenga de temperatura até a saturagdo do caldo no pre-evaporador}
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DELTATIinteg=Ts1-Tce

{Superficie de troca térmica del pre-evaporador destinada al aumento de temperatura hasta la saturagdo}
Saq=0,1*Mo*3,6*DELTATinteg

{Determinagdo do coeficiente de Dessin para 0 primer estagio de evaporacao}

Tvaq2=Tvl

Tvaq3=Tva

Tvagd=TV3

Tvaqgb=Tv4

F1={Mw1*3600)/((100-Brix1m)*(Tve-54)*81*(Tve-Ts1))
f2=({Mw2*3600)/((100-Brix2m)*(Tve-54)*52*(Tvaq2-Ts2)}

{Determinagdo do coeficiente de Dessin para o tercer estagio de evaporagdo}
f3=(Mw3*3600)A{(100-Brix3m)*(TV3-54)*53*(Tvaq3-Ts3))

{Determinagdo do coeficiente de Dessin para o quarto estagio de evaporagédo}
f4=(Mw4*3600)/{(100-Brix4m)*(Tvag4-54)*S4*(Tvagd-Ts4))

{Determinagdo do coeficiente de Dessin para o quinto estagio de evaporagéo}
5=(Mw5*3600)/((100-Brixom)*(Tvag5-54)*S5*(Tvaq5-Ts5))

{Determinacdo do calor especilico do xarope}

{Determinacdo da economia do vapor no quintuplo efeito de evaporagso, a causa do uso das sangrias de vapor no
aquecimiento}
ecvap={1/ny(Msang1}+(2n)*(Msang2)+(3/)*(Msang3)+(4my<(Msangd)+(5/n)*(Msang5)
{Productividade do guintuplo efeito kg xarope/kg caldo clarificado}

PEX=M5/Mo

FProcesseficfac=MVE/MwS

{Calculo dos indices de evaporagao por efeifo, kg/m2/hr}

{Indice de evaporagdo do primer efeito}

IE1=Mw1*3600/51

{indice de evaporagdo do segundo efeito}

IE2=Mw2*3600/S2

{indice de evaporag¢do do lerceiro efeito}

IE3=Mw3*3600/S3

{indice de evaporacdo do quarto efeito}

IE4=Mw4*3600/S4

{indice de evaporagdo do quinto efeifto}

IES=Mw5*3600/35

{No caso do vapor vegetal ao circular dentro dos tubos desconsideraremnos a exergia do calor}
{No caso da componente reativa da exergia para o ambiente de referencia associado ao processo, a To e Brixo, e pureza 84
.33 que € a pureza media do caldo no sistema de evaporagéo}

{asaco=0,27259}

{Awo=({asaco)(L1))((anagoj™(L2))}
Exreacob=-R*(To+273,15)/PMdisbo*((xagbo*in(awbo))+ixsacbo*In{Asacbo )))
{Exreaco=-R*(To+273,15)/PMdisc*{(xago™in(awo)}+(xsacoIn{asaco))+(xnagoIn{anaco)) )}
{Exreaco1=-R*(To+273,15)/PMdis1*((xag1"In(fawbo))+{xsacT*In{asacbo })+{xnag1*in(anaco}))}
{Balanco exergético}

{Usina como um volume de controle 6}

kcana*Excana+k1*(Exve)+WET kE=ka¢*EXAC+KmPEXMF+k38*Exbag

kac=Kmf

{DIFUSOR para os casos A, B, C}

kcana*Excana+kE*"WET+K25"Exaguaemb+k 18*Exgaqdi+K19*Exgaqdli=k35*Exfaqdii+K36* Exfaqdi+k30*EXem30+K38
*Exbag

{Para o caso em que usa-se vapor vegetal lif para os aquecedores do difusor, Casos D e J}
{kcana*Excana+KE*"WET+K25"Exaguaemb+k11*(ExgViilagd_a+Exgvvillaqd, b)=k30"Excm30+K38*Exbag+ii1*(Exfaqd_a
+Exfaqd_b)}

kcana=1
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kE=7,348 "Sanchez P.M.G. and Nebra S.A, 2002"
K30=K38

{k38=kcana}

{Aquecedor primario}

CEXcm30=k30"EXcm30

CEXem31=k31*EXcm31

Cex19=K19*Exgaqp

Cex33=k33*Exfagp
k30*EXem30+K19*Exgagp=k31*EXem31+k33*Exfagp
K19=k33

{agquecedor secundario}

CEXem32~k32*EXcm32

Cex18=k18*Exgags

Cex34=k34*Exfaqs
K31*EXem31+k18*Exgags=k32*EXcm32+k34*Exfags
k18=k34

{Decantador”

K32*Excm32=k3exe)}

{Aquecedor de caldo clarificado usando vapor de escape como medio de aguecirmento. Caso B}
{CExgvecc=Exgvecc k1

CExfvecc=k35"Exfvece

CExecd0=k40"Exccq0

k40"Exce40+Exgvecc 'k 1=k3 Exe+k37 Exfvecc

k1=k37

k32=k40}

{Aquecimento do caldo clarificado em duas etapas. Caso C, Caso D, Caso J}
{Primeira etapa, aquecimento com vapor vegetal I}
{CEXced41=k41*EXcod1

CExgVice=k18"ExgVice

CexfVice=k44 ExfVice
k40"EXced0+k18™ExgVice=k41*EXced1+kd4*ExiVice
k18=kd4}

{Segunda etapa de aquecimento com vapor de escape}
{CexgVEllcc=k1*ExgVElfcc

CexfVEllcc=k43*ExfVElicc

k41 EXce41+k1*ExgVElce=k3*EXe+k4 3 ExfVElfcc
k1=kd3

k40=k32}

{k3=k42}

{Asignagdo de custos, considerando como produtos todos os fluxos que saem de cada evaporador, as k dos vapores
vegetais iguais as k do caldo na saida de cada como}
CExve=k1*Exve

CEXe=k3*EXe

CEX1=k4*EX1

CExfconve=k2*Exfeonve

CExgwip1=k5*Exgwip1

Cexgs1=k18"exgs1
k1*"Exve+k3*EXe=k4*EX1+k2*Exfconve+k5*Exgw1p1+k18*exgs1
k1=5,834

{k3=k41}caso O}

k3=k32 {cascA}

k5=k18

K1=k2
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k4=k5

CEX2=k6*EX2

CExiw1pi=k7*Exfwip1

CExgw2p2=k8*Exgw2p2

CExgs2=K19"Exgs2

kS*Exgw1p1+k4* EX1=kS*EX2+kT*Exfwt p1+k8* Exgw2p2+K19*Exgs2
k8=K19

k7=k5

k6=k8

CEX3=k9"EX3

CExiw2p2=k10*Exfw2p2

CExgw3=k11"Exgw3
k8*Exgw2p2+k6*EX2=kS*EX3+k10"Exiw2p2+k11*Exgw3p3+k11*Exgs3
k10=k8

kB=k11

CEX4=k13*EX4

CExiw3p3=k12*Exfw3p3

CExgwapd=k14*Dxgwdpd

k11*Exgw3p3+k9*EX3=k13*EX4+k12* Exfw3p3+k 14*Exgwdpd
k12=k11

k13=k14

CEX5=k16"EXD

CExgwb=k17*Exgw5

CExiwdpd=k15*Exfwdps

K14*Exgwdpd+k13*EXd4=k16*EXS +k17 ExgwS+k15*Exfwdps
ki5=k14

k17=k16

{Aquecedor de xarope}
k16*EX5+k1*ExgVEX=K5F*EXXC+KE0*EXfVEX

k60=k1

{Aquecedor de xarope usando como medio de aquecimento vapor lif}
{CExgVilixe=k11*ExgViilxc

CEXXC=k53"EXXC

CexfVHixc=k60*ExfVilixc
k16*Ex5+k11*ExgViixc=k59"EXXCHk60*ExfVilixc

k60=k11}

{Cozimento-Centrifugacio-Secagemy

CexgVIIC=K19*ExgVIIC

CexgVEC=k1*ExgVEC

CEXAC=k70"EXAG

CexMF=K71*EXMF

CexfViIC=kB81*ExfVIIC

CEXIVEC=K82*"ExVEC

CEXgwva=k63*Exgwva

K19*ExgVICHKS* EXXC+K1* ExgVEC=KTO"EXAC+KT T*EXMF +k6 1* EXVIIC+KB2*EXVEC+K63*Exgwva
K70=K71

k61=K19

K62=k1

k63=k70

{Segunda variante considerando que as k dos vapores secundarios so iguais aos k do vapor que alimenta cada corpo}
kpcana*Excana+KpE*WET+Kp25*Exaguaemb+kp18*Exgaqgdi+Kp19*Exgaqdii=kp35*Exfaqdii+Kp36"Exfagqdi+kp30*EXem30
+Kp38*Exbag

{Para o caso em que usa-se vapor vegetal Ill para os aquecedores do difusor}
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tkpcana“Excana+tKpE " WE T+Kp25*Exaguaemb+kp11*(ExgVillagd_a+Exgwillagd_b)=kp30*Excm30+Kp38*Exbag+kp11
*(Exfagd_a+Exfagd_b)}

kpcana=1

KpE=7,348 "Sanchez P.M.G. and Nebra S.A, 2002"
kp30=Kp38

{kp38=kpcana)

{Aquecedor primario}

CExcmp30=kp30*EXcm30

CExcmp31=kp31*EXcm31

Cexp19=Kp19*Exgaqp

Cexp33=kp33*Exfagp

kp30*EXem30+Kp 19 Exgagqp=kp31*EXcm31+kp33*Exfagp
Kp19=kp33

kp30=1,114}

faquecedor secundano}

CExemp32=kp32*EXcm32

Cexp18=k18*Exgags

Cexpl4=k34*Cxfags
kp31*EXcm31+kp18*Exgags=kp32*EXcm32+kp34*Exfags
kp34=kp18

{Aquecedor de caldo clarificado usando vapor de escape como medio de aquecimento}
{CExgveccp=Exgvecckp1

CExfveccp=kp35*Exfrecc

kp40"ExccdO+Exgvecctkp 1=kp3*Exe+kp37 Exfvece
kp1=kp37

kp32=kp40}

fAquecimento do caldo clarificado em duas efapas}
{Primeira etapa, aguecimento com vapor vegetal [}
{kp40"EXce40+kp18*ExgVico=kpd 1" EXcc41+kpd4*ExfVice
kp18=kp44}

{segunda efapa de aquecimento com vapor de escape}
kp41"EXcod 1+Kp 1" ExgVENco=kp3*EX3+kp43 ExfVElice
Kp1=kp43

kp40=kp32}

{Sistema de Evaporagéo}
Kp1*Exve+kp3*EXe=kp4*EX1+kp2*Exfconve +kp5*Exgw1p1+kp18*exgst
CExvep=Kp1*Exve

CEXep=kp3*EXe

CEX1p=kp4*EX1

CExfeonvep=kp2*Exfconve

CExgw1p1p=kp5*Exgwip1t

Cexgstp=kp18*exgs1

Kp1=5,834

kp3=kp32{Caso A}

Kp1=kp2

Kp1=kp5

kp5=kp18
kpS*Exgwip1+kp4*EX1=kp6*EX2+kp7*Exfw1p1+kp8*Exgw2p2+Kp19*Exgs2
CEX2p=kp8*EX2

CExfwipip=kp7*Exfwip1

CExgw2p2p=kp8*Exgw2p2

CExgs2p=Kp19*Exgs2

kp8=Kp19
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kp7=kp5

kpS=kp8

kpB*Exgw2p2+kpG EX2=kp9*EX3+kp10*Exfw2p2 +kp11*Exgw3p3+kp11*Exgs3
CEX3p=kp9*EX3

CExfw2p2p=kp10*Exfw2p2

CExgw3p3p=kp11*Exgw3p3

kp10=kp8

kp8=kp11

kp11*Exgw3p3+kp9*EX3=kp13*EX4+kp12*Extw3p3+kp14*Exgwips

CEX4p=kp13*EX4

CExfw3p3p=kp12*Exiw3p3

CExgwdpdp=kp14*Exgwdp4

kp12=kpt1

kp11=kp14

kp14*Exgwapd+kp13*EX4=kp16*EXS +kp17*Exgws+kp15*Exfwdp4

CEX5p=kp16*EX5

CExgwbp=kp17*Exgw5

CBxdwdp=kp15*Exiwdpd

kp15=kp14

kp14=kp17

{Aquecedor de xarope}

Kp16*EX5+kp1*ExgVEx=kpSS*EXXC+kpBO*ExfVEX

kp60=Kp1

{Aquecedor de xarope usando como medio de aquecimento vapor lil- Caso J}
tkp16"ExS+kp11*ExgVillxc=kpS@*EXXC+kp60*ExfVilixc

kpB0=kp11}

{Cozimento-Centrifugacdo}

Kp19*ExgVIIC+kpSsG*EXXC+Kp 1*ExgVEC=kp70*EXAC+Kp7 1 EXMF +kp61*ExfVIIC+Kp62*EXfVEC+kp63*Exfwva
kp70=Kp71

kpB1=Kp19

Kp62=Kp1

kpB3=Kp198

{Eficiencias exergeticas dos corpos}
ETA_exD=({Exfaqdll+Exfaqdl+EXcm30+Exbag)/(Excana+WET+Exaguaemb+Exgaqdi+Exgagdll)
ETA_ext=(Exgwi+EX1+Exfeonve)/(Exvet+EXe}
ETA_exil=(Exgw2+EX2+Exfw1p1)/(Exgwipl1+EXT)
ETA_exili=(Exgw3+EX3+Exfw2p2)/(Exgw2p2+EX2)
ETA_exIV=(Exgwi+EXA+Exfw3p3)/(Exgwdp3+EX3)
ETA_exV=({ExgwS+EX5+Extwapd)/(Exgwdpd+EX4)

{Eficiencia exergetica considerando como produto do sistema de evaporagdo a agua evaporada que sae do sistema, as
sangrias 1 e 2 e vapor vegelal 5}

ETA_aevap=(1-(MwS/MW))*100
ETA_ener=(M5*hj6+(Msang1*hgw1)+(Msang2*hgw2)+Mw5*hgw5+MVE*hfve+Mw1p1*hiw1+Mw2p2*hfw2+Mw3*hfw3+Mwd
*hiwd)/{(Mve*hgve+Mo*hje)

{Considerando produto todo 0 que sae, e fuel fodo o que entra)
ETA_ExSE=(exgs1+Exgs2+Exgwb+Exfw1p1+Exfw2p2+Exiw3p3+Exfwdpa+Exiconve +EXS)HExve+EXe)
{Coeficiente de evaporagéo fotal do multipio}

CEERT=(MWt*3600)/(S1+52+83+54+585)

{imeversivilidade}

{Difusor}
I_D=(Excana+WET+Exaguaemb+Exgaqdi+Exgaqdli)-(Exfaqdii+ExfagdI+EXem30+Exbag)
| _agqp=(EXcm30+Exgaqgp)-(EXcm31+Exfaqp)

i_ags=(EXcm31+Exgaqs)-(EXcm32+Exfags)
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|_total=(Exve+EXe)-{exgs1+Exgs2+Exgws+Exfwip1 +Exfw2p2+Exfw3p3+Exfwdpd+Exfconve+EX5)
|_1=(Exve+EXe)-(exgs1+Exfconve+EX1+Exgwip1)

|_1_total=l_1/_total
I_2=(Exgw1p1+EX1)-(Exgs2+Exfw1p1+EX2+Exgw2p2)

I_2_total=|_2/1_total

t_3={Exgw2p2+EX2)-(EX3+Exfw2p2+Exgw3p3)

I_3_total=l_3/I_total

|_4=(Exgw3p3+EX3)-(EX4+Exfw3p3+Exgw4)

I_4_total=l_4/_total

|_5=(Exgwdpd+EX4)-(ExgwS+EX5+Exiwdpd)

}_5_total=|_5/I_total

I agx=(EX5+ExgVExX)-(EXXC+ExfVEX)

I_Coz=(ExgVHC+EXXC+EXgVEC)-(EXAC+EXMF+ExfVIIC+EXVEC+Exfwva)

{Volume de Controle virtual de fodos os condensados que saem do multiplo efeito}

{Para o caso A}

Mtecond=Mw2p2+Mw3p3+Mwd+MViagd+MVilagd+MViags+MVIlagp+MVIIC
Mtcond*htcond=(MVlagd+MViags)*hfw1+(Mw2p2+MVilaqd+MVilagp+MVIIC)*hfw2+Mw3p3*hfwd+Mw4*hiw4
Ttcond=TEMPERATURE(Steam_NBS;h=htcond;P=Po)

Steond=ENTROPY{(Steam_NBS; T=Ttcond;P=Po)

Exespteond=((htcond-ho)-((To+273, 15)*(Stcond-So))+49,96)

Exttcond=Mtcond*Exesptcond

Exaguaemb=Magembeb*Exesptcond
Extw2p2*k10+Exfw3p3*k12+Exfwdpa*k15+Exfaqs*k34+k33*Exfaqp+k35*Exfaqdii+K36*Exfaqdl+k6 1 “ExfVIIC=Exttcond
*k240

Exfw2p2*k 10+Exfw3p3*k12+Exfwdp4*k15+Exfags*k34+k33*Exfaqp+k35*Exfaqdl+K36*Exfaqdi+k6 1 *ExfViC=Exaguaemb
*K25

k35=K19

K36=k18

{k61=k35}

Exdw2p2*kp10+Exitw3p3*kp12+Exfwdpa*kp1 S+Exfaqs*kp34-+kp33*Exfaqp+kp35*Exfaqdli+Kp36*Exfaqdi+kpB1*ExfVIIC
=Exitcond*kp240

Extw2p2*kp10+Exfw3p3*kp12+Exfwdpd*kp1 S+Exfaqs*kp34+kp33*Exfagp+kp35*Exfaqdti+Kp36*Exfagdl+kpB1*ExfVIIC
=Exaguaemb*kp25

kp35=Kp12

Kp36=kp18

{Volume de controle do condensado de reposicéo}

{MTcondrep=MVE+Mw1p1+MVEC+MVE_x

MTcondrep*hfagrep=(MVE+MVEC+MVE_x)*hfve+Mw1p1*hfw1

Teondrep=TEMPERATURE(Steam_NBS; h=hfagrep;P=Fo)

scondrep=ENTROPY(Steam_NBS;h=hfagrep;P=Po}

Exespcondrep=((hfagrep-ho)-((To+273, 15)*(scondrep-S0))+49,96)

Extcondrep=MTcondrep*Exespcondrep

Excondrep=Mcondrep*Exespcondrep

Exfconve k2+Exfwip1*k7+K62*ExfVEC+k60"ExfVEX=Extcondrep*k73

Exfeonve k2+Exfw1p1*k7+K62 ExfVEC+k60*ExfVEx=Excondrep*k273

Exfconve kp2+Exfw1p 1 kp7+Kp62 ExfVE C+kp60*ExfVEx=Extcondrep*kp73

Exfeconve kp2+Exfwip 1°kpT+Kp62*ExiVE C+kp60*ExfVEX=Excondrep*kp2 73}

{Para o caso B}

{EXfw2p2 k10+Exfw3p 3K 12+exfwap4*k15+Exfaqs k34+k33 Exfaqp+k35*extaqall K36 Exfaqdi+k6 1 EXVIIC+KE2*ExIVEC
+hkBO ExfVEX+k37*exfvecc=Extcond k240

Exfeonve’k2+exfwip1°k7+Exfw2p2 k10+Exfw3p3*k12+exfwdp4*k15+Exfags k34 +Kk33 Exfaqp+k35 exfaqdii+k36*Exfaqd!
+HRE T ExPVIIC=Exaguaemb k25

Exfeonvekp2+extwi1p1 kp7+Exfw2p2*kp 10+Exfw3p3*kp12+exfwdp4*kp1 5+Exfaqs kp34+kp33*Exfaqp+kp35exfaqdli+kp36
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*Exfaqdi+kp8 1 ExfVIIC=Exttcond*kp240

Exfeconve*kpZ+exfwl p1*kp7+Exfw2p2*kp10+Exfw3p3*kp12-+exiwdpda*kp15+Exfagskp34-+kp33*Exfaqp+kp35*exfaqdii+kp36
*Exfaqdi+kp61*ExfViiC=Exaguaemb*kp25

Micond=mw2p2+Mw3p3+Mwi+MViaqd-+MVilagd+MViags+MVilagqp+MVIIC

Mtcond*htcond=}MVlagd+MViags) hiw1+{mw2p2+MVilagd+MVilagp+MVHC)* hfw2+ Mw3p3*hfw3+Mw4*hfwd
Tteond=TEMPERATURE(Steam_NBS; h=htcond;P=Po)

Stecond=ENTROPY (Steam_NBS; T=Ttcond;P=Po)

Exesptecond=(htcond-ho)-{(To+273,15)*(stcond-s0}+49,96)}

Exttcond=Micond*Exesptcond}

{Volume de confrole do condensado de reposigao}

{MTcondrep=Mve+mw1p T +MVEC+MVE_x+MVE cc
MTcondrep*hfagrep=(MVE+*MVEC+MVE_x+MVE_cc)*hfve+Mwip1*hfwi

Teondrep=TEMPERATURE({Stearn_NBS h=hfagrep;P=Fo)

scondrep=ENTROPY(Stearm_NBS; h=hfagrep;P=Fo)

Exespcondrep=({hfagrep-ho)-{{To+273, 15)*(sagrep-s0})+43,86)

Extcondrep=Mtcondrep*exespcondrep

Excondrep=Mcondrep*exespcondrep

Exfconve k2+exfw1p1 k7+KB2 *ExfVEC+k60 " ExfVEX+k3T7 exfvecc=Exfcondrep k73

Exfoonve k2+exiw1p1 k7 +KE2*ExfVECHKEO* ExfVEX+k37 *exfvece=Excondrep k273

Exfeonve*kp2+exfw1p 1 kp7+Kpb2*ExVEC+HkpB0*ExfVEX+k37*axtvecc=Extcondrep*kp73

Exfconvekp2+exfwlp 1 kp7+Kp6 2 ExfVECHhpBO EXVEX+k37 exfvecc=Excondrep*kp273}

{Para o Caso (}

{Micond=mw2p2+Mw3p3+Mwd+MViagd+MVilaqgd+MViags+MVilagp+MVIIC+MVice
Mtcond*htcond=(MViagd+MViags+MVicc)hfw1+H{mw2p2+MVilagd+MVilagp+MVIIC) *hfw2+Mw3p3*hfw3+Mwd*hiw4
Ttcond=TEMPERATURE(Steam_NBS; h=htcond;P=Fo)

Stcond=ENTROPY(Sfeam_NBS; T=Ttcond:P=Fo)

Exesptcond=(htcond-ho)-{(To*+273, 15} *(stcond-s0)+49,96)

Exittcond=Mfcond*Exespfcond

ExtwZp2 Kk 10+Exfw3p 3k 12+extwdp4 k1 5+Exfaqs k34+k33*Exfaqp+k35*exfaqdii+k36*Exfaqdl+k6 1*ExfVIC+k44 " EXTVice+
=Exftecond*k240

Extw2p2 k 10+Exfw3p 3 k12+exiwdp4*k1 5+Exfaqs*k34+k 33 Extaqp+k 35 exfaqdii+k36*Exfaqdi+k6 T*ExtVIICHd4* EXVice
=Exaguaemb*k25

Exfw2p2kp10+Exfw3p3 kp12+exfwdp4 kp15+Exfaqs kp34+kp33*Exfaqp+kp35*exfaqdil+kp 36 Exfaqd!+kp81*ExfVIIC+kpd4
*EXHVicc=Exticond*kp240

Exfw2p2 kp10+Extw3p3kp12+exfwdpd kp15+Exfaqs kp34+kp33°Exfaqp+kp35 exfaqdii+kp 36 Exfaqdi+kp61*ExfVHC+kp44
*EXfVicc=Exaguaemb*kp25)

{Volume de controle do condensado de reposigao}

{MTcondrep=Mve+mwip1+MVEC+MVE_x+MVElicc
MTcondrep*hfagrep=(MVE+MVEC+MVE_x+MVEiicc)*hfve+Mwi1p1*hfw]
Teondrep=TEMPERATURE(Stearn_NBS:h=hfagrep;P=Fo}

scondrep=ENTROPY(Steam_ NBS;h=hfagrep,P=Fo)

Exespcondrep=((hfagrep-ho)-({To+273,15)*(sagrep-so0))+49,96)

Extcondrep=Micondrepexespcondrep

Excondrep=Mcondrep*exespcondrep

Exfeonvek2+exfwip1 k7+KB2"ExfVEC+K60™ExfVEX+k43* ExtVElicc=Extcondrep*k73

Exfeonve k2+extwip 1 k7+KE 2" ExfVECHBOExIVEX+k43* ExfVElcc=Excondrep*k273

Exfeonvekp2+exfwlp T kpT+KpB2*ExfVEC+Hkp6 0 ExIVEX +k43*ExfVENce=Extcondrep™p73

Exfconve kp2+exfwlp 1 kp7+Kp62 EXVEC+ApBO EXIVEX+k4 3 ExfVEllce=Excondrep™kp273}

{Caso D}

Mtcond=mw2p2+Mw3p3+Mw4+MVillagd_a+MVillagd_b

Micond*htcond=mw2p2 hfw2+{Mw3p3+MVillagd_a+MVillaqd_b)*hfw3+Mw4*hfwd
Ttecond=TEMPERATURE({Stearmn_NBS; h=hicond:P=Po}
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Steond=ENTROPY(Steam_NBS; T=Ttcond;P=Po)
Exesptcond={{htcond-ho}-{(Te+273,15)*(stcond-s0))+49,96)
Exttcond=Mtcond*Exespteond

Exfw3p3k12+exfwdpdk15+Exfagqs k34+k35*exfaqd _a+k36"Exfaqd_b=Exttcond*k240
Exfw3p3*k12+exfwdpd*k15+Exfaqs k34-+k35%exfaqd a+k36*Exfagd_b=Exaguaemb*k25
Exfw3p3*kp12+exfwdpd*kp15+Exfags kp34-+kp35texfaqd_a+kp36*Exfaqd_b=Exttcond*kp240
Exfw3p3*kp12+exfwdp4*kp34+kp3stexfaqd_a+kp36*Exfaqd_b=Exaguaemb*kp25
k35=K19

K36=k18

kp35=Kp19

Kp36=kp1i8}

{Volume de confrole do condensado de reposicao)
{MTcondrep=Mve+mw1p1+MVEC+MVE_x+MVElicc
MTcondrep*hfagrep=(MVE+MVECAMVE_x+MVElicci*hfve+Mw1p1*hfw1
Teondrep=TEMPERATURE(Steam_NBS:h=hfagrep;P=Po)
scondrep=ENTROPY{Steam_NBS;h=hfagrep;P=Po)
Exespcondrep={(hfagrep-ho)-({To+273,15)*(sagrep-so)}+48,96)
Extecondrep=Micondrep*exespcondrep

Excondrep=Mcondrep*exespcondrep

Exfeconve k2+extw1p1*k7+K62 ExfVEC+KB0 EXVEX+k4 3 *ExfVElcc=Extcondrep*k73
Exfeonve k2+extw1p1*k7+K62*ExfVEC+k60*EXIVEX+k4 3 *ExfVElcc=Excondrep k273
Exfeconve*kp2+exfwip 1 kp7+Kp62*ExfVEC+kp60 ExIVEX+k43*ExfVEllcc=Exicondrep*kp73
Exfconvekp2+exfw1p1 kp7+Kp62*ExfVEC+kpB0 ExVEX+k4 I ExIVEllcc=Excondrep*kp273}

fcaso J}
{{Micond=Mve+mwip1+mw2p2+Mw3p3+Mwa-+MViilaqd_a+MVillaqd_b+MViags+MVilagp+MVIIC+MVEC+MVIiixc+MVElice
+MVI_cc

Micond*htcond=(mve+MVEC+MVElicc) hfve+(mw1p1+MViags+MVicc)*hfw1+(mw2p2+MViiagp+MVIIC) *hfw2+(Mw3p3
+MVillagd_a+MVillagd_b+MVilixc) hfw3+Mwd*hfwd

Tteond=TEMPERATURE(Steam_NB8S;h=htcond:P=Po)

Stecond=ENTROPY{Steam_NBS; T=Ttcond.P=Fuv)

Exesptecond=(hicond-ho}-({To+273, 15)*(stcond-50)+49,96)

Exticond=Micond*Exespicond

Exfw2p2 k10+Exfw3p3°k12+exiwdp4*k15+Exfaqs k34+k33 Exfaqp+k35*exfaqd_a+k36*Exfaqd_b+k61*ExfVIIC+k60
*ExfVillxe+kd4*EXVico=Exttcond™ k240

Exfw2p2 k10+Exfw3p3 k12+exfwdp4 k15+Exfaqs k34+k33 Exfaqp+k35*exfaqd_a+k36*Exfaqd_b+k61*ExfVIIC+k60
*ExfVilixc+kd4*EXTViIce=Exaguaemb k25

Exfw2p2*kp10+Exfw3p3*kp12+exfwdp4*kp15+Exfaqs*kp34+kp33 Exfaqp+kp35*exfaqd_a+kp36 *Exfaqd_b+kp61*ExfVIIC
+hpSOExfVIiixcrkpd4*EXTVice=Exticond*kp240

Exfw2p2 kp10+Exfw3p3 kp12+exiwdp4"kp 15+Exfaqs kp34+kp33*Exfaqgp+kp35*exfaqd_a +kp36™Exfaqd_b+kp61*ExVIIC
+kp6O ExfVillxc+kp44*EXTVicc=Exaguaemb kp25}

{Volume de controle do condensado de reposicdo)

{MTcondrep=Mve+mw1p1+MVEC+MVElicc

MTcondrep*hfagrep=(MVE+MVEC+MVElicclhfve+Mw1p1*hiw1

Teondrep=TEMPERATURE(Stearn_NBS; h=hfagrep,P=Po)

scondrep=ENTROPY(Stearn_NBS; h=hfagrep;P=Pp)

Exespcondrep={fhfagrep-ho)-((To+273,15)*(sagrep-so)) +49,96)

Extcondrep=Micondrep*exespcondrep

Excondrep=Mcondrep*exespcondrep

Exfconve’k2+exfwip1*k7+K62 ExfVEC+k43*ExfVElicc=Extcondrep*k73

Exfeonve k2+exfw1pTk7+K62*ExfVEC+k43*ExfVElicc=Excondrep®k273

Exfconve™kp2+exfw1p1*kp7 +Kp62 *ExIVEC+k4 3*ExfVElicc=Extcondrep*kp73



FEEIUIWVINLUVYDY MM \DATa 1YY LasoAT1.meS V1874003 UB19:36 Fage 29
EES Ver. 6.548: Educational version distributed by WCB/McGraw-Hill

Exfconve*kp2+exfwipt kp7+Kp62*EXfVEC+ik43*ExfVElicc=Excondrep*kp273}

{SISTEMA DE COZIMENTO}

{Calculo da quantidade de vapor de escape consomida no aquecimento do xarope

Quantidade de calor disipado pelo xarope

Quantidade de vapor de escape consumide no aquecimento do xarope clarificado

Analise do sistema de cozimento}

{ST=Moagem™{Brixcm/100)

MCozA=ST+MagmaBCA+MagmaDCA}

{Magma Dituido a Cozedor A}

{MagmaDCA=0,15"MagmaD

Smf=ST-Msac

MagmaDCB=0,85"magmab

magmaD=magmafinadc

magmaafinado=0,85*MagmaC
PzaMCA=((Pzaxc*5T/100)+(magmaDCA*PzamagmaD/100)+(MagmaBCA*PzaMagmaB/100))/{MCozA)
MelA=MCozA-Msac

RTCA=Msac/MCozA

MCozB=MagmaDCB+melA

PzamelA=((MCozA*PzaMCA)-(Msac*Pza))/melA
PzaMCB=((MelA*"PzamelA/100)+(MagmabCB*PzamagmaD/100))/(MCozB)

MCozB=MagmaB+meiB

MagmaB=0,46"McozB

MagmaBCA=MagmaB

RTCB=MagmaB/MCozB

PzamelB=((McozB*PzamcB)-(MagmaB*PzaMagmaB))/MelB

McozC=MelB+melafinado

meiafinado=0,15"magmaC

McozC=sm#+magmaC

magmaafinado=magmaC-meiafinado
PzaMCozC=((MelB*PzamelB)+(melafinado*Pzamelafinado))/MCozC
Pzamagmac=((MCozC*pzamcozc)-(smf*pzamf)yymagmac
Pzamelafinado=((MagmaC*Pzamagmac)-(Magmasafinado*Pzamagmaafinado))/melafinado
EVAPCozA=(ST*((100/Brixxc)-1))+(MagmaBCA*((100/BrixmagmaB)-1))+(magmaDCA*((100/BrixmagmaD)-1))-(McozA*((100
/BrixmcA)-1))
EVAPCozB=(melA*((100/BrixmeiA)-1))+(MagmaDCB*((100/BrixmagmaD)-1})-(MCozB*({100/BrixmCB)-1))
EVAPCOzC=(MelB*((100/BrixmelB)-1))+(melafinado*{(100/Brixmelafinada)-1))-(MCozC*{{100/Brixmee)-1))
WTC=(EVAPCozA+EVAPCozB+EVAPCozC)

MVIIC=WTC*1,35}}



Apéndice E
Consumo de vapor de escape e vapor vegetal ao condensador



Tabela E.1 Consumo de vapor e vapor vegetal ao condensador nos esquemas avaliados

Caso Descrigiio Consumo de | Consumo de | Poupanca de | Poupanca de Vapor ao Vapor ao
vapor de vapor de vapor vapor condensador | condensador
escape kg/s | escape %cana kg/s % cana ke/s %e cana

A |Sistema de  evaporagho| o, 47,84 Referencia | Referencia 9,52 838
instalado na safra 1999

B | Pré-aquecimento do caldo Total: 54.67 48.11 +031 +0.27
clarificado até a saturacfio Eva | 48 ’92 43’05 _5’4 4 ) 4’79 9.52 8,38
mediante o uso de vapor de Aqul;;;' 5’75 P ;2)6 %’75 +5’ 06 ’
escape ’ ’ ’ ’

C |Pré-aquecimento do caldo
clarificado até a saturagdio em| Total: 54,09 47,60 -0,27 -0,237
duas etapas, uma com vapor| Evap: 51,68 45,48 -2,68 -2,36 8,852 7,79
vegetal I até 107 °C ¢ uma| Aquec: 2,41 2,12 +2,41 +2,12
segunda com vapor de escape

D |Sistema com preaquecimento| . . 44,16
do caldo clarificado em duas E::;;: tf'{i) ’7188 42,05 :2’;2 :};”.6]3 4911 41
etapas e sangrias de vapor A 2,11 ’ ’ ’ ’
vegetal Il para o difusor Aquec: 2,403 2,403 2,11

E | Termo-compressio do vapor 281
vegetal I para o consumo do| Total: 51,17 45,03 -3,19 +6’11
primeiro efeito de evaporagiio| VAP: 6,94 6,11 +6,94 8 ’91 6,982 6,14
sem prequecimento do caldo{ EVAP: 44,23 38,92 -10,13 ’
clarificado

F T":"m‘?”"‘}mpresff’ 10! Total: 56,75 49,94 +2,387 :62’1]1
primeiro efeito com e e ’ . ,
preaquecimento do caldo até a EY/QII; 2’4923 368’ 1912 j%’gli -8,91 6,982 6,14
saturaco usando vapor de Aque(;' 5 ’58 4”91 +5,’58 +4,91

escape




Caso Descrigio Consumo de | Consumo de | Poupanca de | Poupangade | Vapor ao Vapor ao
vapor de vaper de vapor vapor condensador | condensador
escape kg/s | escape %cana Kg/s % cana kg/s % cana
G | Termo-compressio no| Total: 56,18 49,44 +1,82 +1,60
primeiro efeito com| EVAP: 46,91 41,28 -7,45 -6,56 6.325 5.57
preaquecimento do caldo| VAP: 6,94 6,11 +6,94 +6,11 ’ ’
clarificado em duas etapas Aquec: 2,33 2,05 42,33 +2,05
H |Termo-compressdo nos efeitos | NMVE: 42,42 37,33 -11,94 -10,50
primeiro e terceito sem| VAP:6,94 6,11 +26,94 +6,11 6,448 5,67
preaquecimento do caldo Total : 49,36 43,44 -5 -4,40
1 Termocompressdo nos efeitos | NMVE: 42,21 37,15 -12,15 -10,69
MelV VAP: 6,94 6,11 +6,94 +6,11 7,245 6,38
Total: 49,15 43,25 ~11,11 -9,78
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Apéndice F

Esquemas Térmicos Avaliados
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Figura F.1 Caso A Sistema instalado na safra 1999/2000
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Figura F.2 Caso B. Sistema com preaquecimento do caldo numa etapa
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Figura F.3 Caso C. Sistema com preaquecimento do caldo em duas etapas
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Figura F.4 Caso D. Sistema com preaquecimento do caldo em duas etapas e vapor vegetal 111 para o tratamento do xarope.
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Figura F.5 Caso E. Sistema com termo-compressfo no primeiro efeito
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Figura F.6. Caso F. Termo-compressfio no primeiro efeito com preaquecimento do caldo em uma etapa
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Figura F.7 Caso G. Termo-compressio no primeiro efeito e preaquecimento do caldo em duas etapas
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Figura F.8 Caso H. Termo-compressio no primeiro e terceiro eferto
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Figura F.9 Caso 1. Termocompressores no terceiro e quarto efeito
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