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RESUMO

A cana-de-acucar, cultivada em mais de cem paises, € uma das principais culturas do mundo.
O Brasil figura como maior produtor mundial. As industrias do setor buscam constantemente a
reducdo de perdas do processo industrial, a reducdo da variabilidade do processo, e 0 maior
entendimento e controle dos fenémenos envolvidos na cristalizagdo da sacarose. Dessa forma,
a primeira abordagem deste trabalho teve como objetivo determinar a participacdo do setor de
fabricacdo de acgUcar no total das perdas indeterminadas de uma unidade produtora de agUcar e
etanol. Para isso, foi utilizado um método de reconciliacdo de dados de vazdes e concentracdes
do processo. Tal método poderia ser aplicado a qualquer equipamento ou setor da usina para
rapida identificacdo das perdas que, atualmente, ndo sdo quantificadas. A segunda abordagem
do trabalho objetivou identificar as maiores fontes de variacdo da quantidade e da qualidade do
acucar produzido, por meio de duas técnicas de estatistica multivariada (PCA — Principal
Component Analysis, e PLS — Partial Least Squares) aplicadas aos dados da mesma usina. Por
fim, o terceiro objetivo do trabalho foi implementar um modelo para o processo de cristalizagdo
da sacarose em duas massas, baseado nos principios fundamentais de conservagdo de massa e
energia, e no balango populacional de cristais, incluindo os fenémenos de nucleagéo e disperséo
da velocidade de crescimento. Foram utilizados o Microsoft Excel para a reconciliacdo dos
dados de processo, o software Minitab para as analises estatisticas multivariadas, e o simulador
EMSO para a implementacdo do modelo fenomenoldgico do processo de cristalizacdo. Por
meio da reconciliagdo de dados, identificou-se que 37,3% das perdas indeterminadas
contabilizadas na industria ocorreram no setor de fabricacdo de acUcar, entre as etapas de pré-
evaporacdo do caldo e ensaque. A analise PCA destacou a alta correlacdo entre a presenca de
flocos alcoolicos no agucar e sua concentracao de amido e dextrana. Tanto o PCA quanto o PLS
mostraram que a cor do agUcar esteve altamente correlacionada a sua umidade, indicando que
os fendbmenos de inclusdo e oclusdo do mel contribuiram de maneira significativa para o
aumento de cor do cristal. Na simulacdo do processo de cristalizacdo em duas massas, 0
tamanho médio dos cristais alcangou 0,64 mm, com coeficiente de varia¢do igual a 30,58%.
Tais resultados aproximaram-se dos valores reais da usina em estudo, na qual o tamanho medio

dos cristais foi de 0,65 mm, com coeficiente de variagéo igual a 25,36%.

PALAVRAS-CHAVE: perdas indeterminadas, reconciliagdo de dados, industria de agucar,
analise multivariada, Principal Component Analysis, Partial Least Squares, cristalizacdo da

sacarose, modelagem fenomenologica, simulagcdo, EMSO






ABSTRACT

Sugarcane, grown in more than a hundred countries, is one of the major crops of the world.
Brazil is the world’s largest producer. Sugarcane industries are constantly seeking to reduce the
industrial process losses, to reduce the process variability, and to greater understand and control
the phenomena involved in the sucrose crystallization. Thus, the first approach of this work
aimed at quantifying the contribution of the sugar manufacturing sector to the total
undetermined losses of a sugar and ethanol plant. To this end, a method based on data
reconciliation for the process flow rates and concentrations was used. This method could be
applied to any equipment or sector of the industry in order to rapidly identify sugar losses that
are not currently quantified. The second approach of the work aimed at identifying the major
sources of variation in the quantity and quality of the produced sugar, by applying two
multivariate statistical techniques (PCA — Principal Component Analysis, and PLS — Partial
Least Squares) to the data from the same industry. Lastly, the third objective of the work was
to implement a model to the two-massecuite system for sucrose crystallization, based on the
first principles of mass and energy conservations, and on the crystal population balance,
including the phenomena of nucleation and growth rate dispersion. Microsoft Excel was used
for the process data reconciliation, software Minitab for the multivariate statistical analyses,
and EMSO simulator for the implementation of the phenomenological model of the
crystallization process. From data reconciliation, 37.3% of undetermined losses were found to
occur in the sugar manufacturing sector, between juice concentration and sugar bagging. The
PCA highlighted the high correlation between the presence of alcoholic flocs in sugar and the
concentrations of starch and dextran in it. Both PCA and PLS showed that the color of the sugar
was highly correlated to its moisture content, indicating that the phenomena of inclusion and
occlusion of molasses in the crystals contributed significantly to increased crystal color. In the
simulation of the two-massecuite crystallization process, the crystal mean size reached 0.64
mm, with coefficient of variation equal to 30.58%. These results approximated the real data of
the studied plant, in which the crystal mean size was 0.65 mm, with coefficient of variation
equal to 25.36%.

KEYWORDS: undetermined losses, data reconciliation, sugar industry, multivariate analysis,
Principal Component Analysis, Partial Least Squares, sucrose crystallization,

phenomenological modelling, simulation, EMSO
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CAPITULO 1 19

Capitulo 1 — INTRODUGAO E OBJETIVOS

Com uma producdo superior a 640 milhdes de toneladas de cana-de-agucar, 38
milhGes de toneladas de aclcar e 27 milhGes de metros cubicos de etanol na safra 2017/2018,
0 Brasil permanece na posicdo de lideranca mundial na producdo de cana, e na producéo e
exportacdo de aglcar, e é 0 segundo maior produtor de etanol. As usinas brasileiras estdo
localizadas, em sua grande maioria, em duas regides distintas: Nordeste e Centro-Sul, sendo
esta responsavel por mais de 90% das producdes de cana, acucar e etanol do pais. O Estado de
Sdo Paulo figura como maior produtor nacional, com 357 milhdes de toneladas de cana, 24
milhdes de toneladas de agucar e 13 milhGes de metros cubicos de etanol na safra 2017/2018
(UNICA, 2018). A cadeia produtiva da cana-de-acucar gerou, em 2017, 156 bilhdes de reais,
segundo dados do Centro de Estudos Avancados em Economia Aplicada (CEPEA, 2018),

representando uma das maiores rendas do agronegacio brasileiro.

A Figura 1.1 apresenta os dados de produ¢do e consumo de agticar no mundo.
Como toda commodity, o preco do acucar é regulado pela oferta e procura globais. Desde 2010,
0 aumento dos estoques mundiais de acUcar levou a depreciacdo do seu preco no mercado
internacional, colaborando para uma das maiores crises da histdria do setor sucroenergético
brasileiro (USDA, 2018).

Figura 1.1 — Producdo, consumo e estoque de agucar no mundo, em milhGes de toneladas, das safras

2009/10 a 2018/19
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Fonte: USDA, 2018
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As usinas também foram prejudicadas pela medida do governo em manter 0s
precgos da gasolina baixos, como forma de controlar a inflagdo. Como a gasolina e o etanol séo
concorrentes no abastecimento dos veiculos, os precos do etanol também tiveram de ser
reduzidos. Devido a este cenario, cerca de 20% das usinas ja deixaram de operar no pais, e
muitas das que continuam em operacdo enfrentam uma diminuicdo das margens de lucro dos
seus dois principais produtos e, consequentemente, endividamentos cada vez maiores e
dificuldades de obtencdo de crédito junto a investidores para melhorias e aumento de
capacidade (TEIXEIRA, 2017).

Dessa forma, € de extrema importancia que as inddstrias do setor que desejem

se manter competitivas no mercado busquem:

1. maximizar sua eficiéncia, ou seja, reduzir as perdas de acucar durante o
processo industrial,

2. reduzir a variacdo de qualidade dos produtos, para que haja um maior
atendimento aos compromissos de venda, de acordo com as exigéncias do
mercado consumidor;

3. reduzir os custos de operacdo, 0 que pode ser alcangado com 0 aumento do
grau de automatizacdo das plantas, visto que os custos com mao-de-obra
crescem cerca de 10% ao ano (TOLEDO, 2015).

Os capitulos subsequentes deste trabalho abordam, separadamente, cada uma
dessas trés vertentes. O objetivo geral € apresentar alternativas que proporcionem melhorias

técnicas e resultem em maiores ganhos econémicos para a cadeia de producédo de acgucar.

Com relacdo ao aumento da eficiéncia industrial, as usinas tém direcionado
esforcos para reducdo das chamadas perdas determinadas, que sdo as perdas conhecidas e
mensuraveis do processo. Assim, buscam-se a correta quantificacdo, atuacdo rapida e
desenvolvimento de novas tecnologias para correcdo das perdas na agua de lavagem de cana,
no bagaco, na torta de filtracdo, nos multijatos de evaporadores e cozedores, nas aguas residuais,
na fermentac&o, na vinhaca e na flegmaca (FERNANDES, 2011; LEMOS, 2015). Porém, para
algumas perdas de sacarose que ocorrem principalmente nas etapas de evaporagéo e cozimento,
ndo existem procedimentos de quantificacdo. Sdo as chamadas perdas indeterminadas,
relacionadas a destruicdo da sacarose para formacdo de melanoidinas, acidos carboxilicos,
compostos caramelados, e as deposicoes cristalinas de agtcar nos equipamentos (CHOU, 2000;
DAVIS, 2001; MARTINS; JONGEN; VAN BOEKEL, 2001; SCHLUMBACH; PAUTOV;
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FLOTER, 2017). No capitulo 2 desta dissertacdo, é proposta a aplicagdo de um método baseado
na reconciliacdo de dados de vazdes e concentracBes que permita a rapida identificagdo de
perdas de acucar, incluindo as perdas indeterminadas, em equipamentos ou setores da inddstria.
O meétodo da reconciliagdo de dados, que ja teve sua acurdcia testada e comprovada
(HUBBARD; LOVE, 1998), e ja foi aplicado a varios processos industriais com objetivos
diversos (JIANG; LIU; LI, 2014; MARTINS et al., 2010; SMAILI et al., 1999; SYED et al.,
2016), foi exemplificado utilizando dados reais do setor de fabricacdo de aglUcar da safra
2015/2016 de uma usina localizada no interior do Estado de S@o Paulo. O objetivo foi
quantificar a contribuicdo do setor de fabricacdo de aglcar no total das perdas indeterminadas
da unidade.

Na segunda abordagem deste trabalho, descrita no capitulo 3, foram aplicados
aos dados da mesma usina dois métodos de andlise estatistica multivariada, amplamente
utilizados no monitoramento de processos, no diagndstico de falhas e na investigacéo cientifica:
a Analise por Componentes Principais (PCA) e a Regressao por Minimos Quadrados Parciais
(PLS) (JOHNSON; WICHERN, 2007; QIN, 2012; YIN et al., 2014, 2015). As analises, que
foram implementadas utilizando o software Minitab, tiveram como objetivo identificar as
fontes de maior variabilidade da planta, bem como as variaveis do processo que apresentaram

maior influéncia sobre a quantidade e a qualidade do acUcar produzido.

O capitulo 4 trata da modelagem do cozimento em duas massas com reciclo do
mel, processo amplamente utilizado nas usinas brasileiras. O modelo foi implementado
utilizando o software EMSO. O alto gasto energético da cristalizacdo e a grande demanda por
méao-de-obra, visto que é um dos processos de menor grau de automatizacdo das usinas, faz
com que o custo desse setor represente uma parcela significativa do custo total da producédo do
acucar (SHAMIM et al., 2016). Além disso, a etapa de cristalizacdo é determinante para a
qualidade do acucar produzido (MERHEB, 2014). Assim, tem-se buscado modelar esse
processo de forma satisfatoria, para permitir o desenvolvimento de estruturas adequadas de
controle (CHORAO, 1995; GEORGIEVA; MEIRELES; FEYO DE AZEVEDO, 2003;
MAZAEDA et al., 2014; SHAMIM et al., 2016). Neste trabalho, a cristalizacdo foi modelada
com base nos balangos de massa, de energia e populacional, incluindo os fendmenos de
nucleacdo e disperséo da velocidade de crescimento dos cristais. Para validar a simulagdo, 0s

resultados foram comparados com os dados reais da mesma usina.

O capitulo 5 apresenta as conclusdes referentes as trés abordagens descritas, e as

sugestdes para trabalhos futuros.
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Capitulo 2 - RECONCILIACAO DE DADOS APLICADA A IDENTIFICAGAO DE
PERDAS DA INDUSTRIA ACUCAREIRA!

RESUMO
A busca pela correta quantificacéo e reducéo de perdas e, consequentemente, pelo aumento da
eficiéncia industrial, ¢ um desafio constante nas industrias do setor sucroenergético. Entretanto,
pouco enfoque € dado as perdas indeterminadas, para as quais ndo existem procedimentos e
rotinas de medicdo e quantificacdo, apesar do alto impacto que elas podem exercer sobre a
eficiéncia industrial acumulada ao final da safra. Dessa forma, este trabalho teve por objetivos
quantificar a contribuicdo do setor de fabricacéo de agUcar no total das perdas indeterminadas
de uma usina produtora de acUcar e etanol, e apresentar um método que possa ser aplicado
individualmente a equipamentos do processo industrial, para auxiliar a rapida identificacdo e
correcdo das perdas. O método descrito foi baseado na técnica de reconciliagdo de dados de
vazdes e concentragfes das correntes do processo, e aplicado a etapa de concentracao do caldo,
utilizando o Microsoft Excel. Por meio dos resultados obtidos na reconciliacdo, foi possivel a
realizacdo de balanco de massa nas etapas posteriores, de cozimento, centrifugacéo e secagem,
e a comparacdo entre a producdo de acucar calculada e a producéo real da usina. Levando em
consideracdo a totalidade do periodo estudado, a producédo calculada superou a producéo real
em 34.037 sacos de 50 quilos, e identificou-se que 37,3% das perdas indeterminadas da unidade

ocorreram entre as etapas de pré-evaporacao do caldo e ensaque do agucar.

Palavras-chave: reconciliacdo de dados, eficiéncia industrial, perdas de acucar, perdas

indeterminadas, industria de acUcar.
2.1 Introducao

A “eficiéncia industrial” em wusinas do setor sucroenergético indica a
porcentagem dos agUcares redutores totais (ART), dentre o total contido inicialmente na cana,
que foi, ao final do processo industrial, recuperada na forma de aclcar, etanol, e outros
produtos. Introduzido na década de 1980 pelo Centro de Tecnologia Copersucar, hoje chamado
Centro de Tecnologia Canavieira (CTC), com o objetivo de avaliar o desempenho do processo
industrial das usinas, este indicador é calculado dividindo-se a massa de ART contabilizada nos

produtos pela massa de ART presente na cana processada na usina (FERNANDES, 2011).

'Este trabalho foi publicado no periédico Sugar Tech (ISSN 0972-1525), com o titulo “Data
Reconciliation Applied to Loss Identification in the Sugar Industry” (doi.org/10.1007/S12355-018-
0649-4).
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De acordo com levantamento de indicadores e custos de producgéo das usinas do
setor sucroenergético na safra 2013/14, realizado pelo Programa de Educagdo Continuada em
Economia e Gestdo de Empresas (PECEGE), em parceria com a Confederacdo Nacional de
Agricultura e Pecuaria (CNA), as usinas das regides denominadas “Centro-Sul Tradicional”
(SP e PR), “Centro-Sul Expansdao” (MG, GO, MS e MT) e “Nordeste” (AL, PE e PB)
apresentaram perdas industriais, na referida safra, de 8,2%, 7,5% e 10,4%, respectivamente.
Isto é, suas eficiéncias industriais foram de 91,8%, 92,5% e 89,6%, respectivamente
(BIGATON et al., 2015).

Do total de aglcares redutores totais processados na usina que ndo sao
convertidos em produtos finais (agUcar, etanol, dentre outros), parte € identificada e
quantificada nas perdas determinadas, e o restante compde as perdas indeterminadas, para as
quais ndo existe uma rotina de medicéo e quantificacdo. As perdas determinadas séo conhecidas
e mensuraveis, e é grande o direcionamento de esfor¢os nas usinas para sua correta
quantificacdo e para a discussao de alternativas que minimizem seus impactos sobre o resultado
geral da planta industrial, aumentando, dessa forma, a competitividade do setor e
potencializando suas margens de lucro (LEMOS, 2015). As perdas determinadas sao,
usualmente, divididas em: perda na agua de lavagem de cana, no bagaco, na torta de filtracao,
nos multijatos de evaporadores e cozedores, nas aguas residuais, na fermentacédo, na vinhaca e
na flegmaca (FERNANDES, 2011).

Por outro lado, as perdas indeterminadas representam um grande desafio para as
industrias do setor sucroenergético, pois, diferentemente das determinadas, valores altos ndo
direcionam esforgos no sentido de aumento de eficiéncia da planta. Sdo exemplos de perdas
indeterminadas: perdas de cana no patio durante o descarregamento e manuseio; fermentacdo
de aclcares no armazenamento da cana por microrganismos como bactérias e leveduras, que
entram no processo juntamente com a matéria-prima; destruicdo de sacarose nos decantadores
de caldo e evaporadores, devido a descontroles de pH, temperatura e tempo de retencéo;
deposicdes cristalinas devido a ma circulacdo da massa na etapa de cozimento; perdas durante
0 manuseio do aglcar produzido, além de erros de amostragem e de analises, dentre outros. Seu
valor nas usinas produtoras de agUcar e etanol varia entre menos de 1% até 3%, podendo, assim,

ter um alto impacto na eficiéncia industrial acumulada ao final da safra (FERNANDES, 2011).

Uma alternativa para identificacdo dessas perdas é a aplicacdo de balanco de
massa em equipamentos ou setores da usina, desde que haja medidores de vazéo e pontos de

coleta de amostras para analises laboratoriais tanto na entrada como na saida das correntes
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contendo agUcares. A comparacao entre a vazdo de saida de ART medida e a calculada pelo
balanco levaria a quantidade de acucares perdida no equipamento ou setor. Entretanto, visto
que as medicdes de vazdo e analises de concentracdo estdo sujeitas a variagdes do processo e a
erros analiticos, que diferem em magnitude, dependendo dos tipos de analise e instrumentos
utilizados, tal abordagem poderia levar a aparente violagdo das leis de conservacdo. Por
exemplo, a aplicagdo de balango de massa para os sélidos sollveis, utilizando as analises de
brix, ou 0 balango de massa para a sacarose, utilizando as analises de pol, ou ainda o balango
de massa para 0s acgUcares redutores totais, certamente levariam a conclusdes diferentes
(HUBBARD:; LOVE, 1998).

Para solucionar este tipo de problema, no qual uma grande quantidade de
informac@es gera uma incerteza ao invés de uma confirmacao dos resultados esperados, pode-
se fazer uso do método de reconciliacdo de dados (NARASIMHAN; JORDACHE, 2000;
ROMAGNOLI; SANCHEZ, 2000). Trata-se de um procedimento de ajuste das variaveis
medidas, levando em consideracdo as incertezas das medicdes, de forma a atender as leis de
conservacao e outras restricbes. A reconciliacdo de vazdes e composicGes de correntes de
processo foi apresentada matematicamente como um problema de minimizacéo por Beckman
(1982), e Crowe (1996) resumiu os principais avangos teoricos e de aplicacdo pratica do

método.

Hubbard e Love (1998) apresentaram uma aplicacdo pratica do método de
reconciliacdo de dados com o objetivo de avaliar o desempenho de uma centrifuga continua de
acucar. O trabalho concluiu que o método apresentou acuracia de 99,98% e comprovada
robustez, comparando-o aos balancos de massa tradicionalmente utilizados. Outra aplicacdo
pratica da reconciliacdo de dados na indUstria agucareira foi estudada por Smaili et al. (1999),
que utilizaram a técnica para o tratamento de dados coletados no setor de aquecimento do caldo
de uma refinaria de agucar, com o objetivo de obter o comportamento das incrustacdes nos
trocadores de calor e otimizar o calendario de limpeza desses equipamentos, diminuindo a

necessidade de paradas, e buscando o atendimento da demanda por produgé&o.

Diversos trabalhos propuseram a aplicacéo da técnica de reconciliacdo de dados
a outros processos industriais, como industrias quimica e petroguimica, com o objetivo de
identificacdo e gerenciamento do consumo de dgua (MARTINS et al., 2010); unidades de
geracdo de energia a carvao, mostrando consideravel reducéo dos erros nos calculos de vazdes

e temperaturas (JIANG; LIU; LI, 2014); e sistemas de cogeracdo, com o objetivo de auxiliar a
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rapida identificacdo e correcdo de problemas em turbinas, que ndo seriam imediatamente

detectados pelas ferramentas classicas de monitoramento e diagnostico (SYED et al., 2016).

O presente estudo teve como objetivo aplicar o método de reconcilia¢éo de dados
ao balanco de massa da etapa de fabricagcdo de acucar de uma usina, de forma a identificar a
contribuicdo dessa etapa do processo industrial nas perdas indeterminadas da unidade. O
método descrito, que pode ser aplicado a qualquer equipamento ou processo que contenha 0s
medidores de vazdo e pontos de coleta necessarios, € uma alternativa para facilitar a
identificacdo e correcdo de perdas, mesmo aquelas que, atualmente, comp&em o rol das perdas
indeterminadas, tdo logo elas ocorram durante a safra, contribuindo, dessa forma, para o

aumento da eficiéncia industrial.
2.2 Materiais e métodos

Nesta secdo, estdo explicitados os balangos de massa realizados em dois volumes
de controle na etapa de producdo de agUcar, utilizando resultados de anélises laboratoriais e
vazdes de processo obtidas por meio de historico em supervisorio, no periodo da safra entre 03
de junho e 31 de outubro de 2015, de uma usina localizada no interior do Estado de Sao Paulo.
O primeiro volume de controle foi estabelecido no setor de concentracdo do caldo, entre a
corrente de caldo clarificado, na entrada dos pré-evaporadores, e a saida de xarope apos a etapa
de flotacdo. O medidor de vazéo instalado na linha de xarope flotado ndo tinha comunicacao
com o supervisério, ndo sendo possivel, portanto, obter um histérico de valores para esta
varidvel. Dessa forma, foi utilizado, neste volume de controle, 0 método de reconciliacdo de

dados para obtencdo de valores confiaveis para essa vazao.

Com a vazdo de xarope flotado determinada pela reconciliacdo de dados no
volume de controle do setor de concentracdo do caldo, foi realizado balanco de massa no
segundo volume de controle, que englobou as etapas de cozimento, centrifugacdo e secagem
do acucar. Este balanco objetivou a determinacdo da vazéo tedrica de agucar produzido, que foi

comparada com a producdo real de agucar da usina durante o periodo em questéo.
2.2.1 Balanc¢o de massa e reconciliacdo de dados no setor de concentracéo do caldo

Os possiveis balangos de massa para o0 setor de concentragdo do caldo, cujo
diagrama de blocos esta representado na Figura 2.1, estdo descritos nas Equagdes 2.1 e 2.2, nas
quais F representa vazdo massica, Q é a vazao volumetrica, p, a densidade da solucéo, brix, a

porcentagem massica de solidos dissolvidos, e pol, o resultado da analise de polarizacdo da
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solucdo. Os subindices 1 e 2 representam as correntes de caldo clarificado e xarope flotado,
respectivamente. Ou seja, as Equacdes 2.1 e 2.2 representam os balangos méassicos de brix e pol
do setor de concentracdo do caldo. As variaveis destacadas na Figura 2.1 representam as
medic0es feitas no processo para o desenvolvimento deste trabalho.

Figura 2.1 — Diagrama de blocos do setor de concentracdo do caldo, com destaque para as variaveis

medidas no processo, das correntes de caldo clarificado (1) e xarope flotado (2), para o
desenvolvimento deste trabalho
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Neste volume de controle, foram desconsideradas as perdas referentes ao arraste
de goticulas de caldo pelo vapor vegetal nos evaporadores e aos derramamentos de caldo e
xarope no setor de concentracdo do caldo, pois, na usina em questdo, essas perdas eram
contabilizadas juntamente com as perdas nos multijatos dos cozedores e com 0s derramamentos
de solugGes acucaradas no setor de cozimento. Dessa forma, essas perdas foram consideradas
no balango de massa do segundo volume de controle, que engloba as etapas de cozimento,

centrifugacdo e secagem.

O brix refratométrico expressa a porcentagem em massa dos solidos sollveis
contidos na solucéo, e sua determinagédo baseia-se na correlagdo existente entre a medida do
indice de refracdo de uma solucdo acucarada e seu teor de sélidos dissolvidos. As amostras de
caldo clarificado e de xarope flotado foram obtidas em pontos de coleta instalados nas

respectivas tubulagdes, filtradas e analisadas em refratdmetro da marca Atago, modelo Smart-
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1, uma vez por dia. No caso do xarope flotado, antes da filtracdo, era realizada dilui¢cdo de 100
g de amostra, com &gua destilada, para 400 g de solucdo, sendo a leitura do refratbmetro
multiplicada, portanto, pelo fator de diluicdo (4) para obtencéo do brix (COPERSUCAR, 1978;
CHEN; CHOU, 1993).

A anélise de pol baseia-se na propriedade que os agUcares possuem de rotacionar
o plano da luz polarizada. A sacarose e a glicose sdo acUcares dextrogiros, por desviarem a luz
polarizada para a direita. J& a frutose € levogira, por desviar a luz polarizada para a esquerda.
Dessa forma, a leitura polarimétrica €, a rigor, representada pela soma ponderada dos desvios
dos trés aclcares. Para solu¢Ges com pureza superior a 80%, ou seja, com relacdo pol/brix acima
de 80%, como € o caso do caldo clarificado e do xarope flotado, a analise de pol da solugédo
representa diretamente sua porcentagem massica de sacarose. (CHEN; CHOU, 1993;
FERNANDES, 2011).

Para determinacdo do pol do caldo clarificado e do xarope flotado, 250 ml de
solucdo eram clarificados, filtrados e analisados em sacarimetro, marca Schmidt+Haensch,
modelo Polartronic M100, com frequéncia de uma vez ao dia. No caso do xarope flotado, 100
g de amostra eram diluidos com agua destilada até 400 g de solucdo, sendo a leitura fornecida
pelo sacarimetro multiplicada, portanto, pelo fator de diluicdo (4) (COPERSUCAR, 1978;
CHEN; CHOU, 1993). Os resultados foram, entdo, multiplicados pelo fator de pol, variavel
tabelada em funcéo do brix das solugdes, e que leva em conta a calibracdo do sacarimetro e a
massa especifica da solucdo analisada (OLIVEIRA, 2012).

A vazdo volumétrica de caldo clarificado, Q,, foi obtida por meio de medidor de
vazdo instalado na linha, cujo sinal era enviado a um sistema de supervisério, com histérico. Ja
a densidade do caldo clarificado, p,, foi calculada a partir da Equagéo 2.3, obtida por meio de
regressao aplicada aos dados experimentais apresentados por Chen e Chou (1993). O ajuste dos
dados apresentou R? igual a 1,000, e o desvio médio da equagdo em relagdo aos pontos

experimentais foi de 0,02%.

p; (g/ml) = 1,830.107° - brix? + 3,706 - 1073 - brix; + 1,001 (2.3)
Os diferentes resultados para as vazoes de xarope flotado, obtidos por meio dos
possiveis balancos de massa descritos, levaram a utilizagdo do método de reconciliacdo de
dados. Tal metodo consiste na minimizacdo da funcdo S1 (Equacédo 2.4), sujeita as restri¢coes
impostas pelas leis de conservacdo (EquacOes 2.5 e 2.6). As restricbes foram inseridas na
equacéo a ser otimizada, gerando a funcdo S2 (Equagéo 2.7) (BECKMAN, 1982; HUBBARD;
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LOVE, 1998). A minimizacdo da Equacéo 2.7 foi feita utilizando o método Generalized
Reduced Gradient (GRG) ndo-linear da ferramenta Solver do Microsoft Excel 2013.

51_2 We, i (6, - F)? +]ZZ y’}‘j (i — %)’ 2.4)
M
)

=1

\.’.T]

(2.5)

—.

Y Bai=0, 1<isN (2.6)

=51+, (zp) z(z@ e

j=1
Nas Equacdes 2.4 a 2.7, G; representa a vazao medida da corrente j, F;, a vazao

ajustada da corrente j, Wr;, 0 fator de ponderacdo para vazao da corrente j, y;;, @ COmposicao

medida do componente i na corrente j, x;;, a Composi¢do ajustada do componente i na corrente

Jy Wy O fator de ponderacdo para composicdo da corrente j, M, 0 nUmero total de correntes,

N, o numero total de componentes, e Wy, o fator de ponderacéo para as restricdes. Os fatores

de ponderacao Wr, e Wy, foram calculados por meio das Equacdes 2.8 e 2.9, respectivamente,

nas quais o2 é a variancia da medida de vazdo ou composicéo.

Wr, = 1/0f, (2.8)
W, = 1/0%, (2.9)
Assim, foram utilizados os valores medidos de vazdo, brix e pol do caldo
clarificado, e brix e pol do xarope flotado. Essas mesmas variaveis, juntamente com as variaveis
vazdo de xarope flotado e vazao de vapor vegetal, que ndo eram medidas, foram ajustadas pela
minimizacdo da Equacdo 2.7. A variancia dos valores medidos foi estimada por meio da
Equacdo 2.10, que leva em consideracdo o intervalo de confianca +a de cada medida. Tal
estimativa pode ser realizada assumindo-se que o intervalo de confianca +a representa 95% de
uma distribuicdo normal de probabilidade (KNEILE, 1995).

oF = <1,C‘;6)2 (210

2.2.2 Balango de massa nos setores de cozimento, centrifugacéo e secagem

Utilizando a vazdo massica de xarope flotado, F,, e 0 pol do xarope flotado,

pol,, obtidos por meio do método de reconciliagdo de dados, foi realizado balango de massa
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para 0 segundo volume de controle da fabricacdo de acglcar, cujo diagrama de blocos esta
representado na Figura 2.2. Neste balanco, foram introduzidas as perdas de ART por arraste de
goticulas de caldo pelo vapor (perda nos multijatos) e as perdas por derramamento de solucdes
acucaradas (perdas residuais) do processo de producdo de actcar como um todo, que engloba
os dois volumes de controle tratados neste trabalho. As varidveis em destaque na figura sdo as
medicdes realizadas no processo para o calculo do balanco.

Figura 2.2 — Diagrama de blocos dos setores de cozimento, centrifugacdo e secagem, com destaque
para as variaveis medidas no processo, das correntes xarope flotado (2), mel final (3) e aglcar (4), para
0 desenvolvimento deste trabalho

Vapor Vegetal Perda nos multijatos

Xarope flotado (2) _;( ggé?_gﬁ;lssff ) Mel final (3)

: Secadores !

_________

v

Fonte: Acervo pessoal

A Equacdo 2.11 apresenta o balanco de massa de sacarose, aplicado a este
volume de controle, na qual s representa a porcentagem massica de sacarose contida na corrente
e os subindices 2, 3 e 4 sdo as correntes de xarope flotado, mel final e agucar, respectivamente.
Os acUcares redutores totais, ou ART, sdo todos os agucares presentes na corrente, na forma de
acucar invertido, ou seja, glicose e frutose. Para converter os valores das perdas, expressas em
toneladas de ART por hora, em vazdes massicas de sacarose, os termos da Equacdo 2.11
referentes a elas foram multiplicados por 0,95, pois a hidrélise da sacarose consiste na reacdo
quimica expressa na Equacdo 2.12. Sabendo-se que a massa molar da sacarose é 342,2992
g/mol e a massa molar da glicose e da frutose é 360,3144 g/mol, cada 0,95 g de sacarose gera,
na reacdo de inversdo, 1,00 g de agUcar invertido (FERNANDES, 2011).

S2 S3 4 .. ,
Foo—— =0, 02+ ——+F, - —— + (P 2 . .
2" 700 Qs ps3 100 +F, 100 + (Perda multijato + Perda residual) - 0,95 (2.11)
Ci,H;,04, (sacarose) + H,0 — C4H;,04 (glicose) + C4H;,04 (frutose) (2.12)

A vazéo volumétrica de mel final, Q5, foi obtida por meio de medidor de vazao

instalado na linha, com historico em supervisorio, a partir do qual foram calculadas as médias
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diérias. A densidade, ps, foi calculada a partir do brix do mel final, por meio da Equacéao 2.3.
Para determinacdo do brix do mel final, realizou-se procedimento experimental analogo ao
descrito anteriormente para determinacdo do brix do caldo clarificado e do xarope flotado,
sendo gue, neste caso, era feita diluicdo de 100 g de amostra para 600 g de solucdo, com agua
destilada, com frequéncia de uma vez ao dia (COPERSUCAR, 1978; CHEN; CHOU, 1993).

A anélise de pol do mel final foi feita uma vez ao dia, adotando procedimento
experimental analogo ao descrito anteriormente para analise de pol do caldo clarificado e do
xarope flotado, sendo que, neste caso, era feita diluicdo de 100 g de amostra para 600 g de
solucdo, com agua destilada (COPERSUCAR, 1978; CHEN; CHOU, 1993). Para materiais com
pureza entre 37% e 80%, como é o caso do mel final, a porcentagem massica de sacarose ndo
pode ser tomada diretamente como o pol, mas pode ser estimada a partir deste, por meio da
Equacédo 2.13 (FERNANDES, 2011).

s; = 0,8857 - pol; + 7,6429 (2.13)

A porcentagem massica de sacarose no acucar final, s,, é a propria polarizacao
do acucar. O procedimento experimental para sua determinacdo, realizado 3 vezes ao dia,
consistiu em pesar, em becker de 150 ml, 26 g da amostra de acUcar previamente
homogeneizado, e transferir quantitativamente para baldo volumétrico de 100 ml. Em mesa
agitadora, o agUcar era, entdo, dissolvido completamente com &gua destilada. O volume do
baldo era completado e a solucdo, filtrada em papel de filtro, desprezando os primeiros 10 ml
de material filtrado. Durante a filtracdo, o funil era mantido coberto com vidro-reldgio para
evitar evaporagdo do material. O material era, entdo, passado pelo sacarimetro, marca
Schmidt+Haensch, modelo Polartronic M100, cuja leitura representa diretamente a polarizagao
do acucar (LOPES; BORGES, 2004).

As perdas nos multijatos e residuais, medidas no processo e expressas em
porcentagem de ART perdida em relacdo a todo ART processado na usina no dia, foram
quantificadas por HPLC, utilizando coluna Shodex KS-801. Eram identificados os picos de
sacarose, glicose e frutose, e o resultado era inteiramente convertido para massa de agucar

invertido (glicose e frutose).

A 4agua utilizada para formacdo de vacuo nos evaporadores e cozedores, apds
passar pelos condensadores (multijatos) destes equipamentos, era destinada a um sistema de
resfriamento por aspersao, e voltava aos mesmos equipamentos, permanecendo em circuito

fechado. Foram realizadas coletas desta agua, 6 vezes ao dia, em dois amostradores continuos:
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um, alocado na entrada, e o outro, na saida do sistema de vacuo. A diferenca entre a quantidade
de ART nos dois pontos representou a perda por arraste nos condensadores. Essa quantidade,

dividida pela quantidade total de ART processada na usina no dia, foi chamada %ART,,,;¢-

O caldo e o xarope provenientes de derramamentos no setor de fabricacdo de
acucar eram destinados a uma calha Parshall, equipada com um medidor de vazdo e um
amostrador continuo. Foram coletadas amostras desta agua 6 vezes por dia para analise. A
quantidade de ART resultante da analise, dividida pelo total de ART processado na usina no
dia, foi chamada %ART,.

Portanto, as parcelas referentes as perdas na Equacdo 2.11 foram calculadas por
meio das Equagdes 2.14 e 2.15, nas quais C representa a vazao de cana processada no dia, em
t/h, e ART,..,, € @ quantidade de acUcares redutores totais presentes na cana, em kg/t. Dessa
forma, a Equacdo 2.11 pode ser reescrita na forma da Equacdo 2.16, por meio da qual foram
calculadas as vaz0es tedricas de aclcar final produzido entre os dias 03 de junho e 31 de outubro
de 2015. Esta vazdo foi comparada com a producédo real de aglcar da usina, por meio da

Equacdo 2.17, e os desvios diarios foram analisados.

%ART,
Perda multijato = % - C - ART una (2.14)
%ART,
Perda residual = — 10(;95 - C - ART 4nq (2.15)
.2 ... 58 .C- (PART e | YART o
5 F2 7100~ @ Ps qog ~ 092 € ARTeana (CT06™ + ~100) 2.16)
4 — S4 .
100
] Produgao real — F,
Desvio(%) = — -100% (2.17)
Producio real

Por meio das Equacbes 2.18 e 2.19, os resultados diarios do balanco de massa
para a producdo de acUcar, F,, e a producdo real de acUcar foram convertidos em vazdes
massicas de ART. A Equacédo 2.20 foi utilizada para transformar a perda indeterminada do
periodo, %ART;,40:, €XPressa como uma porcentagem de ART sobre o total de agUcares
redutores processados na unidade diariamente, em toneladas de ART por hora. Os valores de
%ART;,4¢¢, TOrnecidos pela usina, foram estimados diariamente pela industria como a diferenca
entre a massa total de ART processada no dia e todas as saidas de ART medidas no processo,
sejam elas produtos finais ou perdas determinadas, dividida pela massa total de ART
processada. A diferenga entre as massas de ART calculadas pelas Equacdes 2.18 e 2.19 foi,
entdo, comparada com a massa de ART contabilizada nas perdas indeterminadas, resultado da

Equacéo 2.20.
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54/
Fy(tarr /) = Fy(t/h) -5 o0 (2.18)
Sy
Producio real(t,gr/h) = Producio real(t/h) - 0/;(;0 (2.19)
%ART;
Perda indeterminada = % -C - ART, 4nq (2.20)

2.3 Resultados e discussao

Nesta secéo, sao apresentados e discutidos os resultados obtidos na reconciliagdo
de dados e nos balancos de massa realizados nos dois volumes de controle da fabricacdo de

acucar.
2.3.1 Balanc¢o de massa e reconciliagdo de dados no setor de concentracéo do caldo

Na Figura 2.3, pode-se verificar a vazdo volumétrica de caldo clarificado, Q,, a
qual apresentou média de 507,1 m3/h e desvio padrdo igual a 181,7 m3/h no periodo considerado

no estudo. A linha tracejada no gréafico representa a média mével de cinco dias da variavel.

Figura 2.3 — Vazao volumétrica de caldo clarificado, Q, (Linha tracejada: média mével de 5 dias)
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Os resultados de brix do caldo clarificado e do xarope flotado, utilizados nos
balancos de massa e na reconciliacdo de dados, podem ser visualizados nas Figuras 2.4 e 2.5,

respectivamente.

Figura 2.4 — Brix do caldo clarificado, brix, (Linha tracejada: média mdvel de 5 dias)
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Dias



36 CAPITULO 2

Figura 2.5 — Brix do xarope flotado, brix, (Linha tracejada: média mével de 5 dias)
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Nas Figuras 2.6 e 2.7, estdo os resultados de pol do caldo clarificado e do xarope
flotado, respectivamente. Os valores médios e desvios padrdo destas varidveis estéo
apresentados na Tabela 2.1.

Figura 2.6 — Pol do caldo clarificado, pol; (Linha tracejada: média movel de 5 dias)
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Figura 2.7 — Pol do xarope flotado, pol, (Linha tracejada: média moével de 5 dias)
56
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Dias

Tabela 2.1 — Valores médios e desvios padrdo das medidas de brix e pol do caldo clarificado (1) e
xarope flotado (2)
brix;  brix, poly pol,
Média (%0) 15,9 58,3 13,5 50,1
Desvio padréo (%) 0,9 3,0 0,8 2,8

A vazdo volumétrica de caldo clarificado, Q,, apresentou alta variacéo,

decorrente, principalmente, da alta instabilidade do processo de extracdo do caldo ocorrida no
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referido ano. Essa instabilidade pode ser verificada na anélise dos dados de moagem de cana
por hora, mostrados na Figura 2.8, que apresentaram média de 696,6 t/h e desvio padréo de
196,9 t/h.

Figura 2.8 — Médias diarias de moagem de cana, em toneladas por hora (Linha tracejada: média mével
de 5 dias)
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As duas principais causas da instabilidade foram os problemas mecanicos
apresentados pelas moendas e os desarmes do gerador de energia elétrica, que ocorreram com
frequéncia, sendo que estes Ultimos causavam parada total da planta industrial. Tais problemas
também influenciaram a oferta de vapor de escape e, consequentemente, de vapor vegetal para
as operacOes da fabrica de aclcar. Na Figura 2.9, constam os dados de pressao relativa na linha
de vapor vegetal, obtidos por meio de histérico em supervisorio, que apresentaram média de
9,5 psi e desvio padrdo de 1,3 psi no periodo.

Figura 2.9 — Pressdo do vapor vegetal (Linha tracejada: média moével de 5 dias)
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Com o objetivo de concentrar o caldo até brix maiores que 60,0%, as etapas do
processo contempladas neste volume de controle foram prejudicadas, durante o periodo
estudado, pelas grandes instabilidades de moagem e pressdo de vapor, descritas acima. Dado
que a pureza do xarope flotado deve ser de, no minimo, 85,0%, o minimo valor de pol aceitavel

seria de 51,0%. O aumento da oferta de vapor vegetal ap6s o dia 65 do periodo estudado,
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verificado pelas médias diérias das pressdes apresentadas na Figura 2.9, levou a uma melhora
nas concentragdes do xarope flotado (Figuras 2.5 e 2.7), apesar de a instabilidade se manter.

Os resultados dos balancos de massa aplicados para determinacdo da vazao
maéssica de xarope flotado, F,, apresentaram divergéncia de até 8% entre si, 0 que motivou a
aplicacdo do método de reconciliagdo de dados, de modo que tanto o balanco de massa global,
como o de brix e o de pol fossem atendidos. A metodologia foi aplicada para todos os dias do
periodo, sendo que um dos dias esta exemplificado na Tabela 2.2. As variaveis ndo medidas
foram a vazéo de xarope flotado, F,, e a vazéo de vapor, F,4,,,. Trés equacdes foram utilizadas
— balancos de massa global, de brix e de pol. Portanto, o grau de redundancia, ou seja, 0 numero

de equacBes menos o numero de variaveis ndo medidas, foi igual a um.

Tabela 2.2 — Exemplificacdo do método de reconciliagdo de dados, utilizando os dados do 28° dia do
periodo estudado

Valor Valor Intervalode Desvio Fator de Ajuste
medido ajustado  confianca padrdo ponderagdo ponderado ao
(G, yl]) (F],xl]) (ia) (O') (WF], le]) quadl’adO
F4 (t/h) 630,22 629,55 4,03 2,055 0,24 2,73:10°7
brix; (%) 17,42 17,42 0,03 0,013 6049,38 7,20-10°
pol, (%) 15,16 15,16 0,02 0,011 8879,44 4,89-10°
F, (t/h) 197,62
brix, (%) 55,60 55,50 0,10 0,051 378,09 1,15-10°3
pol, (%) 48,23 48,29 0,08 0,042 554,96 7,81-10*
Fvapor (t/h) 431193

Restricédo ao

Restricao quadrado

g:?c’)t)/lal -1,89-10° 3,56-101°
E’rl}ﬁl( -5,97-10°3 3,57-10°

BM pol  6,86-10° 4,71-10°

S2 2,14-10°3

Utilizando o método GRG ndo-linear da ferramenta “Solver” do Microsoft Excel
2013, o valor S2, que corresponde a soma da coluna “ajuste ponderado ao quadrado” e
“restrigd0 ao quadrado”, foi minimizado, variando-se os valores da coluna “valor ajustado”. Os
fatores de ponderagdo, WF; e Wx;;, foram calculados a partir das variancias, o2 (Equacles 2.8
e 2.9), sendo estas estimadas a partir dos intervalos de confianca +a de cada medida (Equacéo
2.10). Estes, por sua vez, foram considerados iguais as incertezas expandidas, obtidas a partir

dos certificados de calibracdo dos equipamentos utilizados na medi¢do de cada variével, de
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forma que o intervalo de confianca representasse 95% da distribuicdo normal de probabilidade.
No caso das varidveis referentes a corrente de xarope flotado, as incertezas do refratdbmetro e
do sacarimetro foram multiplicadas pelo fator de diluicdo utilizado no procedimento
experimental. Dessa forma, os fatores de ponderacéao refletiram os intervalos de confianca de
cada medida, sendo que fatores maiores corresponderam a medidas mais confiaveis. Para
garantir o atendimento aos trés balangcos de massa, foi utilizado fator de ponderagdo para as
restricdes (WB) igual a 1 (HUBBARD; LOVE, 1998).

Os resultados do método de reconciliacdo de dados para a vazdo de xarope
flotado, em todos os dias do periodo, estdo mostrados na Figura 2.10, na qual a linha tracejada
é a media movel de cinco dias. Essa variavel apresentou média de 146,3 t/h e desvio padrdo de
56,0 t/h.

Figura 2.10 — VVaz&o massica de xarope flotado (F,) obtida por meio do método de reconciliacéo de

dados aplicado ao volume de controle do setor de concentracdo do caldo (Linha tracejada: média

movel de 5 dias)
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2.3.2 Balanc¢o de massa nos setores de cozimento, centrifugacéo e secagem

Os dados obtidos para vazéo de mel final, Q5, podem ser vistos na Figura 2.11.

Esta variavel apresentou média de 28,5 m3/h, e desvio padrdo igual a 9,2 m3/h.

Figura 2.11 — Vaz&o volumétrica de mel final, Q5 (Linha tracejada: média movel de 5 dias)
50

a o O

o2 NN W oW B A
o o o &

o

Vazao de mel final, Q; (m*h)

o o,

Dias



40 CAPITULO 2

A vazdo de mel final apresentou alta variacdo, aliada as instabilidades de
moagem e vapor, ja discutidas anteriormente. Os teores massicos de sacarose das correntes de
xarope flotado (s,), mel final (s3) e agUcar (s,) podem ser vistos nas Figuras 2.12, 2.13 e 2.14,
respectivamente. Para a analise da porcentagem massica de sacarose do xarope flotado, valem
as mesmas observacdes feitas na analise da Figura 2.7, com a ressalva de que, aqui, ja estdo

considerados os valores reconciliados.

Figura 2.12 — Porcentagem massica de sacarose do xarope flotado, s, (Linha tracejada: média mével
de 5 dias)
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Figura 2.13 — Porcentagem maéssica de sacarose do mel final, s5 (Linha tracejada: média mével de 5
dias)
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Figura 2.14 — Porcentagem massica de sacarose do agucar, s, (Linha tracejada: média mével de 5 dias)
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Como o xarope flotado apresentou pureza média de 85,92%, com desvio padréo

de 0,88% no periodo, a porcentagem massica de sacarose foi considerada como o resultado da
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andlise de pol desta corrente. J& para o mel final, que apresentou pureza média de 59,79%, com
desvio padrdo de 2,67% no periodo, a porcentagem maéssica de sacarose foi calculada pela
Equacdo 2.13. Os valores médios e desvios padrdo das porcentagens de sacarose, s,, Sg € Sy,

estdo na Tabela 2.3.

Tabela 2.3 — Valores médios e desvios padrdo das porcentagens massicas de sacarose do xarope
flotado (2), do mel final (3) e do agUcar (4)

S2 S3 Sy
Média (%) 49,9 50,3 99,8
Desvio padrao (%) 2,8 2,2 2,5.102

A porcentagem de sacarose no mel final apresentou baixa variacdo. Esta variavel
¢ altamente dependente do procedimento de cristalizacdo, se este € conduzido em duas ou trés
massas. Na maior parte das usinas brasileiras, e também na usina em questéo, é utilizado o
sistema de duas massas de cozimento, que ndo visa a diminuicdo méxima possivel da pureza da
massa. Isso ocorre devido ao fato de estas plantas estarem atreladas a plantas de producdo de

etanol, que utilizam como matéria-prima o mel final (FERNANDES, 2011).

Destaque especial deve ser dado a porcentagem de sacarose no agucar final, s,.
Apesar das variacOes das vazdes do processo, da instabilidade observada na pressdo do vapor
vegetal e na discussdo anterior sobre as constantes paradas gerais da planta industrial por
motivos de desarme do gerador de energia elétrica, e considerando ainda que a etapa de
cristalizacdo da sacarose € a etapa com menor grau de automatizacdo da planta, a concentracédo
massica de sacarose no produto final foi extremamente elevada, e a variagdo muito pequena.
Isso se deve ao fato de ser a cristalizacdo um dos melhores métodos conhecidos para a obtencéo
de sélidos puros, tendo ainda a vantagem de fornecer um produto final com muitas propriedades
desejaveis, tais como uniformidade, alta escoabilidade, facil manuseio e armazenamento
(MULLIN, 2001).

As perdas nos multijatos e nas dguas residuais, em toneladas de ART por hora,
que foram consideradas no balango de massa para este volume de controle, sdo apresentadas
nas Figuras 2.15 e 2.16, respectivamente. A perda nos multijatos apresentou media de 0,5 t/h e
desvio padrédo de 0,1 t/h, enquanto a perda nas aguas residuais apresentou média de 0,7 t/h e
desvio padréo de 0,4 t/h. Em relacdo ao ART processado na unidade industrial, essas perdas

foram de 0,50% e 0,95%, em média, respectivamente.



42 CAPITULO 2

Figura 2.15 — Perda de ART nos multijatos (Linha tracejada: média mével de 5 dias)
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Figura 2.16 — Perda de ART nas aguas residuais (Linha tracejada: média movel de 5 dias)
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A Figura 2.17 apresenta a vazao de agUcar, F,, resultado do balango de massa, e

a vazdo real de acucar produzida em cada dia do periodo avaliado, ambas expressas em sacos
de 50 quilos por hora.

Figura 2.17 — Produgdo de acucar calculada (F,) e real
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A média diaria de producdo calculada pelo balanco foi de 1036,1 sacos/h, com
desvio padréo de 493,6 sacos/h, enquanto a producdo real apresentou média de 1026,1 sacos/h,
com desvio padrdo de 357,8 sacos/h. A producdo total calculada de agucar no periodo foi de
3.530.900 sacos, superior a producgdo real em 34.037 sacos. Convertendo os resultados para
toneladas de ART, a producéo real foi menor que a producéo tedricaem 1784,2 tART. O desvio

padrédo da producéo real foi menor, o que pode ser explicado pela capacidade do processo de
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absorver parte das variagfes de vazdo citadas no decorrer deste topico, devido ao material
acumulado em processo. O balanco de massa, por sua vez, foi realizado em regime permanente

e ndo considerou tais acumulos.

A Figura 2.18 mostra os valores calculados da producéo de agtcar em funcéo da
producdo real, ambos em expressos em sacos de 50 quilos por hora. Nota-se que 0s pontos estdo
aleatoriamente distribuidos acima e abaixo da reta y = x, destacada na cor vermelha, e,

portanto, nenhuma tendéncia sistematica foi observada.

Figura 2.18 — Produgdo de acucar calculada em funcéo da producdo real de agucar, em sacos de 50 kg

por hora
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Avaliando cada dia separadamente, o modulo do desvio percentual entre a
producéo de agUcar real e o resultado do balango de massa, calculado de acordo com a Equacao
2.17, teve média de 36,5%. Os valores diarios sdo apresentados na Figura 2.19. Os dias 3, 4,
52,53, 85, 96, 97, 109, 110, 134, 135 e 136 apresentaram desvios elevados, maiores que 100%.
Excluindo estes dias da andlise, o desvio médio entre a producéo real e o resultado do balango
foi reduzido para 23,3%. Excluindo, ainda, os dias 1, 2, 5, 35, 36, 54, 59, 60, 82, 95, 99, 111,
119, 120, 133, 138, e 140, nos quais 0s desvios estiveram entre 50% e 100%, o valor médio dos

desvios dos dias restantes, que representam 80% do total, diminuiu para 17,2%.
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Figura 2.19 —

Madulo do desvio entre a producao real de agUcar e o resultado do balango de massa
para cada dia do periodo
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Os 29 dias citados, em que os desvios foram maiores que 50%, podem ser

divididos em trés grupos:

a)

b)

Dias de baixa moagem e alta producdo real de agucar. Neste grupo estdo os dias
1,2,3,52, 82,95, 96, 99, 109, 110, 111, 119, 120, 133, 135, 138. O alto valor
dos desvios, nestes casos, ocorreu, pois, devido a baixa vazdo de caldo
clarificado, o resultado da producéo de agucar pelo balango de massa foi baixo,
ao passo que a producdo real de acucar permaneceu em valores elevados. No
processo real, a producdo de aglcar ndo cai imediatamente quando a vazéo de
caldo diminui, pois entre essas duas correntes ha uma diferenca de tempo e de
material em processo. Dentre os dias que se enquadraram neste grupo, os dias 3,
52,96, 109, 110 e 135 apresentaram vaz0es tedricas de aclcar negativas, devido
a uma vazdo de caldo clarificado muito baixa ou nula. Devido a continuidade do
processo de fabricacdo de agucar por mais um tempo até a parada geral ou até a
retomada da moagem, as perdas nos multijatos e residuais e a vazdo de mel final
continuaram sendo contabilizadas, bem como a producéo real de agUcar;

Dias de retomada de moagem ap0s paradas, ou retomada do ritmo normal de
moagem, e producdo real de acUcar baixa. Enquadram-se neste grupo os dias 4,
5, 35, 36, 53, 54, 97, 134, 136 e 140. Da mesma forma que a queda da vazéo de
caldo clarificado ndo implica imediatamente a queda na producdo de agucar, 0
aumento dessa vazdo apos dias de parada, ou de vazdes baixas, requer um certo
tempo para ser traduzida em producdo de agucar. Foi 0 que ocorreu nos dias
citados, nos quais a producdo de acucar calculada pelo balanco de massa foi

muito superior a producéo real de acucar;
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c) Dias em que a producao de agUcar foi limitada pela etapa de centrifugacdo. Séo
os dias 59, 60 e 85. Nestes dias, a produgdo de aclcar calculada foi muito
superior a producdo real, apesar de eles estarem entre periodos de moagem
normal. Isso ocorreu devido a limitacGes de capacidade e problemas mecanicos
das centrifugas, fazendo com que o material se acumulasse nos cristalizadores e

ndo fosse convertido em produgdo de agucar.

A Figura 2.20 mostra as perdas indeterminadas contabilizadas no periodo
estudado, que apresentaram média de 1,4 t/h, desvio padrdo de 1,7 t/h, e valor total igual a
4788,0 tarT. Portanto, o desvio observado nas producgdes calculada e real de agucar, de 1784,2
tarT, fOi equivalente a 37,3% do total das perdas indeterminadas. Ou seja, 37,3% das perdas

indeterminadas da unidade ocorreram entre a pré-evaporacao do caldo e o ensaque do acucar.

Figura 2.20 — Perdas indeterminadas (Linha tracejada: média movel de 5 dias)
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Como as perdas indeterminadas ndo sdo medidas, e sim calculadas pela diferenca
entre 0 ART de entrada (contabilizado na cana processada no dia) e o ART de saida (produtos
e perdas determinadas), seu valor pode ser negativo. Perdas indeterminadas negativas
ocorreram em dias de alta instabilidade de processamento, geralmente com baixa moagem, nos
quais a producdo de agucar se manteve alta devido ao material acumulado no processo. Caso as
perdas indeterminadas apresentem valores negativos constantemente, deve-se inferir que ha
erros analiticos na contabilizacdo do ART na cana, nos produtos, nas perdas determinadas, ou
no material acumulado no processo (FERNANDES, 2011).

As perdas indeterminadas podem ocorrer devido a reagdo entre os agucares
redutores e compostos contendo grupos aminas, como aminoacidos e proteinas presentes no
caldo. Essa reacdo inicia um conjunto de reacfes conhecidas como reacGes de Maillard, que
acabam gerando melanoidinas, polimeros nitrogenados de cor marrom. Apesar de ocorrerem a
temperatura ambiente, essas rea¢Ges séo intensificadas em altas temperaturas, pois estas levam

a um aumento da reatividade entre o acglcar e o grupo amina (MARTINS; JONGEN; VAN
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BOEKEL, 2001; SCHLUMBACH; PAUTOV; FLOTER, 2017). Outra rea¢do que pode se
intensificar em altas temperaturas é a decomposicéo da glicose e da frutose, sob condigdes
alcalinas, em &cidos carboxilicos com menos de seis carbonos, como os &cidos latico, acético e
oxalico. Os compostos formados também apresentam a cor marrom e sdo acidos, levando a
inversdo da sacarose (DAVIS, 2001; SCHLUMBACH; PAUTOV; FLOTER, 2017).

As temperaturas alcancadas na etapa de pré-evaporacdo, em torno de 120 a
130°C, sdo as mais altas em todo o processo de producdo de acucar, e contribuem para a
ocorréncia das reagdes citadas, que ndo somente representam uma fonte de perda, como também
podem levar a um escurecimento do agUcar produzido (MARTINS; JONGEN; VAN BOEKEL,
2001; SCHLUMBACH; PAUTOV; FLOTER, 2017). Em temperaturas acima de 160°C, a
degradacdo da sacarose poderia gerar, ainda, compostos caramelados, que sao misturas
complexas de mono-, oligo-, e polissacarideos, cuja massa molecular aumenta com o tempo e
com a temperatura, devido a crescente polimerizagdo (CHOU, 2000; DAVIS, 2001).
Provavelmente, este tipo de reacdo ndo ocorreu no processo descrito, pois as temperaturas

alcancadas no processo foram menores que 160°C.

O controle da temperatura do vapor utilizado como fonte de aquecimento dos
pré-evaporadores, em geral exercido por dessuperaquecedores, € essencial para que ndo haja
aquecimento excessivo do caldo. Além disso, é fundamental que se trabalhe com tempos de
retencdo adequados nestes equipamentos, de modo a evitar tempos excessivos de exposi¢do do
caldo as altas temperaturas. Ap6s a pré-evaporacdo, a temperatura de operacdo diminui
gradativamente durante a evaporacdo do caldo, até valores préximos a 60°C, devido ao vacuo
aplicado ao ultimo efeito da evaporacdo e aos cozedores, da ordem de 0,20 bar de pressdo
absoluta (HUGOT, 1986). Dessa forma, as reac6es de Maillard e de decomposicao dos agucares

sdo favorecidas principalmente nos pré-evaporadores e nos primeiros efeitos da evaporacao.

A instalacdo de medidores de vazdo e pontos de coleta nas entradas e saidas de
cada pré-evaporador e evaporador permitiria que o método de reconciliacdo de dados fosse
aplicado a cada equipamento, diariamente. Dessa forma, altos desvios entre as vazdes massicas
de ART calculada e real nas correntes de saida levariam a identificagdo rapida de perdas no
equipamento, mesmo aquelas que ocorrem pelas reacdes descritas acima, para as quais nao

existe método préatico de identificagdo e quantificacéo.

Na etapa de cozimento do agUcar, que ocorre em equipamentos a VAcuo em

regime de batelada alimentada, as perdas indeterminadas podem ocorrer, principalmente, se ndo
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ha uma boa circulacéo da massa durante o processo de cozimento. A alta viscosidade da massa
pode levar ao surgimento de zonas de alta supersaturacdo na superficie metalica dos tubos da
calandra, que favorecem o desenvolvimento de depositos cristalinos. Além da perda de acucar,
as incrustacoes reduzem a taxa de transferéncia de calor e provocam aumento do tempo de
batelada. Parte dessas incrustacdes € eliminada na limpeza dos cozedores, com &gua quente,
entre uma batelada e outra. A sacarose dissolvida pela 4gua quente deixa, entdo, de compor o
rol das perdas indeterminadas, pois retorna ao processo, seja para producédo de agucar ou etanol.
Porém, para reduzir a formacdo das incrustacdes, diminuindo a necessidade de limpeza e
reduzindo os custos de reprocessamento desse aglcar, recomenda-se a instalagdo de agitadores
nos cozedores, que auxiliam a circulagdo da massa (MULLIN, 2001).

Nas areas de ensaque e armazenamento, perdas indeterminadas podem ocorrer
durante 0 manuseio do produto final, principalmente em usinas que utilizam armazenamento
em sacos e bags, como € o caso da usina em questdo. Para evita-las, nesse caso, é fundamental
a manutencdo do bom estado de conservacgdo das embalagens, além da substituicdo constante

das que ja ultrapassaram sua vida util.

Considerando, hipoteticamente, que metade das perdas que foram contabilizadas
neste trabalho pudessem ser evitadas no decorrer da safra, por meio da rapida identificacédo e
corre¢do, a producdo de acglcar seria aumentada em 17.018 sacos de 50 quilos. Levando em
conta que, no periodo considerado neste estudo, entre 03 de junho e 31 de outubro de 2015, o
valor médio do saco de agucar cristal foi de R$ 51,92 (UDOP, 2018), a usina teria uma receita

adicional de R$ 883,5 mil com a venda desse produto.
2.4 Conclusdes

O método da reconciliacao, aplicado aos dados de brix, pol e vazdes do setor de
concentracdo do caldo, permitiu a obtengdo das vazdes diarias da corrente de xarope flotado,
para a qual ndo havia historico de dados. Foi possivel, entdo, aplicar balanco de massa aos
setores de cozimento, centrifugacdo e secagem, e obter valores calculados para a producéo de
acucar, que foram comparados com a producdo real da usina. Quando analisado o periodo em
sua totalidade, o desvio entre a producéo calculada e a real foi de 34.037 sacos, ou 1.784,2
toneladas de ART, que correspondem a 37,3% do total das perdas indeterminadas
contabilizadas no mesmo periodo. Dessa forma, estima-se que essa parcela das perdas
indeterminadas da unidade esteve relacionada: a formagdo de melanoidinas, pelas reacGes de

Maillard; a degradacdo de agUcares para formacdo de &cidos, principalmente na etapa de pré-
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evaporacdo e nos primeiros efeitos da evaporacdo; e as perdas por manuseio do agucar

produzido nos setores de ensaque e armazenamento.

Em usinas que possuem medidores de vazdo e pontos de coleta de amostras nas
entradas e saidas de solugBes acucaradas de equipamentos como pré-evaporadores e
evaporadores, 0 método de reconciliacdo de vazBes e concentragdes descrito neste trabalho
pode ser aplicado individualmente, em curtos intervalos de tempo. Dessa forma, a identificacao
de perdas de ART seria feita de forma mais rapida, possibilitando sua correcéo, e diminuindo,

assim, seu impacto sobre a eficiéncia industrial da unidade.
Notacgao

ta intervalo de confianca

%ART;4.; Perdaindeterminada de agUcares redutores totais, %
%ART,,,,;; perdade agUcares redutores totais nos multijatos, %
%ART,,;  perda de agUcares redutores totais nas aguas residuais, %

ART,4na acUcares redutores totais por tonelada de cana processada, kg/t

brix porcentagem massica de solidos dissolvidos, %
C vaz&do massica de cana processada, t/h

F vazdo maéssica, kg/h

pol resultado da analise de polarizacéo, %

Q vazdo volumétrica, m3/h

S porcentagem massica de sacarose, %

w fator de ponderacao

Letras Gregas

p densidade, kg/m?3

a? variancia
Subindices

1 caldo clarificado

2 xarope flotado

3 mel final

4 acucar
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Capitulo 3 — AVALIACAO DA PRODUCAO DE ACUCAR DE CANA UTILIZANDO
ANALISE ESTATISTICA MULTIVARIADA!

RESUMO
Os métodos estatisticos multivariados, dentre eles a anélise por componentes principais (PCA)
e a regressdo por minimos quadrados parciais (PLS), popularizaram-se como ferramentas de
monitoramento de processos em diversos setores industriais. Nas usinas do setor
sucroenergético, 0 monitoramento de processos tem como principal objetivo a maximizacéo
das producdes de acucar e etanol dentro dos parametros de qualidade exigidos pelos clientes.
Assim, este trabalho teve por objetivo identificar as varidveis do processo industrial que
apresentaram o0s maiores impactos na quantidade e na qualidade do acUcar produzido. Para isso,
0s métodos estatisticos PCA e PLS foram aplicados a dados de processo de uma usina produtora
de acucar e etanol, referentes ao periodo de junho a outubro de 2015. Por meio da anélise da
matriz de correlacfes do PCA, foram identificadas as varidveis que apresentaram as maiores
correlagcdes entre si, com destaque para a presenca de flocos alcodlicos no agucar e sua
concentracdo de amido e dextrana. Ambas analises mostraram que a cor do acUcar esteve
altamente correlacionada a sua umidade, indicando que os fenémenos de incluséo e ocluséo
liquida foram os principais responsaveis pelo aumento de cor do cristal. Além disso, o PCA
mostrou que altos indices de moagem e estabilidade de processamento, além de aumentarem a
producdo de acUcar, contribuiram também para a producdo com melhor qualidade. Os trés
primeiros componentes principais da analise responderam, juntos, por 40,92% da variabilidade
dos dados. As varidveis com maiores carregamentos sobre eles foram cor, concentracdo de
cinzas e de pontos pretos no agucar, brix e pol do xarope flotado, pol do mel final, concentracéo

de impurezas vegetais na cana, aproveitamento de tempo e quantidade total de cana processada.

Palavras-chave: industria de agucar, monitoramento de processos, qualidade de agucar, analise

estatistica multivariada, Principal Component Analysis, Partial Least Squares.
3.1 Introducéo

O monitoramento de processos faz-se cada vez mais necessario nas industrias

modernas para o atendimento da maior demanda por producéo, ligada a redugéo de custos e a

Este trabalho foi premiado com mencédo honrosa no VIII Congresso Farmacéutico da UNESP e IV
Jornada de Engenharia de Bioprocessos e Biotecnologia, e seu resumo estd publicado no periddico
Revista de Ciéncias Farmacéuticas Bésica e Aplicada (ISSN 1808-4532, 2179-443X), com o titulo
“Parametros de qualidade de agucar avaliados por métodos estatisticos multivariados”.
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qualidade do produto final, de acordo com as exigéncias do mercado consumidor e com as
normas de sustentabilidade do negdcio. O método mais tradicional de monitoramento de
processos, ou de deteccdo e andlise de falhas, é o baseado em modelos, tais como leis de
conservacao e relac@es fisico-quimicas entre as variaveis de processo. Contanto que o modelo
seja confidvel, este método tende a fornecer resultados mais precisos e assertivos em
comparacdo com outros métodos. Porém, muitas vezes, é extremamente dificil e custoso, e até
mesmo impossivel, em alguns casos, obter um modelo que caracterize de forma aceitavel os
processos industriais, que tém se tornado cada vez mais complexos (SUN; CHEN; MARQUEZ,
2001; KANO; NAKAGAWA, 2008; GE; SONG; GAO, 2013; YIN et al., 2015).

Para processos produtivos complexos, ou processos para 0s quais nao se conhece
um modelo fenomenoldgico, 0 monitoramento de processo pode ser feito por meio de métodos
baseados no conhecimento. Estes utilizam o conhecimento de operadores experientes da planta
industrial, e, portanto, tendem a ser mais intuitivos. Porém, o processo de criacdo de uma base
de conhecimento do processo demanda varios anos de esforco e experiéncia (GE; SONG; GAO,
2013; SUN; CHEN; MARQUEZ, 2001).

Os métodos de monitoramento baseados em dados, por sua vez, ndo requerem
nenhuma modelagem do processo ou conhecimento acumulado de operadores, e tém se
desenvolvido rapidamente nas duas ultimas décadas. Tendo como principal objetivo extrair o
maximo possivel de informagdes com base na grande quantidade de dados disponiveis, e utilizar
essas informacgOes para modelar, monitorar e controlar os processos, essas técnicas vém sendo
aplicadas em diversos setores industriais nos ultimos anos (GE; SONG; GAO, 2013; QIN,
2012; YIN et al., 2015).

Dentre os métodos baseados em dados, os métodos estatisticos multivariados se
popularizaram no monitoramento de processos e diagnéstico de falhas, particularmente a
Analise por Componentes Principais (PCA) e a Regressdo por Minimos Quadrados Parciais
(PLS), principalmente devido a sua simplicidade, ao baixo esfor¢o computacional, e a
habilidade em lidar com um grande nudmero de variaveis altamente correlacionadas (SUN;
CHEN; MARQUEZ, 2001; YIN et al., 2014). Os métodos estatisticos multivariados
encontraram, também, ampla aplicacdo na investigacdo cientifica, com o objetivo de: reduzir
ou simplificar estruturalmente os dados, de forma a facilitar a interpretacdo sem sacrificar
informacdes importantes; ordenar e agrupar variaveis; investigar a dependéncia entre variaveis;
predizer valores de uma ou mais variaveis, baseado em observagdes de outras; construir e testar
hip6teses (JOHNSON; WICHERN, 2007).
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PCA é um método estatistico multivariado que propGe a reducdo da
dimensionalidade de uma grande quantidade de dados correlacionados, de modo a preservar as
informacdes de variabilidade significativa extraidas das medicdes de processo. Essa técnica tem
sido aplicada com sucesso em diversas areas, tais como: analise de imagens, reconhecimento
de padrdes, compressdo de dados, predicdo de séries temporais e monitoramento de processos
industriais (CHEN et al., 2015; JIANG; YAN; ZHAO, 2013; KANO; NAKAGAWA, 2008;
KU; STORER; GEORGAKIS, 1995; YIN et al., 2014).

Algebricamente, os componentes principais sdo novas variaveis geradas a partir
de combinagdes lineares de todas as variveis originais. Cada componente principal representa
uma parte da variabilidade total do sistema, e, nestas combinacGes lineares, cada variavel
original tem uma importancia diferente (NETO, 2004). Geometricamente, as combinacdes
lineares representam a selecdo de um novo sistema de coordenadas, obtido por meio da rotacéo
do sistema original, com as varidveis originais como os €ixos de coordenadas. Os novos eixos
representam as direcfes de maxima variabilidade e fornecem uma descricdo mais simples da
estrutura de covariancia (JOHNSON; WICHERN, 2007).

Considerando N medic¢des do processo industrial, cada uma com m variaveis,
apos pré-processamento dos dados para terem média zero e variancia unitéria, pode-se definir
a matriz de dados normalizados, X, pela Equacdo 3.1. O pré-processamento das variaveis se faz
necessario sempre que as variaveis medidas forem muito diferentes entre si, de modo a evitar a

influéncia indevida de uma ou outra variavel na analise (YIN et al., 2014).

X11 X172 e X9m
x X e Xom

X=|" "% .| € RVm (3.1)
Xn1  Xn2 o XNm

A matriz de correlagdes, @, é, entdo, dada pela Equacdo 3.2, e tem a forma

mostrada na Equacéo 3.3.

1
o =—X'X 3.2
N1 32)
C11 C12 Cim
o=|C Gz M) pmam 3.3)
Cm1 Cm2 e Cmm

As informacfes de variabilidade significativa sdo extraidas por meio da
decomposic¢édo da matriz de correlagdes, @, em valores singulares, conforme mostra a Equacao
3.4, na qual Z € R™™ ¢ uma matriz ortogonal e A € R™™ ¢é uma matriz diagonal. As

colunas de Z séo os autovetores, e 0s elementos da diagonal principal de A séo os autovalores
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A1, e, Ay damatriz @. De acordo com a magnitude dos autovalores, Z e A podem ser divididos,

como mostrado nas Equacdes 3.5 e 3.6.

1
——XtX = ZAZt 3.4
N 1X X =ZAZ (3.4)
Z= [ch Zres] (35)
— APC 0
A= [ ! A] (3.6)

Seja B o nimero de componentes principais. Entdo, Z,. € R™*B | chamado
subespaco principal, contém os autovetores correspondentes aos f maiores autovalores em A,
enquanto  Z,.s € R™ =B chamado subespaco residual, contém o0s autovetores

correspondentes aos (m — ) menores autovalores em A (YIN et al., 2014).

A regressdo por PLS é outro método estatistico multivariado muito utilizado para
construcdo de modelos, monitoramento, controle de processos e identificacdo de falhas. Esse
método tem por objetivo a predicdo de variaveis de resposta, ou indicadores de performance do
processo, a partir da aplicacdo da regressdo de minimos quadrados sobre variaveis
descorrelacionadas obtidas a partir das variaveis originais (KANO; NAKAGAWA, 2008; QIN,
2012; ROY; ROY, 2008; YIN et al., 2014).

Seja U a matriz de dados normalizados, contendo N medic6es, cada uma com [
varidveis, e Y a matriz de variaveis resposta, ou indicadores de performance do processo,

contendo N medic¢bes, cada uma com m variaveis, conforme as Equacdes 3.7 e 3.8.

Upp Uy - Uu

u=|Ya M2 G WA 3.7)
Uyi Unz ... U
Yii Yz o Yim

Y = 3?1 y?z J’z:m g RNxm (3.8)
YNt YNz .. VNm

Definem-se variaveis latentes, t, conforme a Equacdo 3.9, na qual y é o nimero
de variaveis latentes.
T=({ tp = t) e RVY (3.9)
Baseada na projecdo de U e Y nas variaveis latentes, a correlacdo entre U e Y
pode ser determinada pelas Equagbes 3.10 e 3.11, onde P € R e Q € R™*Y sdo as
matrizes de carregamento de U e Y, respectivamente. U é altamente correlacionadaa Y. U e E,

séo subespacos residuais e assume-se que sao descorrelacionados a U e Y, respectivamente.
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U=TP'+0=0+0T (3.10)

Y=TQ"'+E,=UM+E, (3.11)
De acordo com a correlagdo entre U e Y, dada pelas Equagdes 3.10 e 3.11, a
matriz T e a matriz de coeficientes M € R™™ podem ser determinadas pelas Equagdes 3.12 e
3.13, respectivamente, onde P‘R = R'P = I, e R € R”Y. R é chamada matriz de carga.

Como resultado, a matriz de coeficientes M, determinada pelo método, pode ser usada para
predicdo das variaveis de resposta a partir de medic¢6es no processo (YIN et al., 2014).

T = UR (3.12)

M = RQt (3.13)

Rodushkin et al. (2011) aplicaram o PCA a resultados de anélises laboratoriais

de concentracdo de elementos, tais como aluminio, célcio, cobre, ferro, potassio, sodio, dentre
outros, presentes em amostras de aglcar de cana e de beterraba provenientes de diferentes
regides do mundo. O objetivo foi revelar padrées nas amostras que permitissem identificar sua
origem. Ramburan; Zhou; Labuschagne (2011) investigaram a influéncia de fatores ambientais
nas caracteristicas da cana-de-agticar cultivada na Africa do Sul, por meio do uso do PCA e
suas variacOes. Santchurn et al. (2012) utilizaram o PCA para estudar diferentes genotipos de
cana-de-acucar, com o objetivo de selecionar as melhores variedades, com relacdo a quantidade
de biomassa para producdo de energia renovavel. Até onde vai o conhecimento dos autores, ndo
ha na literatura exemplos do uso de PLS na anélise de dados da indUstria agucareira.

Nas usinas do setor sucroenergético, 0 monitoramento de processos agricolas e
industriais esta constantemente voltado para 0 aumento do “rendimento agroindustrial”, ou seja,
para maior quantidade de acucar e etanol produzidos por hectare de cana-de-agucar cultivada,
e para 0 maior atendimento aos parametros de qualidade exigidos pelo mercado consumidor
(FERNANDES, 2011). Dessa forma, este trabalho teve como objetivo analisar, por meio das
técnicas de estatistica multivariada PCA e PLS, dados do processo industrial de uma usina do
interior do Estado de Sdo Paulo, de modo a auxiliar a compreensdo das relacdes existentes entre
as variaveis do processo, bem como identificar as de maior impacto sobre a quantidade e a

qualidade do agucar produzido.
3.2 Materiais e métodos

Foram considerados na analise de componentes principais e na regressdo por
minimos quadrados parciais 101 dias de producdo da usina, entre o periodo de 01 de junho a 31

de outubro de 2015. Para cada dia, foram levantadas 50 varidveis do processo, as quais estdo
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apresentadas na Tabela 3.1. Foram excluidos das andlises os dias em que havia falta de

informacédo de ao menos uma das 50 variaveis.

Tabela 3.1 — Variaveis consideradas nas analises estatisticas PCA e PLS

Referéncia para analise

Variavel Unidade o
guimica
1 Quantidade total de cana processada t/dia -
5 Concentracdo de ART (acucares redutores Ka/t Method GS 4/7/8/5-2
totais) na cana g (ICUMSA, 2015)
Tempo médio de corte da cana (tempo
3 : h -
transcorrido do corte ao processamento)
4 Concentracao de Lrgrr:;rezas minerais na kgt UDOP, 2014a
5 Concentracao de Lgr?;rezas vegetais na kgt UDOP, 2014b
6 Concentracdo de dextrana na cana mg/brix CHEN; CHOU, 1993
7 Aproveitamento de tempo (% do tempo o i
em que houve processamento da cana) °
8 Pressao do vapor vegetal Ibf/in2 -
9 Presséo da linha de agua dos bf/in2 i
condensadores dos cozedores
: Method GS 4/3/8-13
a 0,
10 Brix? do xarope flotado %o (ICUMSA, 2015)
Method GS 4/7-1
b 0
11 Pol® do xarope flotado %o (ICUMSA, 2015)
12 Pureza® do xarope flotado % -
Method GS 1/2/3/4/7/8/9-23
13 pH do xarope flotado - (ICUMSA, 2015)
Method GS 9/1/2/3-8
d
14 Cor ICUMSA® do xarope flotado ul (ICUMSA, 2015)
: Method GS 7-21
15 Turbidez do xarope flotado ul (ICUMSA, 2015)
. Method GS 4/3/8-13
a 0,
16 Brix® do mel pobre % (ICUMSA, 2015)
Method GS 4/7-1
b 0
17 Pol® do mel pobre % (ICUMSA, 2015)
18 Pureza® do mel pobre % -
. . Method GS 4/3/8-13
a 0,
19 Brix* do mel rico % (ICUMSA, 2015)
. Method GS 4/7-1
b 0
20 Pol® do mel rico % (ICUMSA, 2015)
21 Pureza® do mel rico % -
. Method GS 4/3/8-13
a 0,
22 Brix? da massa A % (ICUMSA, 2015)
Method GS 4/7-1
b 0
23 Pol® da massa A % (ICUMSA, 2015)
24 Pureza® da massa A % -
25 Brix? da massa B % Method GS 4/3/8-13

(ICUMSA, 2015)
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Method GS 4/7-1
b 0
26 Pol® da massa B % (ICUMSA, 2015)
27 Pureza® da massa B % -
: Method GS 4/3/8-13
a 0,
28 Brix? do magma %o (ICUMSA, 2015)
Method GS 4/7-1
b 9
29 Pol® do magma %o (ICUMSA, 2015)
30 Pureza® do magma % -
: . Method GS 4/3/8-13
a 0,
31 Brix® do mel final % (ICUMSA, 2015)
. Method GS 4/7-1
b 0
32 Pol® do mel final % (ICUMSA., 2015)
33 Pureza® do mel final % -
34 Quantidade total de aclcar produzido S?((;())f d(iio -
N , o Method GS 2/3-1
35 Polarizacédo do agucar Z (ICUMSA, 2015)
. Method GS 9/1/2/3-8
d
36 Cor ICUMSA® do agUcar ul (ICUMSA, 2015)
: . Method GS 2/1/3/9-15
0,
37 Umidade do acucar %o (ICUMSA, 2015)
« . . Method GS 2/3/9-17
0,
38 Concentracdo de cinzas no agtcar % (ICUMSA, 2015)
« . . Method GS 2/1/7/9-33
39 Concentracéo de sulfito no agucar mg/kg (ICUMSA, 2015)
] . — . o Method GS 2/3/9-19
40 Residuos insolUveis no agucar n° (1 a10) (ICUMSA, 2015)
41 Concentracdo de pontos pretos no agucar #/100 g LOPES; BORGES, 2004
42 Concentracao denga;(t;gg;?s magnetizaveis ma/kg LOPES: BORGES, 2004
43 H do acdcar ) Method GS 1/2/3/4/7/8/9-23
P ¢ (ICUMSA, 2015)
44 Turbidez do agcar NTU Method 2/2611%)(|CUMSA’
« . Method GS 1/2/9-15
45 Concentracdo de dextrana no agtcar mg/kg (ICUMSA, 2015)
46 Concentracdo de amido no acucar mg/kg LOPES; BORGES, 2004
47  Presenca de flocos alco6licos no agucar - LOPES; BORGES, 2004
48 Filtrabilidade do acucar min LOPES; BORGES, 2004
- . Method GS 2/9-37
49 Tamanho medio (AM) do agUcar mm (ICUMSA, 2015)
50 Coeficiente de variacdo (CV) do agucar % Method GS 2/9-37

(ICUMSA, 2015)

aBrix: porcentagem massica de sélidos dissolvidos na solugéo

bPol: porcentagem massica de sacarose dissolvida na solugio

°Pureza: porcentagem massica de sacarose dentre os sélidos dissolvidos (Pureza = pol/brix)
dCUMSA: International Commission for Uniform Methods of Sugar Analysis

A Figura 3.1 apresenta o diagrama de blocos do cozimento do agucar em duas

massas, conforme operagdo da usina em estudo, para que possam ser identificadas as correntes
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citadas na Tabela 3.1. O reciclo do mel rico também podia ser feito para o cozimento de massa
B, dependendo dos objetivos desejados em cada momento da safra.

Figura 3.1 — Diagrama de blocos do cozimento de agucar

Xarope Cozedores | Mel
flotado Massa B pobre
\ : Cozedores
Massa B Massa A
Cristalizadores 5 Massa A
Massa B '
— ' Cristalizadores
' Massa A
Centrifugas |Magma : i
Massa B :
| Centrifugas Mel
;’7 Massa A rico
Mel final
Agucar

Fonte: Acervo pessoal

Os dados foram normalizados de forma a terem média zero e variancia unitaria,
e, entdo, foi construida a matriz de dados normalizados, utilizada para as analises PCA e PLS.
Ambas analises foram realizadas no software Minitab® 14. Na analise PLS, foi utilizado o
método da validacdo cruzada para determinar o nimero apropriado de componentes a serem
mantidos no modelo. Este método calcula a capacidade preditiva dos modelos potenciais,

ignorando uma observacdo de cada vez (método “excluir um”).

Por meio da identificagdo dos maiores valores, em modulo, dos coeficientes c;;
da matriz @, obtida na analise PCA, foram avaliadas, dentre as 50 variaveis originais, aquelas
que estiveram mais correlacionadas no periodo estudado. Além disso, foram avaliados o0s
maiores valores, em modulo, dentre os coeficientes c; s, € c;36, de modo a identificar as
variaveis altamente correlacionadas com a quantidade total e com a cor do agucar produzido,

respectivamente.

Aplicando a regresséo por PLS com a variavel “quantidade total de agucar
produzido” como resposta, e todas as demais compondo a matriz de dados U, conforme a
Equacdo 3.7, obteve-se a matriz de coeficientes M (Equacdo 3.13). As variaveis que
apresentaram os maiores coeficientes, em modulo, foram comparadas com as variaveis
altamente correlacionadas a quantidade de actcar produzido, obtidas na analise PCA. O mesmo

procedimento de comparacao foi adotado entre os maiores coeficientes obtidos na regresséo
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por PLS tendo a varidvel “cor ICUMSA do agucar” como resposta e as variaveis altamente

correlacionadas a cor do agucar, resultado do PCA.

Por meio dos autovalores resultantes da decomposicdo da matriz de correlagdes
@, foram calculadas as porcentagens da variancia total dos dados contidas em cada combinacao
linear das varidveis originais. Os componentes principais foram analisados de acordo com as

variaveis originais que tiveram maiores carregamentos sobre eles.
3.3 Resultados e discussao

Primeiramente, as correlagcdes da matriz ¢ sao analisadas. Depois, o0s resultados
das analises PCA e PLS séo comparados. Por fim, sdo apresentados os componentes principais

da variabilidade do processo.
3.3.1 Analise da matriz de correlagdes

Na Tabela 3.2, estdo descritas as variaveis que apresentaram as maiores

correlagdes na matriz .

Tabela 3.2 — Dez maiores correlacfes entre varidveis i e j da matriz @

Cij Variavel i Variavel j
0,9909 10 — Brix do xarope flotado 11 — Pol do xarope flotado
0,9591 1 - Quantidade toial de cana 7 — Aproveitamento de tempo

processada

0,8834 16 — Brix do mel pobre 17 — Pol do mel pobre
0,8752 19 — Brix do mel rico 20 — Pol do mel rico
0.8591 45 — Concentracdo de dextrana 47 — Presenca de flocos

’ no agucar alcodlicos no agucar
0,8513 26 — Pol da massa B 27 — Pureza da massa B
0,8101 36 — Cor ICUMSA do acucar 37 — Umidade do agUcar
0,8100 28 — Brix do magma 29 — Pol do magma
0.8071 45 — Concentracdo de dextrana 46 — Concentracao de amido no

’ no agucar acucar
0,8070 32 — Pol do mel final 33 — Pureza do mel final

As altas correlagbes entre brix e pol, ou pol e pureza, do mesmo material
ocorreram com xarope flotado (c;011 = 0,9909), mel pobre (ci617 = 0,8834), mel rico
(€1920 = 0,8752), massa B (c,¢7 = 0,8513), magma (c,g 9 = 0,8100) e mel final (3533 =
0,8070). Brix representa a porcentagem em massa de sélidos dissolvidos, engquanto pol é a
leitura polarimétrica da solucdo, considerada como a porcentagem em massa de sacarose na
solucdo. Pureza € a relagdo entre 0 pol e o brix da solucdo, ou seja, representa a porcentagem

de sacarose dentre o total de sélidos dissolvidos na solugdo. Os altos valores c;; nesses casos
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indicaram que as purezas desses materiais, ou seja, a quantidade de sacarose dentre os solidos
dissolvidos, ndo apresentaram variagdo significativa. Dessa forma, o pol esteve sempre

intimamente relacionado com o brix.

O aproveitamento de tempo é uma variavel calculada levando-se em conta as
horas de parada das moendas no dia, e indica a porcentagem das 24 horas em que, efetivamente,
houve processamento de cana. Seu valor reflete, portanto, o grau de estabilidade da planta
industrial durante o dia. A quantidade total de cana processada no dia apresentou elevada
correlagdo com esta variavel (c; ; = 0,9591), e esta ndo € uma relagéo 6bvia. Como as moendas
possuem ajustes na velocidade de rotacdo dos ternos, altos aproveitamentos de tempo néo sao,
necessariamente, indicativos de altas quantidades de cana processada. Por exemplo, num dia
em que as moendas tivessem operado durante as 24 horas, porém com velocidade reduzida, a
moagem didria seria baixa, e 0 aproveitamento de tempo continuaria igual a 100%. Porém, o
alto valor dessa correlacdo demonstrou que, nesta unidade, as variagcdes na quantidade de cana
processada estiveram relacionadas as horas efetivas de funcionamento das moendas,

independente das alteragdes nas velocidades dos ternos.

A concentracdo de dextrana no acgucar apresentou altas correlacdes com a
presenca de flocos alcodlicos no produto final (cus547 = 0,8591) e com a concentragéo de
amido no agucar (css546 = 0,8071). A dextrana € um polissacarideo resultado da acéo de
microrganismos do género Leuconostoc na sacarose presente na cana-de-aglcar. Sua presenca
no produto final causa um aumento na viscosidade das solugbes acucaradas e,
consequentemente, impacta negativamente na qualidade de produtos, como balas e barras de
cereais, que utilizem este actcar como ingrediente. J& o amido é um polissacarideo produzido
pela propria cana-de-agucar, presente, principalmente, nas folhas, internddios e pontas. O
amido é parcialmente removido no processo de tratamento do caldo e fabricacdo do acgucar,
porém uma parcela dele permanece no processo, e se deposita nos cristais de agtcar. O maior
impacto da alta concentracdo de amido estd associado & maior dificuldade de filtracdo das
solucdes de agucar, em industrias alimenticias nas quais o acucar € dissolvido e posteriormente
filtrado (OLIVEIRA; ESQUIAVETO; SILVA JUNIOR, 2007).

Os flocos alcodlicos, por sua vez, sdo precipitados de polissacarideos que
aparecem em solugdes hidro alcoodlicas nas quais foi utilizado, como ingrediente, agtcar com
presenca destes compostos. Apesar de ndo afetarem a qualidade do produto final e se

redissolverem com facilidade mediante ligeira agitacao, os flocos alcodlicos causam impresséo
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de produto deteriorado ou contaminado (OLIVEIRA; ESQUIAVETO; SILVA JUNIOR, 2007).
Apos a concentracdo de dextrana no agulcar, a segunda maior correlacdo da presenca de flocos

alcodlicos foi com a concentragéo de amido no agucar (cs647 = 0,7310).

Dessa forma, pode-se concluir que o aparecimento de flocos nas solugdes hidro
alcoolicas estd relacionado a concentracdo de dextrana e amido no acgucar. Conclusdo
semelhante é apresentada por Lemos et al. (2013), que avaliaram a influéncia de diferentes
concentragfes de dextrana e amido presentes no aglcar na formacdo de flocos acidos e
alcoolicos em solucdes. Os testes, realizados em bebidas &cidas e em solucdes hidro alcodlicas
com concentracfes volumétricas de etanol entre 55 e 89%, mostraram correlacdo positiva entre
a presenca de dextrana e amido no aclcar e a formacdo dos flocos (LEMOS et al., 2013).
Merheb et al. (2016) estudaram o efeito da presenca de amido e dextrana no aparecimento de
flocos alcoolicos nos cristais de agucar produzidos a partir de cristalizacdo por resfriamento e
por evaporacao a vacuo. Nos ensaios realizados por cristalizacdo a vacuo, a formacéo dos flocos
alcodlicos foi influenciada significativamente pela presenca de amido, dextrana, e pela acao
conjunta dos dois contaminantes (MERHEB et al., 2016).

Com o aumento da colheita mecanizada de cana crua, os componentes da planta
com alto teor de amido, que, com a queima, ficavam no campo, passaram a entrar N0 processo
industrial. Além disso, a maior area de exposicdo da cana crua a contaminagdo de
microrganismos levou, também, a um aumento da formacao de dextrana desde o corte até o
processamento (MERHEB et al., 2016). Oliveira et al. (2002) concluiram que maiores tempos
transcorridos desde o corte até o processamento da cana, bem como temperaturas elevadas e
altos teores de umidade, contribuem para 0 aumento da contaminacdo e, consequentemente, da

producdo de dextrana na cana.

Na Tabela 3.3, podem ser vistos os valores das correlagdes apresentadas entre as
concentracdes de amido e dextrana no agucar com as variaveis referentes a qualidade da cana-
de-agUcar processada. Ambas concentracbes de contaminantes no acgucar apresentaram
correlacdo negativa com a concentracdo de ART na cana, varidvel que indica a pureza da
matéria-prima. As correlacfes positivas com o tempo médio de corte confirmaram a conclusédo
apresentada por Oliveira et al. (2002). As concentracdes de impurezas minerais, vegetais e de
dextrana na cana também se relacionaram positivamente com a presenca de dextrana e amido

no agucar produzido.
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Tabela 3.3 — Correlagdes entre as concentracdes de dextrana e amido no agUcar e as caracteristicas da
cana-de-acUcar processada
45 — Concentracdo de 46 — Concentracao
dextrana no acicar  de amido no agucar
2 — Concentracao de ART na cana -0,2760 -0,4056
3 — Tempo meédio de corte da cana 0,3677 0,3202
4 — Concentracdo de impurezas

S 0,4550 0,3641
minerais na cana

5— Concentragao de impurezas 0,2369 0,1701
vegetais na cana

6 — Concentragdo de dextrana na cana 0,2283 0,2641

A cor ICUMSA do acUcar apresentou alta correlacdo com a umidade do agucar
(c3637 = 0,8101). A cor € o principal item de classificagédo do aglcar, e valores mais altos
indicam um amarelecimento visual do cristal. Aclcares de maior cor impactam negativamente
na qualidade de produtos cujo diferencial € a cor ou transparéncia, como bebidas, balas e
sorvetes (OLIVEIRA; ESQUIAVETO; SILVA JUNIOR, 2007). Na usina em estudo, 0

principal produto era o acucar cristal branco tipo 2, com cor abaixo de 150 Ul.

E recomendavel que a umidade do agUcar, apds passagem pelos secadores, seja
menor que 0,1%, de modo a evitar problemas durante o acondicionamento do produto, tais
como: aglomeracdo e empedramento dos cristais, perda de brilho, inversdo da sacarose e
amarelecimento (SARANTOPOULOS; OLIVEIRA; CANAVESI, 2002).

A alta correlacdo entre essas duas variaveis, importantes indicadores da
qualidade do acgucar produzido, indicou que altos valores de cor estiveram relacionados a
ocluséo e a inclusdo liquida. A ocluséo liquida refere-se a presenca de peliculas de mel na
superficie dos cristais de aglcar, o que também aumenta a umidade do produto final, e,
geralmente, é consequéncia de falhas na etapa de centrifugacdo. Ja a inclusdo € a presenca de
mel no interior dos cristais, fenébmeno que ocorre principalmente durante a fase de crescimento
dos cristais. A inclusdo do mel nos cristais esta associada a altera¢fes bruscas nas condi¢des de
supersaturacdo durante a etapa de cozimento, é favorecida em altas velocidades de crescimento
e em cristais maiores (MULLIN, 2001), e na presenca de compostos que alteram o habito
cristalino por meio de inibi¢do de uma das faces, como o amido e a dextrana (SCHLUMBACH,;
PAUTOV; FLOTER, 2017). O mel, rico em contaminantes e compostos coloridos, além de
diminuir a pureza do agucar produzido, contribui também para aumento de sua cor, como
discutido em maiores detalhes no tdpico seguinte, quando analisados os resultados da analise

PCA e da regressao PLS para a cor do agucar.
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3.3.2 PCA e PLS para as variaveis quantidade e cor do acucar produzido

Na Tabela 3.4, estdo as varidveis que apresentaram 0s maiores valores de
correlacdo com a quantidade total de actcar produzido, de acordo com a matriz de correlacdes
do PCA, bem como as varidveis que apresentaram os maiores coeficientes na regressdo PLS,
tendo a variavel quantidade de agucar produzido como resposta.

Tabela 3.4 — Variaveis altamente correlacionadas a quantidade total de agUcar produzido, de acordo
com a matriz de correlacbes do PCA e com a regressao PLS

Matriz de correlagGes do PCA Regresséo PLS
Ci3q Variavel i m;, Variavel i

06944  7— Aproveitamento detempo | 0,954 -~ Quantidade total de cana
processada

1 — Quantidade total de cana

0,6771 0,1909 7 — Aproveitamento de tempo
processada

0,6129 2 - Concentracdo de ART nacana | 0,1127 12— Pureza do xarope flotado

-0,5607 36 — Cor do acticar 10,1083 ° ~ Concentracdo de impurezas

vegetais na cana
2 — Concentracdo de ART na

0,5413 12 — Pureza do xarope flotado 0,1071 cana

Na Figura 3.2, é apresentado o gréafico de coeficientes da matriz M, resultante da
regressdo PLS para a quantidade de acUcar produzido. O grafico de selecdo do modelo é

mostrado na Figura 3.3.

Figura 3.2 — Grafico de coeficientes da regressdo PLS para quantidade de agucar produzido
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Figura 3.3 — Gréfico de selecdo do modelo de PLS para quantidade de agucar produzido, pelo método
de validacdo cruzada
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O R2 de ajuste sempre aumenta quando sdo adicionados mais componentes ao
modelo, porém a adicdo de componentes ndo implica aumento do R2 de predi¢do. Quando sdo
adicionados componentes para ajustar efeitos que ndo sdo importantes na populacéo, o Rz de
predicdo comeca a diminuir, caracterizando modelo com excesso de ajuste. Tal modelo se
adapta aos dados amostrais e perde a capacidade de predi¢do em relagdo a populagdo. Dessa
forma, pelo método de validacdo cruzada, foi selecionado o modelo com dois componentes

principais, com R2 de ajuste igual a 0,7968 e R2 de predicdo das respostas igual a 0,7090.

Nota-se que, tanto na matriz de correlagdes @ do PCA, quanto na regressao PLS,
a quantidade total de acucar produzido diariamente esteve altamente ligada a variaveis
relacionadas a quantidade de sacarose disponivel para processamento na fabrica de acUcar:
quantidade total de cana processada no dia, concentracdo de ART na cana e pureza do xarope
flotado.

O aproveitamento de tempo também mostrou alta correlagdo com a quantidade
de aglcar produzido nas duas analises realizadas. Conforme j& citado, esta varidvel é um
indicativo do grau de estabilidade da planta industrial. Os dias em que este valor foi elevado
apresentaram alta producéo de agucar, indicando que, além de quantidade de material para
processamento, altas producdes de acucar dependeram também de alta estabilidade do processo.

A correlagdo com a cor do agucar apresentou valor negativo no PCA, o que

significa que altas producdes de agucar estiveram altamente correlacionadas a cores baixas, ou
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seja, a acucar de melhor qualidade. Isto ocorreu, pois, os dias de alta producéo de aglcar no
periodo estudado foram dias de estabilidade da planta industrial, nos quais o controle da
qualidade do acucar se deu com maior facilidade. Em dias de alta instabilidade, além da
quantidade de acucar produzida ser baixa, ndo se conseguiu manter a qualidade do produto. Isto
reforca a necessidade de uma boa qualidade de manutencdo, para garantia de um bom
aproveitamento de tempo e, consequentemente, da estabilidade do processo.

Na regressdo PLS, destacou-se, também, a concentracdo de impurezas vegetais
na cana, ou seja, folhas, ponteiros e raizes, partes da planta com alto teor de amido. Na etapa
de tratamento do caldo, ocorre uma diminuicdo da concentracdo de amido, ja& que as altas
temperaturas induzem sua floculacdo. Porém, a moagem da cana crua, advinda de colheita
mecanizada, tem levado a um aumento significativo na concentracdo de impurezas vegetais,
tornando mais dificil a remocao do amido durante o tratamento. A parcela dessa impureza que
permanece no processo acaba por retardar o processo de cristalizacdo, o que explica o valor

elevado e negativo desse coeficiente na regressdo (MERHEB, 2014).

A Tabela 3.5 apresenta as variaveis com maiores correlagdes com a cor do aglcar
produzido, pela matriz de correlagcbes do PCA, e também as que apresentaram maiores

coeficientes na matriz M da regressao PLS para a cor do acgUcar.

Tabela 3.5 — Varidveis altamente correlacionadas & cor do agucar produzido, de acordo com a matriz
de correlages do PCA e com a regressao PLS

Matriz de correlacdes do PCA Regressédo PLS
Ci3e Variavel i m,;3e Variavel i
0,8101 37 — Umidade do acucar 0,2139 37 — Umidade do acucar
0,7926 38 — Concentracéo de cinzas no 0,2029 38 — Concentrac¢do de cinzas no

acucar acucar

41 — Concentracao de pontos

0,7724 . -0,1500 35 — Polarizacdo do agucar
pretos no agucar

-0,7702 35 — Polarizacdo do agucar 0,1277 44 — Turbidez do agucar

0,7414 44 — Turbidez do agUcar 0,1272 41 — Concentragdo de pontos

pretos no agucar

A Figura 3.4 mostra o grafico de coeficientes do PLS, e a Figura 3.5 apresenta o
gréfico de selecdo de modelo. Neste caso, foi selecionado o modelo com trés componentes
principais, com R2 de ajuste igual a 0,8854 e R de predicdo das respostas igual a 0,7816.
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Figura 3.4 — Gréfico de coeficientes da regressdo PLS para cor do agucar
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Figura 3.5 — Grafico de selecdo do modelo de PLS para cor do agUcar, pelo método de validagao
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A umidade foi a variavel que apresentou maior correlacdo com a cor do agucar,
e, também, a que apresentou maior coeficiente na regressdo PLS. A relacdo entre essas duas
variaveis, ja citada anteriormente, esta ligada ao mel presente nos cristais de acucar, pelos
fendmenos de oclusdo e inclusdo liquidas. O mel é rico em contaminantes, e como se pode
observar na Tabela 3.5, a presenga destes contaminantes nos cristais é a responsavel pelo

aumento da cor do agucar produzido.

A concentragdo de cinzas condutimétricas no aglcar representa o teor de

compostos inorganicos, como sais de potassio, sédio, calcio, ferro, na forma de cloretos,



CAPITULO 3 67

sulfatos e carbonatos, além de silicatos e sulfitos, e sua determinacao baseia-se na grandeza de
condutividade elétrica. Essas substancias salinas tém sua origem no préprio caldo de cana e
também sdo incorporados a ele pelo processo industrial, principalmente durante o processo de
tratamento do caldo (MERHEB, 2014). Schlumbach; Pautov; Fléter (2017) estudaram a
contribuicdo da inclusdo liquida de mel para o aumento de cor do aglcar, por meio da
determinacéo da transferéncia de cinzas do xarope para os cristais, partindo da premissa de que

a presenca de cinzas nos cristais é resultado da incluséo.

A determinacdo da concentra¢do de pontos pretos no agucar, outro parametro
indicativo da qualidade do acucar, é realizada por contagem das particulas de coloragdo
contrastante com a cor dos cristais de acUcar, compostas de ferrugem, limalha de ferro,
bagacilho, compostos caramelados e fuligem (LOPES; BORGES, 2004). Os pontos pretos
podem ser percebidos visualmente em refrigerantes e liquidos transparentes, ou sentidos pela
lingua em balas e chocolates (OLIVEIRA; ESQUIAVETO; SILVA JUNIOR, 2007).

A polarizacdo representa a porcentagem de sacarose no agucar, € apresentou
correlagdo negativa com a cor do agucar. Ou seja, quanto menor a polarizacdo, maior foi a cor
do acUcar. Isso ocorreu, pois, aglcares com polarizacdo baixa sd0 menos puros, ou seja,
apresentam maiores concentracdes de contaminantes, como dextrana, amido, cinzas, que estdo
relacionados a menor qualidade do produto (OLIVEIRA; ESQUIAVETO; SILVA JUNIOR,
2007).

Por fim, a turbidez do agucar representa a dificuldade da luz em atravessar a
solucdo acucarada devido a presenca de particulas em suspensdo que provocam a dispersao da
luz transmitida. A turbidez é uma caracteristica indesejavel em refrigerantes e bebidas
alcodlicas, e esta diretamente relacionada a presenca de dextrana e amido no agucar produzido,
como demonstrado nos experimentos de cristalizacdo por evaporacdo a vacuo realizados por
Merheb et al., 2016. Na matriz de correlac@es, a cor do acucar também apresentou correlacédo
positiva expressiva com a concentracdo destes dois contaminantes nos cristais: 0,5557 para o

amido e 0,5843 para a dextrana.
3.3.3 Componentes principais da variabilidade do processo

A Tabela 3.6 apresenta os autovetores correspondentes aos trés componentes
principais na decomposi¢do da matriz de correlacGes, os autovalores referentes a cada um, e 0s
carregamentos de cada variavel original sobre eles. Os trés maiores carregamentos de cada

componente principal estdo destacados em negrito e italico. A porcentagem da variancia do
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componente principal é calculada dividindo-se o autovalor correspondente a ele pela soma dos

autovalores da matriz de correlaces.

Tabela 3.6 — Autovetores, autovalores, porcentagens individual e cumulativa da variancia dos dados
explicada pelos trés componentes principais

Variavel PC1 PC> PCs
1 Quantidade total de cana processada -0,0940 10,0476 -0,2936
9 Concentragéo de ART (igtr]];ares redutores totais) na 02055 01502 -01581
3 Tempo médio de corte da cana 0,0836 0,0976 -0,1594
4 Concentracdo de impurezas minerais na cana 0,1388 0,1293 0,0749
5 Concentracdo de impurezas vegetais na cana 0,0803 0,0570 0,3126
6 Concentracdo de dextrana na cana 0,1247 -0,0201 0,1394
7 Aproveitamento de tempo -0,1143 0,0534 -0,2796
8 Pressdo do vapor vegetal -0,0505 0,1827 -0,0185
9 Pressdo da linha de agua dos condensadores -0,0335 0,1204 -0,0096
10 Brix do xarope flotado -0,0496 0,2825 -0,0354
11 Pol do xarope flotado -0,0694 10,2830 -0,0466
12 Pureza do xarope flotado -0,1574 10,0991 -0,0949
13 pH do xarope flotado 0,0391 -0,0672 -0,1402
14 Cor do xarope flotado 0,1760 -0,0562 0,0347
15 Turbidez do xarope flotado 0,1657 0,0386 0,0694
16 Brix do mel pobre -0,0670 0,1442 -0,0345
17 Pol do mel pobre -0,0696 10,2437 0,0228
18 Pureza do mel pobre -0,0172 10,2357 0,1147
19 Brix do mel rico 0,0257 0,1211 -0,1091
20 Pol do mel rico -0,0102 0,2046 -0,0185
21 Pureza do mel rico -0,0679 0,2015 0,1659
22 Brix da massa A -0,0494 10,0616 -0,0893
23 Pol da massa A -0,1217 0,1707 0,1188
24 Pureza da massa A -0,1081 0,1586 0,2160
25 Brix da massa B -0,0558 0,0756 -0,1552
26 Pol da massa B -0,0003 0,2113 0,1061
27 Pureza da massa B 0,0331 0,1955 0,2142
28 Brix do magma 0,0301 0,0610 -0,2593
29 Pol do magma -0,0180 10,0774 -0,2282
30 Pureza do magma -0,0781 0,0292 0,0550
31 Brix do mel final -0,0603 0,0855 -0,1637
32 Pol do mel final -0,1037 10,2448 0,0720
33 Pureza do mel final -0,0835 0,2354 0,2028
34 Quantidade total de acucar produzido -0,2240 10,0476 -0,2441
35 Pol do acucar -0,2538 -0,1177 0,0615
36 Cor do agucar 0,2757 0,0730 -0,0030
37 Umidade do agucar 0,2394 0,0519 -0,0416
38 Concentracédo de cinzas no agucar 0,2583 -0,0354 -0,0814
39 Concentracdo de sulfito no agUcar 0,0643 0,0116 -0,2544
40 Residuos insoluveis no agucar (comparativo) 0,2215 0,1176 -0,0895
41 Concentracdo de pontos pretos no agucar 0,2557 0,1321 -0,1053

42  Concentracdo de particulas magnetizaveis no agucar  0,1817 0,0403 -0,0238
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43 pH do agucar -0,0280 0,1661 -0,1882
44 Turbidez do acucar 0,2524 0,1162 -0,1271
45 Concentracdo de dextrana no agucar 0,2228 0,1641 -0,0169
46 Concentracdo de amido no agucar 0,2387 10,1081 -0,0289
47 Presenca de flocos alcodlicos no acucar 0,1874 0,1726 0,0396
48 Filtrabilidade do acucar 0,1823 -0,0255 -0,0741
49 Tamanho medio (AM) do agUcar 0,0178 -0,1735 10,0536
50 Coeficiente de variacdo (CV) do aclcar 0,0955 -0,0648 -0,0712

Autovalores 9,41 7,03 4,02
Porcentagens individuais (%) 18,82 14,06 8,04
Porcentagens cumulativas (%0) 18,82 32,88 40,92

Na Figura 3.6, estdo representados os autovalores de cada componente. Os trés

primeiros componentes responderam, juntos, por 40,92% da variancia total dos dados

analisados.

Autovalor

Figura 3.6 — Autovalores de cada componente no PCA
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Na combinacdo linear das 50 variaveis originais para composicdo do

componente principal PC1, as varidveis com maiores carregamentos foram: cor do agucar

produzido, com peso 0,2757; concentracdo de cinzas no aglcar, com peso 0,2583 e

concentragdo de pontos pretos no agucar, com peso 0,2557. Nota-se que o0 componente principal

PCy, responsavel por 18,82% de toda a variacdo dos dados analisados no periodo, apresentou

como principais fatores trés importantes varidveis relacionadas a qualidade do produto final.

Isso evidencia alta variagdo da qualidade do agucar no periodo estudado, resultado da grande

instabilidade de processamento observada nos meses em questao.

Tal instabilidade esteve relacionada a problemas mecéanicos apresentados pelas

moendas e a desarmes do gerador de energia elétrica. Esses dois fatores, que ocorreram com



70 CAPITULO 3

alta frequéncia durante todo o periodo, causavam, por consequéncia, grande instabilidade nas

vazOes de material para processamento e na presséo de vapor.

Ja para o componente principal PC>, responsavel por 14,06% da variancia total,
as variaveis originais com maiores pesos foram: pol do xarope flotado, com peso 0,2830; brix
do xarope flotado, com peso 0,2825 e pol do mel final, com peso 0,2448. Essas variaveis estéo
relacionadas a concentracdo de aclcar nos materiais do cozimento: xarope flotado, que é a
corrente de entrada no processo de cozimento, e mel final, que é a corrente residual deste
processo. O PC» indicou que um maior controle sobre as concentragdes dos materiais do
processo de fabricacdo de agUcar seria fundamental para diminuicdo da variabilidade da planta.

No caso do terceiro componente principal, PCs, as variaveis que mais se
destacaram na combinacdo linear foram: concentragdo de impurezas vegetais na cana, com peso
0,3126; quantidade total de cana processada, com peso -0,2936 e aproveitamento de tempo,
com peso -0,2796. O PCg, responsavel por 8,04% da variancia total dos dados, apresentou como
variaveis de maior peso caracteristicas da matéria-prima processada e o indicador de

instabilidade da planta.

No ano de 2015, a usina cujos dados foram utilizados neste trabalho havia
planejado produzir 1,68 sacos de aclcar (de 50 quilos) por tonelada de cana moida. Porém,
foram produzidos 1,37 sacos por tonelada de cana. Supondo que houvesse maior controle sobre
as variaveis altamente correlacionadas a quantidade de agUcar produzido, e, que esse controle
fosse suficiente para alcancar a producdo de acUcar planejada, teriam sido produzidos 942.567
sacos de acUcar adicionais. Considerando, ainda, que, no referido ano, o valor médio do saco
de acucar cristal foi igual a R$ 55,73 (UDOP, 2018), a usina teria uma receita adicional de R$
52,5 milhdes com a venda deste produto. Com relacdo a qualidade do agucar produzido, o
mercado oferece prémios sobre o valor de venda do saco de agucar, caso este tenha cor abaixo
de 150 Ul. A producdo de aclcar que atendeu a este requisito, no mesmo ano, foi 1.303.208
sacos abaixo do planejado. Considerando que um maior controle sobre as variaveis que
apresentaram altas correlagdes com a cor do agucar levasse ao atendimento da qualidade

planejada, os ganhos seriam ainda maiores.
3.4 Conclusdes

Dentre as 50 variaveis analisadas nos 101 dias de produgdo, destacou-se, na
matriz de correlagdes do PCA, arelacdo entre a presenca de flocos alcodlicos e as concentracfes

dos polissacarideos amido e dextrana no agucar produzido. Apresentaram, tambem, altas
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correlagdes entre si: brix e pol do xarope flotado; quantidade total de cana processada e
aproveitamento de tempo; brix e pol do mel pobre; brix e pol do mel rico; pol e pureza da massa

B; cor ICUMSA e umidade do acucar; brix e pol do magma; brix e pol do mel final.

As variaveis que apresentaram as maiores correlagdes com a quantidade total de
acucar produzido, de acordo com a matriz de correlagbes do PCA, foram: aproveitamento de
tempo, quantidade total de cana processada, concentracdo de ART na cana, cor do agUcar e
pureza do xarope flotado. Pela regressao por PLS, as variaveis com maiores coeficientes, tendo
como variavel resposta a quantidade de agucar produzido, foram: quantidade total de cana
processada, aproveitamento de tempo, pureza do xarope flotado, concentracdo de impurezas
vegetais na cana e concentracdo de ART na cana. Ambas analises mostraram que altas
producdes de acucar ocorreram em dias de estabilidade do processo, com alta moagem, com
matéria-prima mais concentrada em agucares e com menor quantidade de impurezas, resultando

também em um produto final de melhor qualidade.

Apresentaram alta correlagdo com a cor do agucar produzido variaveis também
relacionadas a qualidade do produto final, tanto no PCA quanto na regressao por PLS: umidade
do acgucar, concentracdo de cinzas e pontos pretos, polarizagdo e turbidez. As anélises indicaram
que acucar de menor cor esteve relacionado a menores concentragdes de outros compostos que
ndo a sacarose, como agua, sais inorganicos, fuligem, bagacilho, ferrugem, caramelo, dextrana

e amido.

Os trés principais componentes resultantes da analise PCA responderam por
40,92% da variancia total dos dados. O PC1, com peso de 18,82%, foi composto principalmente
por variaveis relacionadas a qualidade do acUcar produzido: cor, concentracdo de cinzas e
pontos pretos. J& 0 PCy, responsavel por 14,06%, apresentou como variaveis principais as
relacionadas a concentracao de aglcar nas correntes da etapa de cozimento: brix e pol do xarope
flotado, e pol do mel final. Por sua vez, o PCs, com peso de 8,04%, foi composto
primordialmente por varidveis relacionadas as caracteristicas da cana-de-agucar processada e a
estabilidade de processamento industrial: concentragdo de impurezas vegetais na cana,
quantidade total de cana processada e aproveitamento de tempo. Dessa forma, esfor¢os no
sentido de reducédo da variabilidade da planta industrial deveriam se concentrar, inicialmente,

na reducgéo da variabilidade das variaveis citadas.
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Capitulo 4 — CRISTALIZACAO DA SACAROSE: MODELAGEM E AVALIAGCAO
DAS RESPOSTAS DA PRODUCAO FRENTE A VARIACOES TIPICAS DO
PROCESSO?

RESUMO
Na maioria das usinas de agucar e etanol brasileiras, o processo de cristalizacdo da sacarose é
realizado no sistema conhecido como cozimento em duas massas. Considerado uma etapa
fundamental para obtencdo de aglcar na qualidade desejada, esse processo representa grande
parcela dos custos de producdo das industrias, dado seu alto gasto energético, baixo grau de
automatizacdo e alta demanda de mao-de-obra. Assim, este trabalho teve por objetivo
implementar um modelo fenomenoldgico do cozimento em duas massas, utilizando o software
EMSO. Os resultados da simulacdo foram validados por meio da comparagdo com os dados do
processo real de uma usina localizada no interior do Estado de Séo Paulo. O tamanho médio
dos cristais na simulagéo foi de 0,64 mm, com coeficiente de variacdo igual a 30,58%, enquanto
a producdo real apresentou tamanho médio de 0,65 mm e coeficiente de variacdo igual a 25,36%
no periodo estudado. Para ilustrar o impacto das impurezas na producdo de aclcar, foram
impostas a simulacéo alteracdes na pureza do xarope. Também foram alterados o brix do xarope
e as condicOes do vapor, de forma a simular a instabilidade observada no processo real. Os
resultados mostraram que a concentragdo de impurezas no processo exerceu grande influéncia
sobre a distribui¢do de tamanho dos cristais produzidos. Por outro lado, o brix do xarope e a
vazao de vapor vegetal, apesar de ndo afetarem a distribuicdo de tamanho dos cristais, tiveram
grande influéncia sobre a concentragdo maéssica de cristais na massa. Espera-se que 0s
resultados obtidos contribuam para o desenvolvimento de estratégias de controle para os

cozedores de acUcar, reduzindo, assim, o impacto do custo dessa etapa do processo nas usinas.

Palavras-chave: cristalizacdo da sacarose, industria de actcar, modelagem fenomenoldgica,

simulagdo, EMSO
4.1 Introducéo

A cristalizacdo industrial do agucar, juntamente com a etapa precedente de
evaporacao do caldo de cana, sdo processos de alto gasto energético e, portanto, representam

uma parcela significativa dos custos de producdo. Os dois processos estdo intimamente

'Este trabalho foi aceito para publicacdo no periddico Brazilian Journal of Chemical Engineering (ISSN
0104-6632, 1678-4383), com o titulo “Sucrose Crystallization: Modeling and Evaluation of Production
Responses to Typical Process Fluctuations”.
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relacionados, pois, além de fornecer o xarope, matéria-prima para a cristalizacdo, a evaporacao
do caldo ainda é responsavel pela geracdo do vapor utilizado durante a cristalizacdo do agucar
(SHAMIM et al., 2016). Dados os altos custos envolvidos nas duas operagdes, a importancia
da etapa de cristalizacdo para a qualidade do actcar produzido, e o baixo nivel de automatizacéo
encontrado nas usinas, esses processos tém sido estudados, com esforgos no sentido de
encontrar modelos que o0s representem de maneira satisfatoria, e que permitam o

desenvolvimento de estruturas de controle adequadas.

Vérios autores estudaram a cinética de cristalizacdo da sacarose, sob abordagens
diversas. Enquanto alguns trabalhos visaram & determinacdo dos parametros cinéticos da
cristalizacdo a partir de solucBes puras de sacarose, sob diferentes condi¢fes de supersaturacao
e agitacdo (HOWELL et al., 2002; KHADDOUR et al., 2010; VAN HOOK, 1944), outros
estudaram a reducdo da taxa de crescimento dos cristais e a alteragdo do seu habito na presenca
de contaminantes comumente presentes no processo industrial, como rafinose, glicose, frutose
e sais (MARTINS; ROCHA; REIN, 2005; OUIAZZANE et al., 2008b; VAN HOOK, 1946,
1948).

Van Hook (1945) realizou experimentos que sugeriram que a taxa de
crescimento dos cristais em determinadas condi¢Bes de operagdo é controlada pela etapa de
deposicdo das moléculas na rede cristalina, e ndo pelo transporte da sacarose na fronteira
solucgéo-cristal. Liang e Hartel (1991) propuseram uma modelagem para o crescimento dos
cristais em um cristalizador continuo, considerando a dispersdo da velocidade de crescimento.
Este fendmeno, observado experimentalmente pela primeira vez por White e Wright (1971)
apud Mullin (2001), leva em conta que cristais com 0 mesmo tamanho inicial, e sujeitos as
mesmas condic¢des de temperatura, supersaturacdo e pureza, podem crescer a diferentes taxas.
As principais causas para a dispersdo da velocidade de crescimento séo os diferentes graus de
deformacdo na estrutura cristalina, que acontecem devido as tensées mecanicas transmitidas
aos cristais por cisalhamento com o fluido, com outros cristais, com o agitador, ou outras partes
do cristalizador (MULLIN, 2001). Ouiazzane et al. (2008a), por sua vez, utilizaram o processo
de resfriamento em batelada para determinacdo dos parametros cinéticos de nucleacdo
secundaria e crescimento. Kumar; Martins; Rocha (2008) construiram e testaram uma rede

neural para analisar o crescimento dos cristais sob diferentes condi¢Ges de operacao.

Outros trabalhos se propuseram a modelar e simular o processo industrial de
cristalizacdo da sacarose. Chordo (1995) desenvolveu um modelo matematico fenomenologico

para a simulacdo da cristalizacdo, incluindo os fendmenos de nucleacdo, crescimento e
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aglomeracdo, implementou sensores para acompanhamento de variaveis do processo que ndo
sdo facilmente medidas, e determinou experimentalmente pardmetros relacionados a
transferéncia de calor e massa no cristalizador. Georgieva; Meireles; Feyo de Azevedo (2003)
propuseram um modelo hibrido para um cristalizador de refino de agucar, baseado em dois
maodulos: o primeiro, fenomenoldgico, contendo os balancos de massa, energia e populacional;
0 segundo, uma rede neural para estimar os parametros cinéticos de nucleacdo, crescimento e

aglomeracao.

Alguns trabalhos preocuparam-se, ainda, com a integracdo do processo de
cozimento com as demais etapas industriais de producdo de aglcar. Jesus (2004) modelou a
evaporacdo em multiplo efeito e o processo de um cozedor industrial de granagem, comparando
os resultados da simulacdo com dados reais dos dois processos. Mazaeda et al. (2014)
descreveram um modelo de otimizagdo do cristalizador com relagdo ao consumo de vapor,
frente a variagdes de vazdo, concentracdo e pureza do xarope utilizado como matéria-prima.
Shamim et al. (2016) também propuseram um modelo de otimizacdo do consumo de vapor,

considerando, inclusive, a etapa precedente de evaporacgédo do caldo.

Além do interesse pratico de modelagem da cristalizagdo, a busca por modelos
para descrever esse processo também encontra grande interesse na area cientifica, pois 0s
mecanismos envolvidos na cristalizacdo ainda ndo sdo bem conhecidos (GEORGIEVA,
MEIRELES; FEYO DE AZEVEDO, 2003). Dificuldade adicional é encontrada na simulagdo
da cristalizagdo em duas massas, muito utilizada nas usinas brasileiras que produzem tanto
acucar como etanol, visto que ainda ha pouca referéncia sobre ela na literatura (CHEN; CHOU,
1993; DIAS et al., 2015; HUGOT, 1986). Entretanto, o desenvolvimento de uma simulacédo
dindmica deste processo industrial de cristalizagdo, com reciclo do mel, se faz necessario para

que se possa testar a eficacia de possiveis estruturas de controle.

Assim, este trabalho teve como objetivo implementar um modelo no software de
simulacdo EMSO (Environment for Modeling, Simulation and Optimization) do processo de
cristalizacdo em duas massas, com reciclo do mel. O modelo foi baseado nos principios
fundamentais de conservagdo de massa e energia, e no balanco populacional, incluindo os
fendmenos de nucleacdo e dispersdo da velocidade de crescimento dos cristais. Foram
estudadas, também, as relacOes entre as condi¢cdes operacionais e as respostas da producao de
agucar, por meio de alteracGes em variaveis do xarope e do vapor, consideradas como entradas

da simulacao.



78 CAPITULO 4

4.2 Materiais e métodos

A primeira parte deste tOpico apresenta o processo de cristaliza¢do industrial de
acucar em duas massas, utilizado como base para as simulacGes realizadas. Na segunda parte,
séo apresentadas as principais equacdes do modelo.

4.2.1 Simulagdes do processo de cristalizacdo em duas massas

O processo de cristalizacdo industrial do agucar em duas massas, representado
na Figura 4.1, foi modelado e implementado no software EMSO, simulador cuja linguagem de
programacdo é orientada a objetos, possibilitando, dessa forma, a constru¢do de modelos
complexos, em regime estacionario ou transiente, a partir de outros mais simples, por meio dos

conceitos de heranca e composicao.

Figura 4.1 — Diagrama de blocos do processo de cristalizacdo industrial do agicar em duas massas
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Fonte: Acervo pessoal

A ferramenta de modelagem, simulacdo e otimizacdo de processos dindmicos
EMSO foi desenvolvida e apresentada por Soares e Secchi (2003) e, além da linguagem
orientada a objetos, que facilita o uso e o entendimento do sistema como um todo e de cada
operacdo individualmente, apresenta alta flexibilidade no uso de seus diversos recursos. Ha trés
entidades principais entidades na linguagem: models, devices e flowsheets (RODRIGUES;
SOARES; SECCHI, 2010; SOARES; SECCHI, 2003, 2004).

Model é a descricdo matematica de algum equipamento real, parte de algum
processo, ou até mesmo de um software. Cada model pode conter parametros, variaveis,

equac0es, condi¢des iniciais e condi¢es de contorno. Um Unico model pode ser usado para
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representar diversos devices, 0s quais tém a mesma estrutura, mas podem ter diferentes
parametros ou especificagdes. No flowsheet, os devices sdo conectados um ao outro,
representando um processo real. O software tem uma interface grafica amigavel, que possibilita
a manipulacdo de varios models, juntamente com resultados e ilustracbes graficas
(RODRIGUES; SOARES; SECCHI, 2010; SOARES; SECCHI, 2003, 2004).

O processo utilizado como base para a modelagem foi o de uma usina localizada
no interior do Estado de So Paulo, no qual um cozedor de massa B era utilizado para o
procedimento de “granagem” — ou crescimento de sementes. As sementes sd0 uma suspensao
em etanol anidro de uma populacdo conhecida de cristais de sacarose. Nesse cozedor, eram
realizadas as seguintes etapas: enchimento da calandra com mel A, concentracao, granagem e
enchimento total com mel A. A partir de entdo, a massa era dividida entre trés cozedores de
massa B, em procedimentos conhecidos como “cortes”. Os trés cozedores eram alimentados,

entdo, com mel A.

Durante todo o processo, as vazdes de mel e vapor eram controladas
manualmente de forma a evitar a dissolucdo de cristais ou a formacéo de falsos grdos por
nucleacdo espontdnea. Na simulacdo, as vazdes de mel e vapor de cada etapa foram
selecionadas de modo que o coeficiente de supersaturacdo durante todo 0 processo se
mantivesse dentro dos limites da zona metaestavel, entre 1,0 e o limite critico, por volta de 1,2
(HUGOT, 1986; MULLIN, 2001). Os volumes a serem completados em cada etapa foram
baseados nos cozedores de massa B da usina em estudo, com calandra de 26 m? e volume total
de trabalho igual a 65 m3. Apds completar-se o volume dos trés cozedores de massa B, ocorriam
ainda as etapas de aperto, para alcancar a concentracdo desejada de cristais, e descarregamento

da massa nos cristalizadores.

Ja no cozimento de massa A, o enchimento da calandra dos cozedores era feito
com magma, ou agucar imido proveniente da centrifuga de massa B. A partir de entdo, ocorriam
as etapas de concentracdo, enchimento com xarope flotado, divisdo da massa entre dois
cozedores, enchimento dos dois cozedores com xarope flotado, aperto e descarregamento nos
cristalizadores de massa A. As vazdes de xarope e vapor durante as etapas de enchimento
também foram tais que a supersaturacdo se mantivesse dentro dos limites da zona metaestavel.
Neste caso, foram utilizados como referéncia os cozedores de massa A da usina em estudo, com
calandra de 14 m3 e volume total de trabalho igual a 40 m3. A Figura 4.2 apresenta, de forma

esquematica, os procedimentos descritos para os cozimentos A e B.
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Figura 4.2 — Receita dos cozimentos A e B
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Fonte: Acervo pessoal

A simulacdo base foi feita utilizando vapor com pressao absoluta de 1,70 bar e
temperatura igual a 115°C, caracteristicas do vapor vegetal gerado na etapa de evaporacdo do
caldo, precedente a cristalizacdo. A pressao absoluta no interior dos cozedores foi mantida em
0,23 bar, ou vacuo de 22,7 inHg, que na pratica industrial é garantida por meio de

condensadores ou multijatos.

O brix e a pureza do xarope flotado, utilizado no cozimento de massa A, foram
considerados iguais as médias dessas variaveis no periodo entre 01 de junho e 31 de outubro de
2015 na usina em estudo: 58,27% e 85,92%, respectivamente. A temperatura do xarope flotado

foi mantida em 65°C, valor tipico dessa corrente apds a saida dos evaporadores.

A temperatura da agua adicionada a massa para controlar a supersaturacao e
usada para diluir o magma foi considerada igual a 90°C. Em média, esta é a temperatura do
condensado dos evaporadores, que, no processo industrial, é utilizado para essas finalidades. A
Tabela 4.1 resume as principais entradas da simulagao base dos cozimentos.

A modelagem do processo de cristalizacdo nos cozedores A e B englobou os
balangos de massa, energia e populacional. Foram considerados os mecanismos de nucleagéo e
dispersdo da velocidade de crescimento, que sdo apresentados na secéo 4.2.2. As simplificacdes
assumidas no modelo foram: (i) a massa € perfeitamente homogénea em todo o volume do
cozedor; (ii) sua temperatura é uniforme; (iii) o coeficiente de forma do cristal ndo varia durante
o processo; (iv) todo vapor fornecido é condensado (CHORAO, 1995; GEORGIEVA;
MEIRELES; FEYO DE AZEVEDO, 2003; JESUS, 2004; MARCINIUK JUNIOR, 2015).
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Tabela 4.1 — Entradas da simulacdo base dos cozimentos

Massa B Massa A
Pressdo absoluta do vapor de bar 1.70 170
aquecimento
Temperatura do vapor de aquecimento °C 115,0 115,0
Temperatura da agua °C 90,0 90,0
Presséo absoluta no interior do cozedor  bar 0,23 0,23
Enchimento da calandra
Vazao de vapor t/h 0 0
Vazao de mel A / magma m3/h 78,0 42,0
Vazao de agua m3/h 0 0
VVolume maximo m3 26,0 14,0
Concentracéao
Vazdo de vapor
- até supersaturacao 1,06 t/h 17,4 1,9
- ap0s supersaturacao 1,06 t/h 114 0,6

Vazdo de mel A / xarope
vazao necessaria vazao necessaria

- até supersaturacédo 1,06 m3h paracompensara para compensar a
vaporizacao vaporizacao
- ap0s supersaturacdo 1,06 m3/h 0 0
Vazao de agua m3/h 0 0
Volume maximo m3 26,0 14,0
Granagem
Vazao de vapor t/h 1,9 -
Vazéo de mel A m3/h 0 -
Vazao de agua m3/h 0 -
Volume maximo m3 26,0 -
Enchimento
Vazao de vapor t/h 3,8 8,9
Vazdao de mel A / xarope m3/h 44,0 26
Vazdo de 4gua m3/h 0,8 0,2
Volume maximo m3 65,0 40,0
Corte 1
Vazao de vapor t/h 3,8 12,7
Vazdao de mel A / xarope m3/h 44,0 28,0
Vazdo de 4gua m3/h 0,2 0,2
Volume maximo m3 130,0 80,0
Corte 2
Vazéo de vapor t/h 13,9 -
Vazdo de mel A m3/h 50,0 -
Vazao de agua m3/h 0,2 -
Volume maximo m3 195,0 -
Aperto
Vazéo de vapor t/h 25,3 16,5
Vazéo de mel A/ xarope m3/h 0 0
Vazao de agua m3/h 0 0

Volume méaximo m3 195,0 80,0
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Em usinas nas quais ndo ha producao de etanol, existe o interesse em se esgotar
as massas, ou seja, diminuir a0 maximo sua pureza. Nessas usinas, além de adotar-se o sistema
de cozimento em trés massas, € desejavel que o processo de cristalizacdo continue ocorrendo
nos cristalizadores, por resfriamento até aproximadamente 50°C, que pode se dar de forma
natural ou forcada. No caso do resfriamento natural, sdo recomendados altos tempos de retencéo
da massa nos cristalizadores, em torno de dois ou trés dias, enquanto nos cristalizadores com
resfriamento forcado, esse tempo pode cair para cerca de 15 horas. Faz-se necessario, ainda, o
reaquecimento da massa ap0s esse periodo, para diminuir sua viscosidade e possibilitar a
centrifugacdo (HUGOT, 1986; PAYNE, 1989).

Na maioria das usinas brasileiras, e também na usina em questdo, ndo ha
interesse em se esgotar as massas, pois 0 mel final é destinado a producdo de etanol
(FERNANDES, 2011). Dessa forma, além de ser utilizado o sistema de cozimento em duas
massas, 0s cristalizadores séo utilizados apenas como tanques de passagem entre 0 cozimento
e a centrifugacdo. Ndo ha circulacdo de agua para resfriamento forcado da massa, e 0s
equipamentos recebem massa proveniente das bateladas de cozimento em intervalos curtos de
tempo, de forma que ndo héa resfriamento significativo que promova um crescimento adicional
dos cristais. Portanto, os cristalizadores foram modelados simplesmente como tanques de

massa, cuja funcdo foi apenas garantir o abastecimento continuo das centrifugas.

Nas centrifugas, ocorre a separacdo entre os cristais e o licor-mae. No caso da
centrifuga de massa B, a suspensdo de cristais é chamada magma, agucar de segunda, ou agucar
B, e 0 mel é chamado mel final, mel de segunda, ou melago, e é destinado a producéo de etanol.
Na centrifuga de massa A, os cristais formam a corrente de agicar Umido, que passa ainda pelas
etapas de secagem, ensaque e armazenamento, e 0 mel é chamado de mel A, ou mel de primeira
(HUGOT, 1986; CHEN; CHOU, 1993; DIAS et al., 2015).

O mel de primeira pode ser separado, nas centrifugas de massa A, em mel rico e
mel pobre. O mel pobre, proveniente do inicio da centrifugacdo, pode ser destinado ao
cozimento de massa B, enquanto o mel rico, proveniente da lavagem dos cristais durante as
fases intermediaria e final da centrifugacdo, pode ser misturado ao xarope flotado para
alimentacéo dos cozedores de massa A. Nessa modelagem, ndo foi considerada a separacdo do
mel de primeira, sendo sua vazédo total destinada ao cozimento de massa B, procedimento
adotado principalmente na producgéo de acucar de cor baixa. Existem ainda outras variagdes do
procedimento descrito para 0 cozimento em duas massas, tais como: enchimento da calandra

do cozedor de granagem com xarope flotado; enchimento dos cozedores de massa B com
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misturas de xarope flotado, mel rico e mel pobre em proporgdes variadas; divisdo da massa B
em dois ou quatro cozedores. Essas variagdes sdo adotadas de forma a atender objetivos
diversos, ou contornar problemas de processo em diferentes periodos da safra (HUGOT, 1986;
CHEN; CHOU, 1993; SOUSA et al., 1995).

As centrifugas foram modeladas como separadores solido-liquido em operagéo
continua. No caso da centrifuga B, a eficiéncia de separacdo do mel da corrente solida foi
considerada 90%, engquanto na centrifuga de massa A, considerou-se eficiéncia de 95% nessa
separagdo. Também foi considerada a perda de cristais finos para a corrente de mel nas
centrifugas, sendo que as correntes sélidas mantiveram cristais com tamanho maior ou igual a
0,20 mm, no caso da massa B, e 0,30 mm, para a massa A. A massa de cristais menores foi
incorporada as correntes liquidas. Tais tamanhos foram selecionados de forma a aproximar os

valores simulados de pureza dos méis aos dados industriais.

Entre a centrifuga de massa B e o0 cozimento de massa A, foi modelado o tanque
pulméo de magma, com adicdo de dgua na vazdo correspondente a 1% da vazdo de entrada de
magma. Entre a centrifuga de massa A e o cozimento de massa B, foi inserido o tanque de mel.
Nele, os cristais presentes no mel A eram dissolvidos, para que ndo houvesse cristais na

alimentacdo dos cozedores de massa B.

Os resultados da simulacéo base foram comparados com as especificagdes das
variaveis na usina em estudo, e também com as médias reais no periodo estudado, entre 01 de
junho e 31 de outubro de 2015. Vale ressaltar que a validacdo do modelo foi feita levando-se
em consideracdo apenas os resultados finais da simulacdo, por meio da compara¢do com
resultados de andlises laboratoriais das massas, do magma, dos méis e do aglcar. Os cozedores
da usina eram equipados apenas com sensores analégicos de temperatura e pressao, ndo sendo
possivel obter perfis reais de nivel, temperatura, pressdo ou concentracdo durante o processo de

cozimento para compara-los com as variaveis simuladas.

Com o objetivo de avaliar o impacto da qualidade da cana processada na
producdo do acucar, a simula¢do do cozimento de massa A foi repetida, alterando a pureza do
xarope flotado para os valores minimo e maximo no periodo estudado, 81,06% e 87,26%,
respectivamente. A pureza do xarope flotado esta diretamente relacionada a pureza da cana
processada, e pouco sofre influéncia dos processos anteriores ao cozimento. Portanto, seu valor
ndo varia significativamente durante um dia de producdo, mas pode variar de um dia a outro,

ou de uma semana a outra.
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Para verificar a influéncia da instabilidade de processamento de cana, o brix do
xarope flotado foi alterado na simulagdo base do cozimento de massa A para 0 menor e 0 maior
valores diarios do periodo: 50,56% e 64,60%, respectivamente. A variacdo deste parametro €
consequéncia direta da instabilidade de processamento, pois reflete as variacfes das vazdes de

caldo e vapor de escape na etapa de evaporacédo, anterior ao cozimento.

Em outra simulacéo, a pressdo do vapor vegetal nos cozedores A e B foi alterada,
do valor fixo de 1,70 bar para a curva senoidal mostrada na Figura 4.3. A amplitude e o periodo
da funcdo senoidal foram selecionados de forma a simular as variages dessa varidvel
observadas no processo da usina em estudo, resultantes da instabilidade de processamento da
cana e de funcionamento das caldeiras.

Figura 4.3 — Variagdo da pressdo absoluta do vapor vegetal segundo funcéo senoidal imposta a

simulagéo
1,75
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Por fim, foram realizadas simulagdes dos cozimentos A e B separadamente,
impondo a eles a méxima variacao possivel de vazdo do vapor vegetal, de forma que fossem
respeitados os limites de supersaturacdo da zona metaestavel. A Tabela 4.2 resume as
informacdes apresentadas com relagdo as simulacdes realizadas e as alteragdes nas entradas de

cada uma em relacdo a simulagao base.

Tabela 4.2 — Simulacgdes realizadas e alteragdes nas entradas em relacdo a simulacdo base
Simulacgao
Entrada Base 1 2 3 4 5 6
Purezadoxarope g5 99 8105 g7.26 8592 8592 8592 8592
flotado (%)
Brix do xarope
flotado (%)
Pressdo absoluta do
vapor vegetal (bar)
Vazdo maxima de
vapor vegetal (kg/s)

58,27 58,27 58,27 50,56 64,60 58,27 58,27
1,70 1,70 1,70 1,70 1,70 sendide 1,70

8,80 8,80 8,80 8,80 8,80 8,80 senoide
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4.2.2 Equacionamento

As Equac0es 4.1 a 4.4 apresentam, respectivamente, os balancos de massa para
sacarose, impurezas, agua e cristais nos cozedores. As impurezas sdo definidas como todo
material dissolvido que nfo seja sacarose (CHORAO, 1995; GEORGIEVA; MEIRELES;
FEYO DE AZEVEDO, 2003; JESUS, 2004; MARCINIUK JUNIOR, 2015). A diferenca das
equacOes em relacdo as referéncias citadas estad nos termos que representam a saida de massa,
pois nessa modelagem foi incluida a etapa de descarregamento dos cozedores. M representa a
massa, t, 0 tempo, F, a vazdo volumeétrica, p, a densidade, w., a porcentagem massica de
cristais, bx, a porcentagem massica de solidos dissolvidos, pur, a pureza em porcentagem, /. s,
a taxa de cristalizacdo, e J,4,, a taxa de vaporizagéo. O subindice sac significa sacarose, imp,
impurezas, w, agua, c, cristais, enquanto e e s correspondem as correntes de entrada e de saida,
respectivamente. As densidades das correntes que ndo continham cristais foram calculadas por
meio da equacdo de densidade da solucdo impura (Equacdo B.9), enquanto que, para as

correntes contendo cristais, utilizou-se a equacao de densidade da suspensdo (Equacéo B.10).

Balanco de massa para sacarose (Cozedores A e B):

dMsac wce bxe pure wCS be puT:s’
=F:p.(1-—) —— =] . —F:p.-(1——2) —.— 4.1
dc | le'Pe ( 100) 100 100 Jeris ~fs s ( 100) 100 100 (41)
Balanco de massa para impurezas (Cozedores A e B):
dMimp We e bxe (1_pure) We s bxs (1_purs)
—_——Fr . ([1l-) — = - _Fp. (1) — 4.2
dt e’ Pe ( 100) 100~ 100 s Ps ( 100) 100~ 100 (42)

Balanco de massa para dgua (Cozedores A e B):

de We,e (1 - bxe) We s (1 - bxs)
7 = . . __=f). = 7 — . . — 2. 4.3
ac ~fepe (1 100) 100 Jvar ~Fs0ps (1 100) 100 “-3)
Balanco de massa para cristais (Cozedores A e B):
am w, w,
dtc=Fe'pe'WC‘8+]cris_Fs'ps'15’s (4.4)

A taxa de cristalizacdo, /.5, € resultado do balanco populacional, e a taxa de
vaporizagao, J,.,, € dada pela Equacdo 4.5, na qual o parametro k,,, traduz o efeito de
superaguecimento da massa na taxa de vaporizacdo, e é considerado igual a 108 kg/(h°C)
(CHORAO, 1995; GEORGIEVA; MEIRELES; FEYO DE AZEVEDO, 2003; JESUS, 2004;
MARCINIUK JUNIOR, 2015).

Qu1

Joap =75—+ kvap (T — Tsqt — EPE) (4.5)
AHyap,v2
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Q.1 representa a taxa de calor fornecida pelo vapor de aquecimento, calculada
pela Equacgdo 4.6, na qual o parametro a é o fator de correcdo para a entalpia do vapor de
aquecimento, que engloba perdas de calor e imprecisdes nos medidores de pressdo do vapor, e
é considerado igual a 1,02 (CHORAO, 1995; GEORGIEVA; MEIRELES; FEYO DE
AZEVEDO, 2003; MARCINIUK JUNIOR, 2015). T é a temperatura, Tg,;, a temperatura de
saturacdo, EPE, a elevagdo do ponto de ebulicéo, 4H,,,, a entalpia especifica de vaporizacao,
e W, a vazdo maéssica. Os subindices v1 e v2 dizem respeito ao vapor de aquecimento e ao

vapor gerado no cozedor, respectivamente.

Qui = Wy1 @+ AHygp 1 (4.6)
O balanco de energia durante o processo de cristalizacdo é representado pela
Equacdo 4.7. Apés as passagens matematicas descritas no Apéndice A, esta equacdo toma a
forma da Equacdo 4.8, amplamente utilizada na literatura (CHORAO, 1995; GEORGIEVA;
MEIRELES; FEYO DE AZEVEDO, 2003; JESUS, 2004; MARCINIUK JUNIOR, 2015).
Nela, Cp representa o calor especifico, H, a entalpia especifica, e o subindice sol significa

solucéo.

d
E (Msoleol + MCHC)

=Qun +F-p.- [(1 _%) 'Hsol,e +%'Hc,e] _]vap "Hy, — Fs v ps
’ [(1 - %) “Hgors + % ' Hc,s] 4.7

aT
(Msol *CPsor + M - Cpc) E
w w
=Qun tF-p.- [(1 _WCS) ’ Hsol,e +WC'S'HC,9] _]vap "Hy, — Fs - ps

w, w dM, dM; dM, dM,
' [(1 - ﬁ) ' Hsol,s +— Hc,s] — Hgop - ( 2+ e + W) —H,- —

100 100 dt dt dt dt
—100 - stol . [( _ bxsol) . <dMsac dMimp) _ bxsol .de] _ ( 100 ) 100
dbx; 100 dt dt 100 dt bXso;

. stol . [( _ pursol) . dMsaC _ PUTs01 . dMimp]
dpursg, 100 dt 100 dt

(4.8)

Define-se densidade populacional dos cristais, n, como a dependéncia do
numero de cristais, N, com o seu tamanho, L, em determinado volume de solugdo e em um
intervalo infinitesimal de L, de acordo com a Equagdo 4.9. Dessa forma, o balango
populacional, desconsiderados os fendmenos de aglomeragdo e quebra de cristais, é
representado pela Equagéo 4.10, na qual G é a velocidade de crescimento linear dos cristais e

D,, a disperséo da velocidade de crescimento. Nesta equagdo, € assumido que a velocidade de
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crescimento do cristal independe do tamanho deste, hipdtese conhecida como Lei de McCabe
(MERSMANN, 2001; MULLIN, 2001).

AN dN
= i — T — 4-9
n(l) =lim 2 =1L (4.9)
on on 0°n

D — = 4.10
at aL DgaLZ 0 (4.10)

Como a equacdo diferencial parcial descrita acima ndo tem solucéo analitica
simples, o balango populacional é convenientemente substituido, para fins de modelagem e
simulacdo, por equaces diferenciais ordinarias que representam os momentos de distribuicéo,
u; (Equacdes 4.12 a 4.14). Nelas, B° representa a taxa de nucleacéo. Tais equacgGes sdo obtidas
a partir da Equacdo 4.10 e da definicdo do j-ésimo momento de distribuicdo, expressa na
Equacdo 4.11 (MYERSON, 2002).

(o0}

yj=fo-n(L)-dL, j=0123,.. (4.11)
0
duo
o _ po 4.12
= (4.12)
duy B°
G _ el 4.13
=G+ Dy (4.13)
WG [ (j—1)- Dy - i=2a5 (4.14)
ap G Mt (=D Dy gy j=2a '

A taxa de cristalizacdo, /., estd relacionada ao terceiro momento da
distribuicdo, conforme a Equacéo 4.15, na qual k,, € o fator de forma dos cristais, considerado
igual a 0,75 (JESUS, 2004).

Jers = ey 02 @15

Para o célculo da velocidade de crescimento linear dos cristais, G, da dispersdo
da velocidade de crescimento, D, e da taxa de nucleacéo, B°, foram utilizadas as Equagdes
4.16 a 4.18, respectivamente, nas quais S € a supersaturacdo, V, o volume, e o subindice susp
representa suspenséo. Os parametros experimentais K, e Kd, foram considerados iguais a 887
e5.10°°, respectivamente (CHORAO, 1995; JESUS, 2004; MARCINIUK JUNIOR, 2015). Para

0 parametro experimental da taxa de nucleacéo, K,,, foi considerado o ajuste empirico expresso

na Equacdo 4.19.
_ 57000 DPUTs01 2V
G = Kg exp <— m) (S - 1) exp [—8 (1 - W)] 1+ Vsusp (416)
—Kkd. - (2 Pt 4.
Dy = Kdy (255" —1) G (4.17)
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0,53
7
B® = Vyysp - Ky - 2,894 - 1012 - G051 - <V—3) (4.18)
susp
— PUTso1
— . 4, . —
Ky =115-10"*-exp[22,10- (1 o0 ) (4.19)

Os balancos de massa nas centrifugas de massa A e B estdo descritos nas
Equacdes 4.20 a 4.27, nas quais [ representa a eficiéncia percentual de separacgéo sélido-liquido
e n é a porcentagem massica de cristais que permanece na corrente sélida. O subindice m

representa a corrente de massa cozida, mel, a corrente de mel, e ac, a corrente de agucar.

Balanco de massa para sacarose (Centrifugas A e B):

wcm bxm purm ﬁ wcmel bxmel purmel
E - [ iy —_— fpunttlian .—=F . (1 —-—= . . 4.20
m * Pm ( 100) 100 100 100  met Pmel ( 100) 100 100 (4.20)
wC m bxm purm < B ) wC ac bxaC purac
E (1-——)) —— 1 —— | =F. .- (1 —= . . 4.21
m " Pm ( 100) 100 100 100) ~ Tac " Pac ( 100) 100 100 (421)

Balanco de massa para impurezas (Centrifugas A e B):

By o (1 - 2em). 2 (4 - ) .1£00 = o (1= 22m) % (1-Zme) @22

oo (1=558) o5 (=) (1 760) = e (- 555) o (1= ) €29

Balanco de massa para agua (Centrifugas A e B):

wc,m ( bxm) :8 wc,mel < bxmel)

F,op -(1- (1= L yp o =F o op (1= (1- 4.24
m ' Pm ( 100) 100/ 100 T fw Pw = Fmet " Pmet ( 100) 100 (424)
Wem bxm) ( B ) W ac ( bxac)

E o -(1- (1= (1-L)=F. -p,.-(1- (1- 4.25
m " Pm ( 100) ( 100 100) ~ fac Pac ( 100) 100 (429

Balanco de massa para cristais (Centrifugas A e B):

We,m . _ L _ . . WD¢mel
Ep - pm- 100 (1 100) = Fet " Pmet 100 (4.26)
Wem 7 We,ac
F . . 4 —_— = F . . 2 427
‘m " Pm 100 100 ‘ac " Pac 100 ( )

O balan¢o de energia nas centrifugas € descrito pela Equacdo 4.28, a qual é
imposta a condi¢do expressa na Equacdo 4.29. A vazao volumétrica de agua, F,,, que aparece
nas Equaces 4.24 e 4.28, corresponde a vazdo de agua utilizada para lavagem dos cristais nas

centrifugas.

(‘UC,m

Fm'pm'[(l_m)'Hsol,m+(;):)—‘rg'Hc,m]+Fw'pw'Hw

w w
= ¢ " Pac* [(1 - 13(3) 'Hsol,ac + % ' Hc,ac] + Finet * Pmet
wc,mel wc,mel
(=557 e + 55 Hemel (4.29)
(4.29)

Toc = Thet
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As demais equagdes do modelo, bem como as correlagdes para propriedades
fisicas, encontram-se no Apéndice B. O Apéndice C apresenta o codigo completo do modelo

da simulacéo base utilizado no software EMSO.
4.3 Resultados e discussao

As Figuras 4.4 a 4.10 apresentam, respectivamente, as seguintes variaveis do
cozimento de massa B em fungdo do tempo, resultantes da simulacdo base: volume de
solucdo/suspensdo (m3), temperatura (°C), massa de cristais (t), porcentagem massica de cristais
(%), supersaturacdo e supersaturacao critica, brix e pureza (%) e tamanho médio dos cristais
(mm). As linhas verticais tracejadas indicam as divisfes entre as etapas do cozimento da massa
B: enchimento da calandra do cozedor de granagem (20 min), concentracao (5 min), granagem
(5 min), enchimento (58 min), corte 1 (90 min), corte 2 (105 min), aperto (28 min) e
descarregamento (20 min). O tempo total de cozimento da massa B (do enchimento da calandra
até o aperto da massa) foi de 311 minutos, ou 5,19 horas.

Figura 4.4 — Volume da massa B em fungdo do tempo (linhas verticais tracejadas indicam as divises
entre as etapas do cozimento de massa B)
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Figura 4.5 — Temperatura da massa B em funcéo do tempo (linhas verticais tracejadas indicam as
divisdes entre as etapas do cozimento de massa B)
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Figura 4.6 — Massa de cristais na massa B em fungéo do tempo (linhas verticais tracejadas indicam as

divisBes entre as etapas do cozimento de massa B)
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Figura 4.7 — Porcentagem massica de cristais na massa B em fungéo do tempo (linhas verticais

tracejadas indicam as divisdes entre as etapas do cozimento de massa B)
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Figura 4.9 — Brix e pureza da massa B em funcdo do tempo (linhas verticais tracejadas indicam as

divisdes entre as etapas do cozimento de massa B)
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Figura 4.10 — Tamanho meédio dos cristais da massa B em funcéo do tempo (linhas verticais tracejadas
indicam as divisGes entre as etapas do cozimento de massa B)
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Assumindo que os tamanhos dos cristais da massa B ao final do cozimento
seguem uma distribuicdo normal de probabilidade, e a partir dos resultados da simulacéo para
o tamanho médio e o coeficiente de variacéo, foi construida a distribuicdo mostrada na Figura
4.11. A eliminacdo dos cristais com tamanho menor que 0,20 mm nas centrifugas, representada
pela linha vertical tracejada, resultou numa perda de 17,7% da massa de cristais presentes na
massa B para o mel final, e num aumento do tamanho médio dos cristais de 0,347 mm para
0,411 mm.

Figura 4.11 — Distribui¢do de tamanhos dos cristais da massa B, considerando uma distribui¢do normal

de probabilidade (linha vertical tracejada representa a eliminacao de cristais finos na etapa de
centrifugacao)
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Durante a etapa de enchimento da calandra com mel A, ndo houve fornecimento
de vapor ao cozedor. Dessa forma, o volume de solugdo no interior do cozedor aumentou e a
temperatura, 0 brix e a pureza permaneceram constantes. Na etapa de concentracdo, a
alimentacdo de mel A foi interrompida, e iniciou-se o fornecimento de vapor, e,
consequentemente, a evaporacdo da agua presente na solucdo. Assim, houve uma ligeira
diminuicdo do volume da solucdo, elevacdo da temperatura, aumento do coeficiente de
supersaturacdo até proximo ao limite critico e elevacdo do brix. A pureza da solucgdo

permaneceu constante na etapa de concentracdo, ja que a eliminacéo de agua da solucéo fez
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com que a porcentagem massica de solidos dissolvidos e a porcentagem massica de sacarose

em solugdo aumentassem na mesma proporgéo.

Na etapa de granagem, teve inicio o crescimento das sementes. Nas etapas de
enchimento, corte 1 e corte 2, a vazao de agua evaporada foi menor que a vazao de entrada de
mel A, fazendo com que o volume ocupado pela suspensdo aumentasse gradativamente até o
limite maximo de 195 m3. A massa de cristais aumentou durante essas etapas, bem como o

tamanho médio dos cristais.

O coeficiente de supersaturacdo manteve-se dentro dos limites da zona
metaestavel, entre 1,0 e o limite critico, durante todo o cozimento. O brix permaneceu proximo
a 78%, pois a alimentacdo de mel A e a cristalizacdo da sacarose eram compensadas pela
evaporacdo da adgua. A pureza diminuiu gradativamente, devido a diminuicdo progressiva de
sacarose em solucdo, ja que esta foi, aos poucos, sendo incorporada aos cristais. A diminuicdo
da pureza fez com que a temperatura do cozimento aumentasse, acompanhando o aumento da
elevacao do ponto de ebulicdo da solucdo (Equacdo B.7). Durante a etapa corte 2, o tamanho
médio dos cristais estabilizou, devido a diminuicdo da velocidade de crescimento. Tal fato
ocorreu devido a queda de pureza da solugéo.

Durante a etapa de aperto, interrompeu-se novamente a alimentacdo de mel A,
fazendo com que ocorressem nova contracdo no volume da massa e aumento do brix. A
cristalizagéo da sacarose continuou acontecendo, o que pode ser comprovado pelo aumento da
massa de cristais e pela queda na pureza da solucdo. Durante o descarregamento da massa, a
cristalizacdo foi interrompida. O volume de suspensdo e a massa de cristais foram as Unicas

variaveis que sofreram alteracdes nessa etapa.

Nas Figuras 4.12 a 4.18, podem ser vistas as mesmas variaveis para o cozimento
da massa A, cujas etapas consideradas na simulagdo base foram: enchimento da calandra (20
min), concentracdo (10 min), enchimento (90 min), corte 1 (138 minutos), aperto (15 min) e
descarregamento (20 min). O tempo total de cozimento da massa A (do enchimento da calandra
até o aperto da massa) foi de 273 minutos, ou 4,56 horas. A simula¢do do cozimento da massa
A teve inicio ap6s 45 minutos do inicio da simulagdo do cozimento da massa B, de forma a
garantir que houvesse volume suficiente de magma no tanque pulméo para enchimento da

calandra.
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Figura 4.12 — Volume da massa A em fungéo do tempo (linhas verticais tracejadas indicam as divisdes
entre as etapas do cozimento de massa A)
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Figura 4.13 — Temperatura da massa A em funcdo do tempo (linhas verticais tracejadas indicam as
divisdes entre as etapas do cozimento de massa A)
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Figura 4.14 — Massa de cristais na massa A em fung¢éo do tempo (linhas verticais tracejadas indicam as
divisdes entre as etapas do cozimento de massa A)
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Figura 4.15 — Porcentagem massica de cristais na massa A em funcéo do tempo (linhas verticais
tracejadas indicam as divisdes entre as etapas do cozimento de massa A)
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Figura 4.16 — Supersaturacao e supersaturacao critica da massa A em fungéo do tempo (linhas
verticais tracejadas indicam as divisGes entre as etapas do cozimento de massa A)
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Figura 4.17 — Brix e pureza da massa A em funcdo do tempo (linhas verticais tracejadas indicam as
divisdes entre as etapas do cozimento de massa A)
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Figura 4.18 — Tamanho médio dos cristais da massa A em fungdo do tempo (linhas verticais tracejadas
indicam as divisdes entre as etapas do cozimento de massa A)
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A curva mostrada na Figura 4.19 foi construida a partir do tamanho médio e
coeficiente de variagéo resultantes da simulacédo, e da consideracdo de que os tamanhos dos
cristais da massa A ao final do cozimento seguem uma distribui¢cdo normal de probabilidade. A
eliminagdo dos cristais com tamanho inferior a 0,30 mm nas centrifugas, representada pela linha
vertical tracejada, resultou numa perda de 9,2% da massa de cristais presentes na massa A para

o mel de primeira, e num aumento do tamanho médio dos cristais de 0,595 mm para 0,639 mm.
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Figura 4.19 — Distribui¢do de tamanhos dos cristais da massa A, considerando uma distribuicéo
normal de probabilidade (linha vertical tracejada representa a eliminagdo de cristais finos na etapa de
centrifugacao)
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Diferentemente do cozimento B, a pureza da solu¢do durante o enchimento com
xarope flotado aumentou, ja que a pureza deste material € maior que a pureza do magma
utilizado para o enchimento da calandra do cozedor A. O brix diminuiu e, assim, durante esta
etapa, a temperatura do cozimento diminuiu, acompanhando a queda na elevacdo do ponto de
ebulicdo da solucdo. A porcentagem de cristais ha massa também diminuiu, visto que nao havia

cristais no xarope flotado que alimentava o cozedor.

O tamanho médio dos cristais sofreu uma queda entre o final da etapa de
concentracdo e o inicio do enchimento com xarope flotado, devido ao fendmeno de nucleacéo
secundaria. O brix atingiu um valor maximo ao final da concentracdo, 0 que aumentou a
supersaturacao e, consequentemente, a taxa de nucleacdo secundaria, como pode ser visto na
Figura 4.20. Este fendmeno esta relacionado ao aparecimento de novos ndcleos induzido pelos
cristais em suspensdo ja existentes, e ocorre a niveis de supersaturacdo mais baixos que a

nucleacdo primaria, ou espontanea (MULLIN, 2001).

A Figura 4.20 mostra, também, que a taxa de nucleacéo secundaria aumentou ao
final da etapa de corte 1 e na etapa de aperto, de forma ainda mais expressiva que na etapa de
concentracdo. Porém, nas etapas finais do processo de cozimento, além da massa de cristais ser
significativamente maior que na etapa de concentracdo (Figura 4.14), a velocidade de
crescimento linear dos cristais também foi maior: em média, 9,72:10° m/s na fase de
concentragéo, 3,73-10® m/s na fase de corte 1, e 4,45-10® m/s na fase de aperto. A massa maior
de cristais e a maior velocidade de crescimento nas fases de corte 1 e aperto impediram que

houvesse nova queda no tamanho médio dos cristais.
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Figura 4.20 — Taxa de nucleacdo secundaria da massa A em funcgéo do tempo (linhas verticais
tracejadas indicam as divisdes entre as etapas do cozimento de massa A)
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A partir do corte 1, as varidveis seguiram as mesmas tendéncias observadas no
cozimento B. O aumento da zona metaestavel ao final do processo nao foi tdo pronunciado
como no cozimento B. Isto ocorreu porque a queda de pureza na massa A foi menos intensa
que na massa B. A supersaturacdo critica, limite superior da zona metaestavel, é funcdo do

quadrado da pureza (Equacdo B.15).

A Tabela 4.3 apresenta a comparacgdo dos resultados da simulacdo base com as
especificacdes de cada variavel na usina em estudo, e com as médias reais no periodo estudado,
entre 01 de junho e 31 de outubro de 2015.

Tabela 4.3 — Comparacdo dos resultados da simulagéo base com as especificagdes de cada variavel e
com sua média real no periodo estudado

Simulagio base  Especificacio Meédia real (01/06

a 31/10/15)
Tempo do cozimento B (h) 5,19 45-6,0 -
Porcentagem massica de 40,54 40-45 41,92
cristais na massa B (%)
Pureza do magma (%) 94,15 - 93,13
Pureza do mel final (%0) 59,58 <65 59,79
Tempo do cozimento A (h) 4,56 4,0-5,0 -
Porcentagem maéssica de
cristais na massa A (%) 5113 50-55 4519
Pol do acucar (%) 97,82 > 99,60 99,80
Tam’anho m_edlo dE)S cristais 0.64 0,60 - 0.70 0.65
apos centrifugacao (mm)
_Coe_flmerjte de variagao dos 3058 quanto menor 25 36
cristais apos centrifugacao (%) melhor
Brix do mel A (%) 75,67 - 75,71
Pureza do mel A (%) 74,65 75-80 74,59

Pode-se verificar que o0s resultados da simulacdo se aproximaram
satisfatoriamente dos valores esperados. As varidveis relacionadas ao agtcar produzido (pol,

tamanho médio e coeficiente de variacdo) na simulagdo referem-se ao agtcar imido, logo apos
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a saida das centrifugas, enquanto as especificacdes e as médias reais dessas varidveis dizem
respeito ao agucar ap6s posterior passagem pelos secadores, operagdo que nao foi considerada
na simulacdo. Sabendo-se que na etapa de secagem acontece a separacdo de finos, é razoavel
que o tamanho médio real seja ligeiramente maior que o resultado da simulacdo, e que o
coeficiente de variacdo seja menor. O pol do agucar aumenta durante a secagem, pois ha
eliminacdo do residual de agua presente no acucar, fazendo com que sua umidade, que na saida
das centrifugas é de 1% a 2%, seja reduzida para valores em torno de 0,03% (HUGOT, 1986;
CHEN; CHOU, 1993).

Na Tabela 4.4, os resultados do cozimento A obtidos na simulacdo base sdo
comparados com os resultados das simulacGes 1 e 2, nas quais a pureza do xarope flotado foi
alterada para 0 menor e o maior valores do periodo estudado, respectivamente.

Tabela 4.4 — Comparacdo entre os resultados da simulacdo base e das simula¢des nas quais a pureza
do xarope flotado foi alterada

Simula¢do Simulacdo Simulagao

base 1 2

Pureza do xarope flotado (%0) 85,92 81,06 87,26

Tempo do cozimento A (h) 4,56 4,56 4,56
Porcentagem massica de cristais na massa A (%) 51,13 49,44 51,57
Tamanho médio antes da centrifugacdo (mm) 0,59 0,46 0,64
Coeficiente de variacdo antes da centrifugacao (%) 38,81 44,06 37,13
Vazao de entrada de massa na centrifuga A (m3/h) 13,00 13,00 13,00
Vazao de saida de acucar na centrifuga A (m3/h) 6,02 5,18 6,19
Pol do acucar (%) 97,82 97,54 97,98

Tamanho médio apds centrifugacéo (mm) 0,64 0,53 0,67
Coeficiente de variacdo apds centrifugacéo (%) 30,58 28,66 30,53
Vazdo de saida de mel na centrifuga A (m3/h) 7,68 8,52 7,50
Brix do mel A (%) 75,67 78,21 75,06
Pureza do mel A (%) 74,65 71,50 75,98

Consumo total de xarope no cozimento A (m3) 104 104 104

Consumo total de vapor no cozimento A (t) 47 47 47

Nota-se que a porcentagem massica de cristais na massa nao sofreu alteracédo
significativa quando a pureza do xarope foi alterada. Porém, a distribui¢do de tamanho dos
cristais se modificou, com diminui¢do do tamanho medio na simulagédo 1 para 0,53 mm apds a
centrifugacgdo, caracterizando producédo de agucar fora de especificacdo. O tamanho médio na

simulacédo 2 foi maior, porém permaneceu dentro dos limites desejados (0,60 — 0,70 mm).

Devido a alteracdo na distribuicdo de tamanho dos cristais, a separacdo dos
cristais menores que 0,30 mm na centrifuga, que na simulagdo base havia representado uma

perda de 9,2% da massa de cristais originalmente contida na massa, resultou numa perda de
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20,2% na simulacéo 1 e 7,1% na simulacdo 2. Consequentemente, houve prejuizo na producéao
de acucar da simulagdo 1 comparada & simulacdo base, com vazdo de aglcar na saida das
centrifugas 14,0% menor. Na simulacdo 2, houve aumento de 2,8% na producéo de acucar. Ndo
houve alteragdo nos consumos de xarope e vapor das simulacdes 1 e 2 em relacdo a simulacao
base. Observou-se ainda que, na simulacdo 1, com pureza do xarope menor, houve uma
diminuicdo da pureza do mel, e um aumento do seu brix, indicando que as impurezas presentes

na corrente inicial sairam dissolvidas na corrente de mel. O contrario ocorreu na simulagéo 2.

Com o objetivo de tentar alcancar a especificacdo desejada do acgucar, a
simulacgéo 1 foi repetida, modificando-se os tempos e vazdes de xarope e vapor em cada etapa
do processo. A estratégia utilizada foi aumentar o tempo de cozimento, de forma semelhante ao
que seria feito na pratica do cozimento industrial. Entretanto, a distribuicdo de tamanho dos
cristais ndo se alterou. A Tabela 4.5 apresenta os resultados de uma dessas simulagoes
(Simulagdo 1°), na qual se nota que a producdo de aglicar permaneceu baixa, pois continuou
ocorrendo grande perda de finos na centrifugacdo. Comparando com a simulacgéo 1, a producéo
foi ligeiramente maior, devido ao ligeiro aumento da porcentagem massica de cristais na massa.

Tabela 4.5 — Comparacdo entre os resultados da simulacao base e das simula¢Ges com pureza do
xarope flotado menor

Simulacdo Simulacdo Simulacéo

base 1 1’
Pureza do xarope flotado (%) 85,92 81,06 81,06

Tempo do cozimento A (h) 4,56 4,56 4,64
Porcentagem massica de cristais na massa A (%) 51,13 49,44 51,74
Tamanho médio antes da centrifugacdo (mm) 0,59 0,46 0,45
Coeficiente de variacdo antes da centrifugacéo (%) 38,81 44,06 44,83
Vazao de entrada de massa na centrifuga A (ms3/h) 13,00 13,00 13,00
Vazao de saida de acUcar na centrifuga A (m3/h) 6,02 5,18 5,38
Pol do acucar (%) 97,82 97,54 97,19

Tamanho médio apds centrifugacéo (mm) 0,64 0,53 0,53
Coeficiente de variacdo apds centrifugacéo (%) 30,58 28,66 28,87
Vazao de saida de mel na centrifuga A (m3/h) 7,68 8,52 8,32
Brix do mel A (%) 75,67 78,21 78,37
Pureza do mel A (%) 74,65 71,50 70,69

Consumo total de xarope no cozimento A (m3) 104 104 104

Consumo total de vapor no cozimento A (t) 47 47 47

Qualquer impureza, em geral, tende a reduzir a velocidade de crescimento dos
cristais, apesar de esta depender ndo somente da concentracdo de impurezas, mas também de
sua constituicdo. Mesmo em concentracfes baixas, as impurezas podem afetar de maneira

significativa a velocidade de crescimento, a forma e a distribuigéo de tamanho dos cristais, pois



CAPITULO 4 99

alteram as propriedades da solugdo e adsorvem seletivamente em diferentes faces do cristal
(CHEN; CHOU, 1993; CHORAO, 1995; MULLIN, 2001).

Zaorska (1968) e Zagrodzki e Zaorska (1974) obtiveram, a partir de
experimentos com solucdes industriais impuras, uma relacdo entre a pureza da solugcdo de
sacarose e a redugdo da velocidade de crescimento dos cristais. Tal relagdo, utilizada nos
trabalhos de Chorédo (1995), Georgieva; Meireles; Feyo de Azevedo (2003), Jesus (2004) e
Marciniuk Junior (2015), foi também considerada neste trabalho, por meio da multiplicacdo do
termo exponencial referente a pureza da solugdo na equacdo da velocidade de crescimento

linear dos cristais (Equacgéo 4.16).

Nos experimentos de cristalizacdo por evaporacdo a vacuo realizados por
Merheb (2014), o aumento da contaminacao por dextrana levou a diminuicdo da velocidade de
crescimento dos cristais e contribuiu para a diminui¢do de seu tamanho médio, apesar de ndo

interferir na porcentagem massica de cristais da massa.

Enguanto, na simulacao base, a taxa média de cristalizacdo durante o cozimento
foi de 8,76.10° kg/h, na simulagio com pureza do xarope menor, essa taxa caiu para 8,37.10°
kg/h, e, na simulagdo com pureza do xarope maior, a taxa aumentou para 8,88.10° kg/h. A
velocidade de crescimento linear, que na simulagio base havia apresentado média de 3,90.10®
m/s, caiu para 3,32.10°® m/s na simulagdo com pureza menor, e aumentou para 4,08.10% m/s na

simulagdo com pureza maior.

Os resultados das simulacbes do cozimento A nas quais o brix do xarope foi
alterado para 0 menor e o0 maior valor do periodo estudado podem ser vistos na Tabela 4.6. Nas
simulacdes 3 e 4, ndo foram alterados os tempos de cada etapa, apenas foram ajustadas as
vazOes de xarope e vapor para que a supersaturacdo permanecesse dentro dos limites da zona
metaestavel, e para que os volumes méaximos de cada etapa fossem respeitados. Ja nas
simulagdes 3’ e 4°, os tempos das etapas foram ajustados para tentar aproximar as variaveis das

especificacOes desejadas.

Tais alteragbes ndo exerceram influéncia sobre a distribui¢cdo de tamanho dos
cristais produzidos, porém alteraram consideravelmente a porcentagem massica de cristais na
massa. Dessa forma, o aumento da producéo de aclcar da simulagdo 3 em relacéo a simulacdo
base, e sua diminui¢do na simulagéo 4, ndo estiveram relacionados a perda de cristais finos na
centrifugacdo, como ocorreu no caso das variacGes da pureza do xarope flotado, mas sim a

maior ou menor concentracdo de cristais na massa.
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Tabela 4.6 — Comparacdo entre os resultados da simulacdo base e as simula¢fes nas quais o brix do
xarope flotado foi alterado

Simulacdo Simulacdo Simulacdo Simulagdo Simulagdo

base 3 3 4 4
Brix do xarope flotado (%) 58,27 50,56 50,56 64,60 64,60
Tempo do cozimento A (h) 4,56 4,56 4,49 4,56 4,60
Porcentagem massicade g, ;5 55,75 51,33 48,49 51,28
cristais na massa A (%) ’ ’ ' ’ ’
Tamanho médio antes da 0,59 0,62 0,62 0,61 0,62

centrifugacéo (mm)
Coeficiente de variagdo
antes da centrifugacgéo (%)
Vazéo de entrada de massa

38,81 40,15 38,97 37,43 38,05

na centrifuga A (m¥h) 13,00 13,00 13,00 13,00 13,00
Vazao de saida de acucar
na centrifuga A (m%h) 6,02 6,56 6,09 5,80 6.11
Pol do agucar (%) 97,82 98,10 97,86 97,71 97,88
Tamanho médio apds 0,64 0,66 0,66 0,65 0,66

centrifugacgao (mm)
Coeficiente de variacao
apos centrifugacao (%)

Vazéo de saida de mel na

30,58 31,53 31,04 30,31 30,62

centrifuga A (m¥h) 7,68 7,14 7,61 7,90 7,59
Brix do mel A (%) 75,67 76,13 75,76 75,75 75,89
Pureza do mel A (%) 74,65 72,39 74,39 75,52 74,31
Consumq total de xarope 104 123 123 91 91
no cozimento A (md)
Consumo total de vapor no 47 69 68 33 34

cozimento A (t)

Consequentemente, a diminui¢cdo do tempo de aperto na simulagdo 3’ em
quatro minutos, € o aumento do tempo de aperto na simulagdo 4’ em 2,5 minutos foram
suficientes para que a concentracdo massica de cristais na massa se igualasse a simulacéo base.
Dessa forma, a producdo de acglcar alcancou valores proximos a producdo resultante da

simulacdo base.

A utilizacdo de xarope mais diluido para o cozimento resultou num aumento de
18,3% no consumo de xarope e em aumentos no consumo de vapor de 46,8% na simulacéo 3,
e 44,7% na simulagdo 3°. Nas simulagdes 4 e 4°, com utilizagdo de xarope mais concentrado,
houve diminuigdo no consumo de xarope em 12,5% e nos consumos de vapor em 29,8% e

27,7%, respectivamente.

No processo industrial, a oscilagdo do brix do xarope é reflexo das variagdes das
vazOes de caldo e vapor na etapa de evaporacdo. O periodo estudado foi marcado por grande

instabilidade no processamento de cana e na oferta de vapor, devido a problemas mecanicos
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apresentados pelas moendas e a desarmes frequentes do gerador de energia elétrica. O setor de
fabricacdo de acuUcar representa grande parcela do consumo de vapor vegetal das usinas
(SHAMIM et al., 2016), e, dessa forma, as variacdes citadas promovem grande desequilibrio
em outras operacOes que também utilizam vapor vegetal, como o aquecimento do caldo, no

setor de tratamento, e a destilacdo do etanol.

A Tabela 4.7 compara os resultados da simulacéo base com os da simulagéo 5,
na qual a pressdo do vapor vegetal utilizada nos cozedores de massa A e B foi substituida pela

curva senoidal, de forma a simular a variagdo de presséo que ocorre no processo industrial.

Tabela 4.7 — Comparacdo entre os resultados da simulago base e a simulagdo 5, na qual a presséo do
vapor vegetal foi modificada

Simulagéo Simulagéo

base 5

Tempo do cozimento B (h) 5,19 5,19
Porcentagem massica de cristais na massa B (%0) 40,54 40,75
Pureza do magma (%) 94,15 94,15
Pureza do mel B (%) 59,58 59,58

Consumo de vapor no cozedor B (t) 47 47
Tempo do cozimento A (h) 4,56 4,56
Porcentagem massica de cristais na massa A (%) 51,13 51,77
Vazao de entrada de massa na centrifuga A (m3/h) 13,00 13,00
Vazao de saida de acucar na centrifuga A (m3/h) 6,02 6,02
Pol do agucar (%) 97,82 97,82

Tamanho médio apos centrifugacédo (mm) 0,64 0,64
Coeficiente de variacdo apos centrifugacao (%) 30,58 30,69
Vazao de saida de mel na centrifuga A (m?3/h) 7,68 7,68
Brix do mel A (%) 75,67 75,67
Pureza do mel A (%) 74,65 74,65

Consumo total de xarope no cozimento A (m3) 104 104

Consumo total de vapor no cozimento A (t) 47 47

Verificou-se, neste caso, que nenhuma variavel sofreu alteracdo significativa. Na
simulacéo 5, a pressdo do vapor vegetal variou dentro da faixa de 1,42 a 1,70 bar, fazendo com
que sua entalpia de vaporizagéo variasse de 2227,4 kJ/kg a 2211,9 kJ/kg, respectivamente. Ou
seja, houve uma variacdo de, no maximo, 0,7% em relacéo a entalpia de vaporizagdo do vapor
na simulagdo base, o que ndo foi suficiente para que houvesse alguma alteracdo consideravel

nos resultados da simulag&o.

Na préatica industrial, 0 que realmente impacta 0 processo de cozimento é a vazdo
de vapor disponivel para essa opera¢cdo. Como, geralmente, ndo existem medidores de vazéo
nas linhas de vapor, e sim manémetros, a queda na vazéo é percebida pela queda de pressao na

linha.
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As vazdes de vapor, na simulagdo base, foram mantidas constantes em cada
etapa do cozimento, como porcentagens da vazdo maxima possivel, igual a 8,8 kg/s, de forma
que a supersaturacdo se mantivesse dentro dos limites desejados. Na simulacdo 6, foram
impostas as maximas varia¢fes senoidais possiveis as vazdes maximas de vapor utilizadas nos
cozimentos de massa A e B, separadamente, de forma que os limites da supersaturagéo
continuassem sendo respeitados. Para o cozimento de massa A, a amplitude méxima da funcéo
senoidal foi de 0,5 kg/s, e para o0 cozimento de massa B, 1,0 kg/s. Em cada etapa do cozimento,
foram mantidas as mesmas porcentagens da vazdo maxima utilizadas na simulagdo base. O
periodo das curvas senoidais foi mantido em 15 minutos, como o periodo da variagdo da pressao
do vapor vegetal (Simulagéo 5), de forma a simular as variagcdes observadas no processo real

da usina.

As Figuras 4.21 e 4.22 apresentam as varia¢Oes senoidais aplicadas as vaz@es
maximas de vapor vegetal nos cozimentos A e B, respectivamente. Em ambas, foi mantida a

vazdo maxima possivel de 8,8 kg/s, correspondente a valvula de vapor totalmente aberta.

Figura 4.21 — Variacdo da vazdo maxima de vapor vegetal no cozimento de massa A
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Figura 4.22 — Variagdo da vazao maxima de vapor vegetal no cozimento de massa B
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A Tabela 4.8 apresenta os resultados da simulagdo 6, juntamente com o0s
resultados da simulacéo base. A variacdo de vazao do vapor vegetal prejudicou as porcentagens
massicas de cristais nas massas A e B. No cozimento de massa B, isso levou a uma diminuicao
da pureza do magma e a um aumento da pureza do mel B. Na massa A, houve diminuicdo da
vazdo de agUcar produzido, e aumento da vazédo e da pureza do mel A. N&o houve alteraco
significativa na distribuicdo de tamanho dos cristais.

Tabela 4.8 — Comparacdo entre os resultados da simulacéo base e as simula¢Ges nas quais foi imposta
variacao senoidal a vazao de vapor vegetal

Simulacdo Simulacéo

base 6

Tempo do cozimento B (h) 5,19 5,19
Porcentagem massica de cristais na massa B (%0) 40,54 34,22
Pureza do magma (%) 94,15 93,54
Pureza do mel B (%) 59,58 62,31

Tempo do cozimento A (h) 4,56 4,56
Porcentagem massica de cristais na massa A (%) 51,13 40,97
Vazdo de entrada de massa na centrifuga A (m3/h) 13,00 13,00
Vazao de saida de acUcar na centrifuga A (m3/h) 6,02 5,01
Pol do acucar (%) 97,82 97,18

Tamanho médio apos centrifugacédo (mm) 0,64 0,66
Coeficiente de variagdo apos centrifugacao (%) 30,58 29,70
Vazao de saida de mel na centrifuga A (m3/h) 7,68 8,68
Brix do mel A (%) 75,67 75,24
Pureza do mel A (%) 74,65 78,22

Consumo total de xarope no cozimento A (m3) 104 104

Na usina que foi utilizada como base para esse estudo, havia seis operadores
efetivos por turno no setor de cozimento do acgucar. Visto que havia trés turnos de producao, e
gue o custo médio mensal de cada operador de cozimento para a usina, considerando, inclusive,
0s encargos trabalhistas, era de, aproximadamente, R$ 3 mil, o gasto anual da empresa com
mao-de-obra, nesse setor, era algo em torno de R$ 650 mil. Considerando que o trabalho de
modelagem e simulagdo do cozimento auxilie o desenvolvimento da automatizagéo deste setor,
e que, juntamente com o desenvolvimento de sensores mais confiaveis para os cozedores, esses
esforcos se traduzam em reducdo da forga operacional pela metade, a usina deixaria de gastar

R$ 325 mil por ano em pagamento de méo-de-obra.

Se for levado em consideracdo que a automatizacdo levaria a um controle efetivo
das varidveis do processo de cozimento, a maior uniformidade de operacdo, e,
consequentemente, a producdo de acucar de melhor qualidade durante periodos maiores da

safra, os ganhos seriam ainda maiores.
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4.4 Conclusodes

O modelo utilizado para a simulacao da cristalizacdo da sacarose, que englobou
os balangcos de massa, energia e populacional, e considerou 0s mecanismos de nucleacéo e
dispersdo da velocidade de crescimento, mostrou-se adequado para representar 0 processo de
cozimento em duas massas com reciclo do mel de primeira, adotado na maioria das usinas
brasileiras. Os resultados da simulacdo, incluindo a distribuicdo de tamanho dos cristais,
aproximaram-se satisfatoriamente dos dados da usina cujo processo foi representado. A
comparagéo entre os resultados simulados e os dados reais do processo se limitou aos resultados

finais, dada a falta de informacdes das variaveis no decorrer do cozimento.

A pureza do xarope utilizado como matéria-prima para 0 cozimento mostrou ter
grande influéncia sobre a distribuicdo de tamanho dos cristais e, consequentemente, sobre a
perda de finos na etapa de centrifugacgdo, impactando consideravelmente a producédo de agucar.
As simulagdes do cozimento utilizando xarope com baixa pureza resultaram em agucar com
tamanho medio abaixo da especificacdo desejada, independentemente das tentativas de

alteracdo dos tempos e vazdes de xarope e vapor nas etapas do processo.

O brix do xarope, por sua vez, ndo apresentou ter grande impacto sobre a
distribuicdo de tamanho dos cristais, mas sim sobre o consumo de vapor durante a cristalizagéo
e a porcentagem massica de cristais da massa produzida. Esta foi facilmente corrigida com
pequenas alteragdes nos tempos da etapa de aperto, normalizando, dessa forma, a producéo de
acucar. Porém, as variagdes no consumo de vapor vegetal no cozimento causam prejuizos as
demais operagdes da usina que utilizam o mesmo vapor, como o aquecimento do caldo na etapa

de tratamento e a destilacdo do etanol.

A variacdo da pressao do vapor vegetal ndo representou, por si so, alteraces nas
varidveis resultantes da simulacdo. Na verdade, variacbes na vazdo de vapor foram as

responsaveis por afetar a supersaturacao da massa, e, consequentemente, a taxa de cristalizacao.

Notacéao

AM tamanho médio dos cristais, m
B° taxa de nucleacao, 1/s
bx brix (porcentagem maéssica de solidos dissolvidos), %

Cp calor especifico, kJ/(kg°C))
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Csat parametro para o calculo da supersaturacdo da solugdo impura

cv coeficiente de variagéo, %
Dy disperséo da velocidade de crescimento dos cristais, m2/s
DP desvio padrdo, m

EPE  elevagdo do ponto de ebulicéo, °C

F vazdo volumétrica, m3/h
G velocidade de crescimento linear dos cristais, m/s
H entalpia especifica, kJ/kg

Joris  taxade cristalizacdo, kg/h

Jvap taxa de vaporizacdo, kg/h

parametro experimental da velocidade de crescimento
Kd, parametro experimental da disperséo da velocidade
K, parametro experimental da taxa de nucleagdo

k, fator de forma dos cristais

k,qap  Pparametro para o calculo da taxa de vaporizagdo, kg/(h°C)

L tamanho caracteristico do cristal, m
M massa, kg
n densidade populacional, 1/m

ndmero de cristais

]

pressdo, bar
pur pureza (porcentagem massica de sacarose dentre os sélidos dissolvidos), %
Q taxa de calor, kd/h

S supersaturacao

S* suspersaturacao critica
t tempo, s

T temperatura, °C

%4 volume, m3

w vazdo maéssica, kg/h

Letras Gregas
a fator de correcdo para entalpia do vapor de aquecimento

B eficiéncia de separagdo solido-liquido, %
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n porcentagem massica de manutencéo de cristais na corrente sélida, %
Wi momento de distribuicdo
p densidade, kg/m?3
W, porcentagem massica de cristais, %
Subindices
ac acucar
c cristais

imp impurezas

e correntes de entrada
m massa

mel mel

S correntes de saida

sac sacarose
sat saturacéo

sol solucdo

susp  suspensao

2 vapor de aquecimento
Uy vapor gerado no cozedor
vap vaporizagao

w agua
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Capitulo 5 - CONCLUSOES E SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS

Foram apresentadas trés abordagens distintas relacionadas a necessidade das
usinas de acUcar e etanol brasileiras de se manterem competitivas frente as adversidades

impostas frequentemente pelo mercado.

A primeira abordagem, descrita no Capitulo 2, tratou do aumento de eficiéncia
industrial, por meio da identificacdo rapida e correcdo das perdas de sacarose no processo. Foi
apresentado um método de reconciliacdo para os dados de vazao e concentragdo, que pode ser
aplicado a qualquer equipamento ou etapa do processo para identificar perdas. Neste trabalho,
0 método foi aplicado a etapa de concentracdo do caldo da usina em estudo e permitiu o calculo
do balanco de massa das etapas posteriores de cozimento, centrifugacéo e secagem. A producéo
de acucar calculada resultou em 34.037 sacos de 50 quilos de agucar superior a producao real
da usina no periodo estudado. Verificou-se que o setor de fabricagao de agUcar, que compreende
desde a pré-evaporacdo do caldo até o ensaque, foi responsavel por 37,3% das perdas
indeterminadas da unidade. Se essas perdas fossem identificadas rapidamente durante a safra,
de modo que fossem corrigidas e, metade delas, evitadas e transformadas em agucar a ser
comercializado, o ganho adicional da usina seria de R$ 883,5 mil. Como sugestfes para
trabalhos futuros, propde-se a aplicacdo do método descrito aos demais setores da producéo,
como tratamento do caldo, fermentacédo e destilacdo, de modo a identificar a contribuicéo de
cada etapa para as perdas indeterminadas do processo. Também pode-se aplicar o método para
0 monitoramento didrio das perdas em determinado equipamento da planta, de forma a

identificar e corrigir rapidamente situacdes anormais de perdas que venham a ocorrer.

O Capitulo 3 abordou a necessidade de reducdo de variabilidade do processo
industrial, de forma a diminuir o desperdicio gerado pela producéao de aglcar fora dos padrdes
de qualidade exigidos pelo mercado consumidor. Foram utilizados dois métodos estatisticos
multivariados, PCA e PLS, para identificar as maiores fontes de variabilidade da planta e
elucidar as principais relagdes entre as variaveis do processo. Os trés principais componentes
resultantes da analise PCA foram responsaveis por 40,92% da variabilidade total dos dados. A
anélise PCA destacou a relagdo entre a concentracdo de amido e dextrana no aglcar e a presenca
de flocos alcodlicos, bem como a importancia da estabilidade de processamento de cana para a
producéo de acucar de menor cor. Tanto a analise PCA quanto a regressdo PLS salientaram a
relacdo entre cor e umidade do agUcar. Supondo que a identificacdo das varidveis altamente

correlacionadas a producdo de acuUcar levasse a um maior controle sobre elas, e que esse
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controle fosse suficiente para atingir a producdo planejada, a receita adicional da usina com a
venda do acucar produzido seria R$ 52,2 milhdes ao final da safra. Sugere-se, para trabalhos
futuros, a aplicacdo de métodos derivados da analise PCA e da regressdo PLS aos dados de
processo das usinas, como o ICA (Independent Component Analysis), o DPCA (Dynamic
Principal Component Analysis) e 0 DPLS (Dynamic Partial Least Squares) (GE; SONG; GAO,
2013; KU; STORER; GEORGAKIS, 1995; QIN, 2012; YIN et al., 2014, 2015). Dessa forma,
as relacdes estabelecidas neste trabalho poderdo ser confirmadas, e novas relagdes poderéo ser

discutidas.

A terceira abordagem foi descrita no Capitulo 4 e tratou da modelagem do
processo de cristalizacdo da sacarose em duas massas. O modelo utilizado, que englobou os
balangos massico, energético e populacional, e considerou os fenbmenos de nucleacdo e
dispersao da velocidade de crescimento dos cristais, representou adequadamente o processo. O
tamanho médio dos cristais na simulacdo foi de 0,64 mm, com coeficiente de variacao igual a
30,58%, enquanto o tamanho médio dos cristais da producéo real da usina em estudo foi de
0,65 mm, com coeficiente de variacdo igual a 25,36%. Alteracfes nas variaveis de entrada da
simulagdo, como brix e pureza do xarope flotado, levaram a distdrbios no processo muito
semelhantes aos que ocorrem no processo real. O desenvolvimento da automatizagcdo do
cozimento do aclcar na usina considerada neste estudo poderia levar a uma reducédo de, no
minimo, R$ 325 mil por ano, considerando, dentre as vantagens da automatizacao, apenas a
diminuicdo da necessidade de m&o-de-obra no setor. As sugestdes para trabalhos futuros séo a
integracdo do modelo com as demais etapas do processo industrial de producéo de aguicar, como
a concentracdo do caldo e a secagem, e a utilizacdo do modelo descrito para o desenvolvimento
de estratégias de controle que visem a reducdo dos custos envolvidos na cristalizacdo da

Sacarose.
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APENDICE A - DEMONSTRACAO MATEMATICA DO BALANCO DE ENERGIA
DO PROCESSO DE CRISTALIZACAO DA SACAROSE

Balanco de energia nos cozedores:

d
E (Msoleol + MCHC)

w, w,
=Qu+Fpe- [(1 - 1(6)‘(8)) ) Hsol,e + WC‘S ' Hc,e] _]vap “Hy, — F; - ps
wC,S . wC,S .
(1~ 556) Heons + 355 Hes] @“.7)
Termo Significado fisico

d , .
E(Msoleol +M.H,) Acumulo de energia

Qu1 Energia fornecida pelo vapor de

aquecimento

oo (g Pee. Dee Energia adicionada ao sistema por meio das
Fe pe [(1 100) Hsol,e+100 Hc,e] g p

correntes de entrada
Jvap * Hvz Energia que sai do sistema pela corrente de
agua evaporada

C,Ss

w, w H H H H
F-p,- [(1 - ) Hyors + WC‘S : Hc,s] Energia que sai do sistema por meio das

correntes de saida

Abrindo o termo referente ao acimulo de energia, temos:

dHg,, dMg,, dH, dM,
— 4 H,, —24M H
ar s T +

d d d
a (Mo Hgop + McH) = a (Mo Hgop) + a(Mch) = M °dt < dt

Sabendo que M, € funcdo de M,c, Mim, € M,, (Equagdo B.1), Hy,; € fungdo de bx,;, purs,,
e T (Equacdes B.4 e B.5), e H, € funcdo de T (Equacdes B.16 e B.17),

dH,,, dM,,, dH dM,
Mo, dio + Hy d:o + cd_tc'i'Hc dtc
— (stol .dbxsol + stol .dpursol stol d_T)
o' \dbx,,, dt  dpury, dt daT  dt

+ Hgop (dMS‘” Moae | DMsor WMimy M ,de) i (dHC dT) M,

dMge, dt = dMy,, dt = dM, dt ar ar) T

Tendo ainda que bx,,; € funcéo de My, M;m, € M,, (Equacdo B.2), purs,, € funcéo de My,

e My (Equagdo B.3),
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<stol _dbxsol+ stol _dpursol stol dT)
sol\dbxy,; dt = dpury,  dt daT  dt
i dM,,, dMsaC_I_dMsol dMimp dMso1 dM,, <dHC dT) dM,
N\ dMyqe dt | dMy,, dt dMW dt ‘\dT dt © dt
dHy,; (dbxe, dMsaC_l_dbxsol‘dMimp dbxsy dM,
U dbxso \dMsqe  dt  AMyy, dt dM,  dt

stol (dpursol dMsac dpursol'dMimp) stol dT]

dpurse \ Mg, dt = dMp,,  dt dT  dt

+ Hsol dMsol . dMsac + dMsol . dMimp + dMsol . de
dMye. dt  dMy,, dt = dM, dt

(dHC dT) " dM,
dT dt € dt

— Msol stol [100 i sz . dMsac 100 - W2 . dMimp —100 - (Msac + I‘Z/Iimp) . de]
dbxs,, Mg, dt Mg, dt M, dt
AHs0 [100 o Mmp Mae g Msee dMimvl - .d_T]
dpursm (Msac + Mimp) dt (Msac + Mimp) dt dt
dMgge  dMip, ar ., dM,
H M.C
T Hsot ( FTT: dt ) T Mebpe gy ey
=100 - stol Mw . (dMsac + dMimp) _ (Msac + Mimp) . de +100
dbxsol Msol dt dt MSOl dt
i stol [ Msol Mimp . dMsac _ Msol Msac . dMimp]
dpurSOZ (Msac + Mimp) (Msac + Mimp) dt (Msac + Mimp) (Msac + Mimp) dt
dT dMgge  dMipy dT dM,
M, C -—+ H. M.C
 Mso1CPsor * 7+ Moot ( dt FTRRAT: ) FMebpe gy ey
stol bxsol dMsac dMimp bxsol dM
=100- [(1 ) ( ) ] 100
dbx,,, 100) \Tac T "ar )~ 7100 +
100 dH ur. dM. Ury,; dM; aT
_“sol [( _ p sol) . sac p sol lmp] + Msolesol
bxsol dpursol 100 dt 100 dt
dMsq,  dMippy aM,
H M.C
* S"‘( FTERET +dt)+ Pegr T He g

Dessa forma, a Equacdo 4.7 toma a forma da Equagé&o 4.8:

aT
(Msol *CPsor + M - Cpc) E
w, w,
= Qvl +F-p- [(1 _FC’(E)) ' Hsol,e +F(:’(I;'Hc,e] _]vap “Hy, — F - ps

w aMm daMm; aM, aM,
' [(1 - ﬁ) ' Hsols 100 Hcs] Hgop - ( . + e + W) —H,- —

100 dt dt dt ¢ dt
~100- dH, sol ) [(1 bxsol) (dMsac dMimp) bxsol dm,, ] ( 100 ) .100
dbxsol 100 dt dt 100 dt bxg,;

. stol . [( _ pursol) . dMsac PUTso; . dMimp]

dpure, 100 dt 100  dt (4.8)
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APENDICE B - EQUACOES DO MODELO E CORRELACOES PARA
PROPRIEDADES FiSICAS

Solugéo/Suspenséo

Massa de solucéo (kg):

Msol = Msac + Mimp + Mw (Bl)
(GEORGIEVA; MEIRELES; FEYO DE AZEVEDO, 2003)
Brix da solucéo (%):

bx _ <Msac + Mimp
sol —
Msol

(GEORGIEVA; MEIRELES; FEYO DE AZEVEDO, 2003)

) -100 (B.2)

Pureza da solucédo (%):

PUTge = L -100 (B.3)
Msac + Mimp

(GEORGIEVA; MEIRELES; FEYO DE AZEVEDO, 2003)

Calor especifico da solucao (kJ/(kg°C)):

4186,8 — 29,7 - by, + 4,61 - bxy, - Eorsol 1 0,075 - bxgy, - T

_ 100 (B.4)
Cpsol 1000
(CHORAO, 1995)
Entalpia especifica da solucéo (kJ/kg):
Hgop = CPsor - T (B.5)
Volume de suspensdo (m3):
Visp = oty Me (B.6)
susp Psol Pc l
(GEORGIEVA; MEIRELES; FEYO DE AZEVEDO, 2003)
Elevacéo do ponto de ebuligdo (°C):
_ _pursol . i bxsol
EPE = (0,03 - 0,018 o0 ) (Toae +84) (—100 = bxﬂﬂ) (B.7)

(CHORAO, 1995)

Densidade da solucéo pura (kg/md):
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bxg,; - (200 + bx T —20
sol ( sol)) . (1 _ 0,036 . )

Plot = (1000 + =2 T (B.8)

(CHORAO, 1995)

Densidade da solugédo impura (kg/m3):

Uur.
Psor = Pior + 1000 - {1 + exp[(=6,927.1076 - bxZ,, — 1,164.107* - bixsy,) (ploso‘” 1))} ®9

(CHORAO, 1995)

Densidade da suspenséo (kg/m3):

p _ Psot " Pc
v Pc— % *(pe = Psor) (B.10)
(CHORAO, 1995)
Porcentagem maéssica de cristais (%):
- Me B.11
" Moo M, G

(GEORGIEVA; MEIRELES; FEYO DE AZEVEDO, 2003)
Brix de saturacdo (%):

bxgg = 64,447 +8,222.1072- T + 1,66169.1073 - T2 — 1,558.107¢ - T3 — 4,63.1078 - T* (B.12)
(CHORAO, 1995)

Supersaturagéo:
_ bxsol/(loo B bxsol)
B (bxsat ’ Csat)/(loo - bxsat) (B.13)
_ i bxsol i _ PUTs0; . _ . bxsol . _ PUTs0;

Coar = 01" o0 — (1 o6 )+04+06 exp[ 024 1503 (1 o0 )] (B.14)
(CHORAO, 1995; GEORGIEVA; MEIRELES; FEYO DE AZEVEDO, 2003)
Supersaturacdo critica:

x _ _ . _ Putso; _ i _ . _ PUTso; 2
S*=1,129 — 0,284 (1 oo )+ [2,333 — 0,0709 - (T — 60)] (1 oo ) (B.15)

(CHORAO, 1995)

Cristais

Calor especifico dos cristais (kJ/(kg°C)):
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~1163,2+3,488-T

Cpe = 1000 (B.16)
(GEORGIEVA; MEIRELES; FEYO DE AZEVEDO, 2003)
Entalpia especifica dos cristais (kJ/kg):
H.=Cp.-T (B.17)
Volume de cristais (m3):
_M (B.18)
“ pe '
(GEORGIEVA; MEIRELES; FEYO DE AZEVEDO, 2003)
Tamanho médio (m):
22
AM = —
o (B.19)
(CHORAO, 1995)
Coeficiente de variacdo (%):
v = ( s fs _ 1) -100 (B.20)
Hy
(CHORAO, 1995)
Desvio padréo (m):
_AM-cV (B.21)
100
Agua
Densidade da dgua (kg/m3):
pw = 1016,7 — 0,57 - T (B.22)
(GEORGIEVA; MEIRELES; FEYO DE AZEVEDO, 2003)
Calor especifico da agua (kJ/(kg°C)):
Cpy = 4,18 (1,0017 — 1,5754.107* - T) + 2,107.1076 - T2 (B.23)
(Tabela Termodinamica)
Entalpia especifica da agua (kJ/kg):
H, =Cp, T (B.24)

Entalpia especifica de vaporizacdo da dgua (kJ/kg):
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Vapor

APENDICE B
0,1 < P <1 bar,
2263280 — 58210 - In(P)
= B.2
AHyap 1000 (8.29)
1 < P < 3 bar,
o = 2257510 — 85950 - In(P) (B.26)
1000
(CHORAO, 1995)
Temperatura de saturacdo da gua (°C):
0,1 < P <1 bar,
Teqe = 122,551 - exp(—0,246 - P) - PO413 (B.27)
1 < P < 3bar,
Tyqe = 100,884 - exp(—1,203.1072 - P) - p0288 (B.28)
(GEORGIEVA; MEIRELES; FEYO DE AZEVEDO, 2003)
Entalpia especifica do vapor (kJ/kg):
u - 1766,07 - (99,65 + 27,55 - In(P) + 1,8 - In(P)?) + 2501800 (B.29)

v 1000
(JESUS, 2004)
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APENDICE C - CODIGO DO MODELO PARA SIMULACAO BASE NO
SOFTWARE EMSO

Modelo Corrente de Agua
using "types";
Model CorrenteAgua
VARIABLES
F as flow_vol (Brief="Vaz&o volumétrica™); #m3/h
T as temperature (Brief="Temperatura™); #K
TC as Real (Brief="Temperatura em °C"); #°C
dens as dens_mass (Brief="Densidade"); #kg/m?3
Cp as cp_mass(Brief="Calor especifico"); #kJ/(kg°C)
H as enth_mass (Brief="Entalpia"); #kJ/kg
EQUATIONS
"Temperatura em °C"
TC=T*'1/K'-273.15; #°C
"Densidade da dgua”
dens=1016.7*'kg/m"3'-0.57*'kg/m"3/K'*(T-273.15*'K"); #kg/m?
"Calor especifico™

Cp=4.18*'KJ/kg/K"2™*(1.0017*K'-1.5754e-4*(T-273.15*'K"))+2.107e-6*(T-
273.15%'K)"2*'kJ/kg/K 3", #kJ/(Kg°C)

"Entalpia”

H=Cp*(T-273.15*'K);
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end

Modelo Corrente de Massa

using "types";

Model CorrenteMassa

VARIABLES

F as flow_vol (Brief="Vazao volumétrica"); #m3/h

T as temperature (Brief="Temperatura"); #K

TC as Real (Brief="Temperatura em °C"); #°C

bx as percent (Brief="Brix"); #%

pur as percent (Brief="Pureza"); #%

bxt as Real (Brief="Brix apds dissolugdo dos cristais"); #%

polt as Real (Brief="Pol apos dissolucdo dos cristais™); #%

purt as Real (Brief="Pureza ap6s dissolucdo dos cristais"); #%
dens_pure as dens_mass (Brief="Densidade da solucao pura™); #kg/m3
dens as dens_mass (Brief="Densidade da solugdo impura"); #kg/m?3
densm as dens_mass (Brief="Densidade da massa"); #kg/m3

densc as dens_mass (Brief="Densidade do cristal"); #kg/m3

Cp as cp_mass (Brief="Calor especifico™); #kJ/(kg°C)

H as enth_mass (Brief="Entalpia"); #kJ/kg

Cpc as cp_mass (Brief="Calor especifico dos cristais"); #kJ/(kg°C)

Hc as enth_mass (Brief="Entalpia dos cristais"); #kJ/kg
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Wc as percent (Brief="Porcentagem massica de cristais na massa"); #%
mi0 as Real (Brief="Momento 0 da distribui¢éo dos cristais"); #adimensional
mil as Real (Brief="Momento 1 da distribui¢éo dos cristais"); #adimensional
mi2 as Real (Brief="Momento 2 da distribuicdo dos cristais"); #adimensional
mi3 as Real (Brief="Momento 3 da distribuicdo dos cristais"); #adimensional
mi4 as Real (Brief="Momento 4 da distribui¢éo dos cristais"); #adimensional
mi5 as Real (Brief="Momento 5 da distribui¢éo dos cristais"); #adimensional
EQUATIONS
"Temperatura em °C"

TC=T*'1/K'-273.15; #°C
"Densidade da solucgéo pura"

dens_pure = (1000+(bx*(200+bx)/54))*(1-0.036*((T-273.15*K'-20*'K')/(160*'K -(T-
273.15%K")))*'kg/m"3"; #kg/m?

"Densidade da solugéo impura"

dens = dens_pure+1000*(-1+exp((-6.927e-6*bx"2-1.164e-4*bx)*((pur/100)-
1)))*'kg/m"3'; #kg/m3

"Densidade da massa”
densm = dens*densc/(densc-Wc/100*(densc-dens)); #kg/m?3
"Calor especifico da solugéo™

Cp=(4186.8*'kJ/Kg/K'-29.7*bx*'k/kg/K'+4.6 1*bx*pur/100*'kJ/kg/K'+0.075*hx*(T-
273.15%'K")*'kJ/kg/K2')/1000; #kJ/(kg°C)

"Entalpia da solucdo”

H=Cp*TC*K'; #kJ/kg
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"Calor especifico dos cristais"
Cpc=(1163.2+3.488*TC)/1000*'kd/kg/K'; #kJ/(kg°C)

"Entalpia dos cristais"
Hc=Cpc*TC*'K"; #kJ/kg

"Brix apés dissolucdo dos cristais”
bxt=bx/100*(100-Wc)+Wc; #%

"Pol apos dissolucdo dos cristais"
polt=pur*bx/100*(100-Wc)/100+Wc; #%

"Pureza ap06s dissolucdo dos cristais"
purt=polt/bxt*100; #%

end

Modelo Corrente de Mel

using "types";

Model CorrenteMel

VARIABLES

F as flow_vol (Brief="Vazao volumétrica"); #m3/h

T as temperature (Brief="Temperatura™); #K

TC as Real (Brief="Temperatura em °C"); #°C

bx as percent (Brief="Brix"); #%

pur as percent (Brief="Pureza"); #%

dens_pure as dens_mass (Brief="Densidade da solucdo pura"); #kg/m3
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dens as dens_mass (Brief="Densidade da solu¢do impura"); #kg/m3
Cp as cp_mass (Brief="Calor especifico"); #kJ/(kg°C)
H as enth_mass (Brief="Entalpia"); #kJ/kg
EQUATIONS
"Temperatura em °C"
TC=T*'1/K'-273.15; #°C
"Densidade da solucéo pura"

dens_pure = (1000+(bx*(200+bx)/54))*(1-0.036*((T-273.15*' K'-20*'K')/(160*'K -(T-
273.15%K"))))*'kg/m"3"; #kg/m?

"Densidade da solugéo impura"

dens = dens_pure+1000*(-1+exp((-6.927e-6*bx"2-1.164e-4*bx)*((pur/100)-
1)))*'kg/m"3'; #kg/m3

"Calor especifico™

Cp=(4186.8*'kJ/kg/K'-29.7*bx*kI/Kg/K'+4.6 1*bx*pur/L00*'kJ/kg/K +0.075*bx*(T-
273.15%'K")*'kJ/kg/K2')/1000; #kJ/(kg°C)

"Entalpia”
H=Cp*(T-273.15*'K"); #kJ/kg
end
Modelo Corrente de Vapor
using "types";
Model CorrenteVVapor
VARIABLES

Fmax as flow_mass (Brief="Vaz&o massica maxima do vapor"); #kg/h
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F as flow_mass (Brief="Vazdo massica do vapor"); #kg/h
P as pressure (Brief="Pressdo do vapor em atm"); #atm
Pbar as Real (Brief="Pressao do vapor em bar"); #bar
T as temperature (Brief="Temperatura do vapor"); #K
TC as Real (Brief="Temperatura em °C"); #°C
alpha as positive (Brief="Fator de corre¢do para entalpia™); #adimensional
H as enth_mass (Brief="Entalpia do vapor"); #kJ/kg
Te as temperature (Brief="Temperatura de saturacdo do vapor"); #K
deltaHv as enth_mass (Brief="Entalpia de vaporizacdo"); #kJ/kg
Q as power (Brief="Energia fornecida pelo vapor"); #kJ/h
EQUATIONS
"Temperatura em °C"
TC=T*1/K'-273.15; #°C
"Presséo em bar"
Pbar=P*1.01325*'1/atm’; #bar
"Entalpia especifica do vapor"
H=(1766.07*(99.65+27.55*In(Pbar)+1.8*In(Pbar)"2)+2501800)/1000*'kJ/kg’; #kJ/kg
"Temperatura de saturacao do vapor"
Te=(100.884*'K*exp(-1.203e-2*Phar)*Pbar"0.288)+273.15*'K"; #K
"Entalpia de vaporizagao™

deltaHv*kg/kJ'=(2257510-85950*In(Pbar))/1000; #kJ/kg
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"Energia fornecida pelo vapor™
Q=F*alpha*deltaHv; #kJ/h

end

Modelo Cozimento B

using "types";

using "CorrenteMel";

using "CorrenteAgua™;

using "CorrenteVapor";

using "CorrenteMassa";

Model CozimentoB

PARAMETERS

t_op as Switcher (Brief="Tempo de operagéo”,
Valid=["PréEnchimento","Concentracdo","Semeadura","Enchimento", "Cortel", "Corte2",
"Aperto", "Descarga", "Espera"], Default="PréEnchimento");

VARIABLES

M as mass (Brief="Massa de solucdo"); #kg

Msac as mass (Brief="Massa de sacarose™); #kg

Mimp as mass (Brief="Massa de impurezas"); #kg

Mw as mass (Brief="Massa de agua"); #kg

Mc as mass (Brief="Massa de cristais"); #kg

V as volume (Brief="Volume de solu¢do/suspensao”, Upper=195); #m?3

P as pressure (Brief="Pressdo do cozedor em atm"); #atm-Input

127
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Pbar as Real (Brief="Pressdo do cozedor em bar"); #bar

T as temperature (Brief="Temperatura"); #K

TC as Real (Brief="Temperatura em °C"); #°C

bx as percent (Brief="Brix"); #%

pur as percent (Brief="Pureza"); #%

Kvap as positive (Brief="Parametro da taxa de evaporacdo"); #kg/(hK)-Input
Jvap as flow_mass (Brief="Taxa de vaporizagdo"); #kg/h

Tsat as temperature (Brief="Temperatura de saturacdo"); #°C

bxsat as percent (Brief="Brix de saturacao"); #%

Csat as positive (Brief="Parametro para célculo da supersaturacao"); #adimensional
S as positive (Brief="Supersaturacao”, Upper=1.17); #adimensional

S_ as positive (Brief="Saturacao critica"); #adimensional

Cp as cp_mass (Brief="Calor especifico da solu¢do"); #kJ/(kg°C)

H as enth_mass (Brief="Entalpia da solucéo"); #kJ/kg;

EPE as temp_delta (Brief="Elevacéo do ponto de ebuli¢cdo da solugéo™); #°C
dens_pure as dens_mass (Brief="Densidade da solucao pura™); #kg/m3

dens as dens_mass (Brief="Densidade da solucdo impura"); #kg/m3

densm as dens_mass (Brief="Densidade da massa"); #kg/m?3

deltaHv as enth_mass (Brief="Entalpia de vaporizacdo da agua"); #kJ/kg

Hv as enth_mass (Brief="Entalpia do vapor gerado no cozedor"); #kJ/kg

Jeris as flow_mass (Brief="Taxa de cristalizag&o"); #kg/h
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densc as dens_mass (Brief="Densidade do cristal™); #kg/m3-Input

Cpc as cp_mass (Brief="Calor especifico dos cristais"); #kJ/(kg°C)

Hc as enth_mass (Brief="Entalpia dos cristais"); #kJ/kg

Vc as volume (Brief="Volume total dos cristais™); #m?3

mi0 as Real (Brief="Momento 0 da distribuicdo dos cristais"); #adimensional
mil as Real (Brief="Momento 1 da distribui¢éo dos cristais"); #adimensional
mi2 as Real (Brief="Momento 2 da distribui¢éo dos cristais"); #adimensional
mi3 as Real (Brief="Momento 3 da distribuicdo dos cristais"); #adimensional
mi4 as Real (Brief="Momento 4 da distribuicdo dos cristais"); #adimensional
mi5 as Real (Brief="Momento 5 da distribui¢éo dos cristais"); #adimensional
BO as Real (Brief="Taxa de nucleacdo"); # #/(sm?3)

G as velocity (Brief="Velocidade de crescimento dos cristais™); #m/s

Dg as velocity (Brief="Difusividade da velocidade de crescimento™); #m/s
Kdg as Real (Brief="Constante de difusividade de crescimento"); #adimensional
Kg as Real (Brief="Constante de crescimento"); #adimensional-Input

Kv as Real (Brief="Fator volumétrico"); #adimensional-Input

Kn as Real (Brief="Constante de nucleacédo"); #adimensional

Kno as Real (Brief="Parametro da equacdo da constante de nuclea¢do"); #adimensional -

Input
C as Real (Brief="Parametro da equagdo da constante de nucleacdo"); #adimensional - Input
CV as positive (Brief="Coeficiente de variacdo"); #%

AM as length (Brief="Tamanho medio dos cristais"); #m
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DP as length (Brief="Desvio padrao"); #m
Wc as percent (Brief="Porcentagem massica de cristais na massa"); #%
EntMel as CorrenteMel (Brief="Entrada de mel");
EntAgua as CorrenteAgua (Brief="Entrada de agua™);
EntVapor as CorrenteVapor (Brief="Entrada de vapor");
out SaiMassa as CorrenteMassa (Brief="Saida de massa");
EQUATIONS

switch t_op

case "PréEnchimento™:
"Vazdo de vapor"

EntVapor.F=0*EntVapor.Fmax; #kg/h
"Vazdo de mel"

EntMel.F=78*'m"3/h’; #m3/h
"Vazdo de agua"

EntAgua.F=0*'m"3/h’; #m3/h
"Vazdo de saida"

SaiMassa.F=0*'m”3/h'; #m3/h
"Cristalizacao™

diff(mi0)=0*'1/s";

diff(mil)=0*'1/s";

diff(mi2)=0*"1/s";
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diff(mi3)=0*'1/s";

diff(mi4)=0*'1/s";

diff(mi5)=0*'1/s";

Dg=0*'m/s'; #ml/s

B0=0; # #/s

G=0.000000000001*'m/s"; #m/s

"Taxa de cristalizagdo™"

Jeris=0*'kg/h'; #kg/h

"Taxa de vaporizagéo"

Jvap=0*'kg/h'; #kg/h

when time>1200*'s' switchto "Concentragédo™;

case "Concentracao™:

if S<1.06 then

"Vazdao de vapor"
EntVapor.F=0.55*EntVapor.Fmax; #kg/h
"Vazdo de mel"”
EntMel. F*EntMel.dens+EntAgua.F*EntAgua.dens=Jvap; #kg/h
"Vazdo de agua”
EntAgua.F=0*'m"3/h’; #m3/h
else

"Vazéo de vapor"
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EntVapor.F=0.36*EntVapor.Fmax; #kg/h
"Vazdo de mel"
EntMel.F=0*'m"3/h'; #m3/h
"Vazao de agua”
EntAgua.F=0*'m"3/h’; #m3/h

end

"Vazéo de saida"
SaiMassa.F=0*'m”3/h'; #m3/h
"Cristalizacdo™

diff(mi0)=0*'1/s";

diff(mil)=0*'1/s";

diff(mi2)=0*'1/s",

diff(mi3)=0*'1/s",

diff(mi4)=0*'1/s";

diff(mi5)=0*'1/s";

Dg=0*'m/s"; #m/s

B0=0; # #/s

G=0.000000000001*'m/s"; #m/s

"Taxa de cristalizagdo"

Jeris=0*'kg/h’"; #kg/h

"Taxa de vaporizagdo"
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Jvap=EntVapor.Q/deltaHv+Kvap*'kg/h/K*(TC*'K'-Tsat-EPE); #kg/h
when time<1200*'s' switchto "PréEnchimento";
when time>1500*'s' switchto "Semeadura";
case "Semeadura™:

"Vazao de vapor"
EntVapor.F=0.06*EntVapor.Fmax; #kg/h

"Vazao de mel"
EntMel.F=0*'m"3/h"; #m3/h

"Vazao de agua"
EntAgua.F=0*'m"3/h’; #m3/h

"Vazéo de saida"
SaiMassa.F=0*'m”3/h'; #m3/h

"Cristalizacéo"
diff(mi0)=B0*'1/s’;
diff(mil)=(G*mi0+Dg*B0/G*'m/s")*'1/m’;
diff(mi2)=(2*G*mil+2*Dg*mi0)*'l/m’;
diff(mi3)=(3*G*mi2+6*Dg*mil)*'l/m’;
diff(mi4)=(4*G*mi3+12*Dg*mi2)*'1/m’;
diff(mi5)=(5*G*mi4+20*Dg*mi3)*'1/m",
Dg=Kdg*(2*pur/100-1)*G; #m/s

BO*'m"1.92/5%0.51'=V*Kn*2.894e12*(G(0.51))*((Mi3/V)(0.53)): # #ls
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G=Kg*'m/s"*exp(-57000*'K'/(8.314*T))*(S-1)*exp(-8*(1-pur/100))*(1+2*Vc/V);
#m/s

"Taxa de cristalizagdo"
Jeris=Kv*'m”3*densc*diff(mi3); #kg/h
"Taxa de vaporizacdo"
Jvap=EntVapor.Q/deltaHv+Kvap*'kg/h/K*(TC*'K'-Tsat-EPE); #kg/h
when time<1500*'s' switchto "Concentragédo™;
when time>1800*'s' switchto "Enchimento™;
case "Enchimento":

"Vazdo de vapor"
EntVapor.F=0.12*EntVapor.Fmax; #kg/h

"Vazdo de mel"
EntMel.F=44*'m"3/h’; #m3/h

"Vazdo de agua"
EntAgua.F=0.8*'m"3/h’; #m3/h

"Vazdo de saida"
SaiMassa.F=0*'m”3/h'; #m3/h

"Cristalizagéo"
diff(mi0)=B0*'1/s";
diff(mil)=(G*mi0+Dg*B0/G*'m/s")*'l/m’,
diff(mi2)=(2*G*mil+2*Dg*mi0)*'1l/m’;

diff(mi3)=(3*G*mi2+6*Dg*mil)*'1/m";
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diff(mi4)=(4*G*mi3+12*Dg*mi2)*'1/m’,
diff(mi5)=(5*G*mi4+20*Dg*mi3)*'1/m",

Dg=Kdg*(2*pur/100-1)*G; #m/s
BO*'m"1.92/s"0.51'=V*Kn*2.894e12*(G~(0.51))*((mi3/V)"(0.53)); # #/s

G=Kg*'m/s™*exp(-57000*'K/(8.314*T))*(S-1)*exp(-8*(L-pur/L00))*(1+2*Vc/V);

#m/s
"Taxa de cristalizagdo™"
Jeris=Kv*'m"3'*densc*diff(mi3); #kg/h
"Taxa de vaporizagéo"
Jvap=EntVapor.Q/deltaHv+Kvap*'kg/h/K'*(TC*'K'-Tsat-EPE); #kg/h
when time<1800*'s' switchto "Semeadura";
when time>5300*'s' switchto "Cortel™;
case "Cortel":

"Vazdao de vapor"
EntVapor.F=0.12*EntVapor.Fmax; #kg/h

"Vazdo de mel"”
EntMel.F=44*'m”3/h’; #m3/h

"Vazdo de agua”
EntAgua.F=0.2*'m"3/h’; #m3/h

"Vazdo de saida"
SaiMassa.F=0*'m"3/h"; #ms3/h

"Cristalizacédo™
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diff(mi0)=B0*'1/s’;

diff(mil)=(G*mi0+Dg*B0/G*'m/s")*'1/m’;
diff(mi2)=(2*G*mil+2*Dg*mi0)*'1/m’;
diff(mi3)=(3*G*mi2+6*Dg*mil)*'1l/m’;
diff(mid)=(4*G*mi3+12*Dg*mi2)*'1/m’;
diff(mi5)=(5*G*mi4+20*Dg*mi3)*'1/m’,

Dg=Kdg*(2*pur/100-1)*G; #m/s
BO*'m"1.92/5"0.51'=V*Kn*2.894e12*(G(0.51))*((Mi3/V)(0.53)); # #/s

G=Kg*'m/s"*exp(-57000*'K'/(8.314*T))*(S-1)*exp(-8*(1-pur/100))*(1+2*Vc/V);
#ml/s

"Taxa de cristalizagdo™
Jeris=Kv*'m"3*densc*diff(mi3); #kg/h
"Taxa de vaporizacdo"
Jvap=EntVapor.Q/deltaHv+Kvap*'kg/h/K™*(TC*'K'-Tsat-EPE); #kg/h
when time<5300*'s' switchto "Enchimento";
when time>10700*'s' switchto "Corte2";
case "Corte2":
"Vazdo de vapor"
EntVapor.F=0.44*EntVapor.Fmax; #kg/h
"Vazéo de mel"
EntMel.F=50*'m"3/h"; #m3/h

"Vazdo de agua”
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EntAgua.F=0.2*'m"3/h’; #m3/h
"Vazéo de saida"
SaiMassa.F=0*'m”3/h'; #m3/h
"Cristalizacéo™
diff(mi0)=B0*'1/s",
diff(mil)=(G*mi0+Dg*B0/G*'m/s")*'1/m’;
diff(mi2)=(2*G*mil+2*Dg*mi0)*'1/m’;
diff(mi3)=(3*G*mi2+6*Dg*mil)*'l/m’;
diff(mi4)=(4*G*mi3+12*Dg*mi2)*'1/m",
diff(mi5)=(5*G*mi4+20*Dg*mi3)*'1/m",
Dg=Kdg*(2*pur/100-1)*G; #m/s
BO*'m"1.92/5"0.51'=V*Kn*2.894e12*(G~(0.51))*((mi3/V)"(0.53)); # #/s

G=Kg*m/s*exp(-57000*'K'/(8.314*T))*(S-1)*exp(-8*(1-pur/100))*(1+2*Vc/V);

#m/s
"Taxa de cristalizagdo™
Jeris=Kv*'m"3*densc*diff(mi3); #kg/h
"Taxa de vaporizagéo"
Jvap=EntVapor.Q/deltaHv+Kvap*'kg/h/K'*(TC*'K'-Tsat-EPE); #kg/h
when time<10700*'s’ switchto "Cortel";
when time>17000*'s' switchto "Aperto™;
case "Aperto™:

"Vazao de vapor"
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EntVapor.F=0.8*EntVapor.Fmax; #kg/h
"Vazao de mel"
EntMel.F=0*'m"3/h"; #m3/h
"Vazdo de agua”
EntAgua.F=0*'m"3/h’; #m3/h
"Vazéo de saida"
SaiMassa.F=0*'m”3/h'; #m3/h
"Cristalizacéo"
diff(mi0)=B0*'1/s’;
diff(mil)=(G*mi0+Dg*B0/G*'m/s")*'1/m’;
diff(mi2)=(2*G*mil+2*Dg*mi0)*'1/m"
diff(mi3)=(3*G*mi2+6*Dg*mil)*'1l/m’;
diff(mi4)=(4*G*mi3+12*Dg*mi2)*'1/m’;
diff(mi5)=(5*G*mi4+20*Dg*mi3)*'1/m’
Dg=Kdg*(2*pur/100-1)*G; #m/s
BO*'m"1.92/5"0.51'=V*Kn*2.894e12*(G(0.51))*((Mi3/V)(0.53)); # #/s

G=Kg*'m/s*exp(-57000*'K"/(8.314*T))*(S-1)*exp(-8*(1-pur/100))*(1+2*Vc/V);
#m/s

"Taxa de cristalizagdo"
Jeris=sKv*'mA3*densc*diff(mi3); #kg/h
"Taxa de vaporizagdo"

Jvap=EntVapor.Q/deltaHv+Kvap*'kg/h/K'*(TC*'K'-Tsat-EPE); #kg/h
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when time<17000*'s’ switchto "Corte2";

when time>18680*'s' switchto "Descarga”;
case "Descarga":
"Vazao de vapor"

EntVapor.F=0*EntVapor.Fmax; #kg/h
"Vazao de mel"

EntMel.F=0*'m”"3/h"; #m3/h
"Vazao de agua"

EntAgua.F=0*'m"3/h’; #m3/h
"Vazdo de saida"

SaiMassa.F=536*'m"3/h’; #m3h
"Cristalizacéo"

diff(mi0)=0*'1/s";

diff(mil)=0*'1/s";

diff(mi2)=0*'1/s";

diff(mi3)=0*'1/s";

diff(mi4)=0*'1/s";

diff(mi5)=0*'1/s";

Dg=0*'m/s'; #m/s

B0=0; # #/s

G=0.000000000001*'m/s'; #ml/s
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"Taxa de cristalizacédo"

Jeris=0*'kg/h'; #kg/h

"Taxa de vaporizacdo"

Jvap=0*'kg/h’; #kg/h

when time<18680*'s' switchto "Aperto”;

when time>19880*'s' switchto "Espera";
case "Espera":
"Vazdo de vapor"

EntVapor.F=0*EntVapor.Fmax; #kg/h
"Vazao de mel"

EntMel.F=0*'m"3/h"; #m3/h
"Vazdo de agua"

EntAgua.F=0*'m"3/h’; #m3/h
"Vazéo de saida"

SaiMassa.F=0*'m”3/h'; #m3/h
"Cristalizacdo"

diff(miQ)=0*'1/s";

diff(mil)=0*'1/s";

diff(mi2)=0*'1/s";

diff(mi3)=0*'1/s";

diff(mid)=0*"1/s";
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diff(mi5)=0*'1/s";
Dg=0*'m/s'; #m/s
BO=0; # #/s
G=0.000000000001*'m/s'; #ml/s
"Taxa de cristalizacdo™
Jeris=0*'kg/h'; #kg/h
"Taxa de vaporizagéo"
Jvap=0*'kg/h'; #kg/h
when time<19880*'s' switchto "Descarga”;
end
"Presséo em bar"
Pbar=P*1.01325*'1/atm’; #bar
"Temperatura em °C"
TC=T*'1/K'-273.15; #°C
"Volume de solugéo/suspenséo”
V=M/dens+Mc/densc; #m?3
"Massa de solucéo™
M=Msac+Mimp+Mw; #kg total
"Massa de sacarose”

diff(Msac)=EntMel.F*EntMel.dens*EntMel.bx/100*EntMel.pur/100-Jcris-
SaiMassa.F*SaiMassa.densm*(1-SaiMassa.Wc¢/100)*SaiMassa.bx/100*SaiMassa.pur/100;
#ka/h
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"Massa de impurezas”

diff(Mimp)=EntMel.F*EntMel.dens*EntMel.bx/100*(1-EntMel.pur/100)-
SaiMassa.F*SaiMassa.densm*(1-SaiMassa.Wc/100)*SaiMassa.bx/100*(1-
SaiMassa.pur/100); #kg/h

"Massa de agua"”

diff(Mw)=EntMel.F*EntMel.dens*(1-EntMel.bx/100)+EntAgua.F*EntAgua.dens-
Jvap-SaiMassa.F*SaiMassa.densm*(1-SaiMassa.\Wc/100)*(1-SaiMassa.bx/100); #kg/h

"Massa de cristais"
diff(Mc)=Jcris-SaiMassa.F*SaiMassa.densm*SaiMassa.Wc/100; #kg/h
"Balango de energia"

(M*Cp+Mc*Cpc)*diff(TC)=EntVapor.Q*'1/K'+EntMel.F*EntMel.dens*EntMel.H*'1/
K'+EntAgua.F*EntAgua.dens*EntAgua.H*'1/K'-Jvap*Hv*'1/K'-
SaiMassa.F*SaiMassa.densm™*((1-
SaiMassa.Wc/100)*SaiMassa.H+SaiMassa.Wc/100*SaiMassa.Hc)*'1/K'-
H*(diff(Msac)+diff(Mimp)+diff(Mw))*'1/K'-Hc*diff(Mc)*'1/K"-((-
2970*TC+461*pur/100*TC+7.5*TC"2)/1000)*((1-
bx/100)*(diff(Msac)+diff(Mimp))*'kJ/kg/K'-(bx/100)*(diff(Mw))*'kJ/kg/K")-
(1/(bx/100))*((461*(bx/100)*TC)/1000)*((1-pur/100)*(diff(Msac))*'kJ/kg/K'-
(pur/100)*(diff(Mimp))*'kJ/kg/K"); #kJ/h

"Entalpia de vaporizacao da agua"
deltaHv=(2263280*'kJ/kg'-58210*'kJ/kg"*In(Pbar))/1000; #kJ/kg
"Entalpia do vapor gerado dentro do cozedor"
Hv=(1766.07*(99.65+27.55*In(Pbar)+1.8*In(Pbar)"2)+2501800)/1000*'kJ/kg"; #kJ/kg
"Calor especifico da solugdo™

Cp=(4186.8*'kJ/kg/K'-29.7*bx*kI/Kg/K'+4.6 1*bx*pur/100*kI/kg/K'+0.075*bx*(T-
273.15%K')*'kJ/kg/K*2')/1000; #kJ/(kg°C)
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"Entalpia da solucdo"
H=Cp*TC*'K"; #kJ/kg
"Calor especifico dos cristais"
Cpc=(1163.2+3.488*TC)/1000*'kd/kg/K"; #kJ/(kg°C)
"Entalpia dos cristais"
Hc=Cpc*TC*'K"; #kJ/kg
"Brix da solucéo"
bx=(Msac+Mimp)/M*100; #%
"Pureza da solucao"
pur=Msac/(Msac+Mimp)*100; #%
"Temperatura de saturagao"
Tsat*'1/K'=122.551*exp(-0.246*Pbar)*Pbar~0.413; #°C
"Elevacdo do ponto de ebulicdo™
EPE=(0.03-0.018*pur/100)*(Tsat+84*'K")*(bx/(100-bx)); #°C
"Densidade da solucéo pura"

dens_pure = (1000+(bx*(200+bx)/54))*(1-0.036*((TC-20)/(160-TC)))*'kg/m"3';
#kg/m?

"Densidade da solugéo impura”

dens = dens_pure+1000*(-1+exp((-6.927e-6*bx"2-1.164e-4*bx)*((pur/100)-
1)))*'kg/m"3'; #kg/m3

"Densidade da massa"

densm = dens*densc/(densc-Wc/100*(densc-dens)); #kg/m?3
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"Fracdo massica de cristais"
Wc=Mc/(M+Mc)*100; #%
"Brix de saturacdo”
bxsat=64.447+8.222e-2*TC+1.66169e-3*TC"2-1.558e-6*TC"3-4.63e-8*TC"4; #%
"Parametro para o calculo da supersaturacéo”

Csat=(0.1*(bx/(100-bx))*(1-pur/100)+0.4+0.6*exp(-0.24*(bx/(100-bx))*(1-
pur/100))); #adimensional

"Supersaturacao"

S=(bx/(100-bx))/(bxsat*Csat/(100-bxsat)); #adimensional
"Supersaturacao critica"

S _=1.129-0.284*(1-pur/100)+(2.333-0.0709*(TC-60))*(1-pur/100)"2; #adimensional
"Volume total dos cristais"

VVc=Mc/densc;
"Constante de nucleacgdo™

Kn=Kno*exp(C*(1-pur/100));
"Tamanho medio dos cristais"

AM=(mi4/mi3)*'m"; #m

if time<2000*'s' then CV=0.4;

else

CV=(((mi3*mi5)/(mi4"2)-1)(1/2))*100; #%

end

"Desvio padréo”
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DP=AM*CV/100; #m
"Mistura perfeita"
SaiMassa.Wc=Wec;
SaiMassa.T=T;
SaiMassa.bx=bx;
SaiMassa.pur=pur;
SaiMassa.mi0=mi0;
SaiMassa.mil=mil;
SaiMassa.mi2=mi2;
SaiMassa.mi3=mi3;
SaiMassa.mi4=mi4;
SaiMassa.mi5=mi5;
end
Modelo Cristalizador B
using "types";
using "CorrenteMassa";
Model CristalizadorB
VARIABLES
h as length (Brief="Altura do cristalizador", Upper=3.3); #m
Ab as area (Brief="Area da base do cristalizador"); #m?2

Comp as length (Brief="Comprimento da base do cristalizador"); #m
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Larg as length (Brief="Largura da base do cristalizador"); #m

in EntMassa as CorrenteMassa;

out SaiMassa as CorrenteMassa,;

EQUATIONS

"Area da base"
Ab=Comp*Larg; #m?

"Balanc¢o de massa”
diff(h)=(EntMassa.F-SaiMassa.F)/(Ab); #m

"Vazdo de saida de massa para centrifugas”
SaiMassa.F=37*'m”3/h'; #m3/h

"Cristalizador como tanque pulmao”
SaiMassa.T=338.15*'K"; #K
SaiMassa.Wc=40.7083; #%
SaiMassa.bx=79.8542; #%
SaiMassa.pur=52.743; #%
SaiMassa.mi0=1.18832¢e14;
SaiMassa.mil=3.79477e9;
SaiMassa.mi2=397154;
SaiMassa.mi3=90.3649;
SaiMassa.mi4=0.0313769;

SaiMassa.mi5=1.38801e-5;
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end

Modelo Centrifuga B

using "types";

using "CorrenteAgua";

using "CorrenteMassa";

Model CentrifugaB

VARIABLES

beta as percent (Brief="Eficiéncia de separacdo"); #%

eta as percent (Brief="Manutencéo dos cristais no magma"); #%
EntAgua as CorrenteAgua (Brief="Entrada de Agua");

in EntMassa as CorrenteMassa (Brief="Entrada de Massa");
out SaiMagma as CorrenteMassa (Brief="Saida de Magma");
out SaiMel as CorrenteMassa (Brief="Saida de Mel Final");
EQUATIONS

"Massa de sacarose"

EntMassa.F*EntMassa.densm™(1-
EntMassa.Wc/100)*EntMassa.bx/100*EntMassa.pur/100*beta/100 =
SaiMel.F*SaiMel.densm*(1-SaiMel.Wc/100)*SaiMel.bx/100*SaiMel.pur/100; #kg/h

EntMassa.F*EntMassa.densm™*(1-
EntMassa.Wc/100)*EntMassa.bx/100*EntMassa.pur/100*(1-beta/100) =
SaiMagma.F*SaiMagma.densm*(1-
SaiMagma.Wc/100)*SaiMagma.bx/100*SaiMagma.pur/100; #kg/h

"Massa de impurezas”
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EntMassa.F*EntMassa.densm*(1-EntMassa.Wc/100)*EntMassa.bx/100*(1-
EntMassa.pur/100)*beta/100 = SaiMel.F*SaiMel.densm*(1-
SaiMel.Wc/100)*SaiMel.bx/100*(1-SaiMel.pur/100); #kg/h

EntMassa.F*EntMassa.densm*(1-EntMassa.Wc/100)*EntMassa.bx/100*(1-
EntMassa.pur/100)*(1-beta/100) = SaiMagma.F*SaiMagma.densm*(1-
SaiMagma.Wc¢/100)*SaiMagma.bx/100*(1-SaiMagma.pur/100); #kg/h

"Massa de agua”

EntMassa.F*EntMassa.densm*(1-EntMassa.W¢/100)*(1-EntMassa.bx/100)*beta/100
+ EntAgua.F*EntAgua.dens = SaiMel.F*SaiMel.densm*(1-SaiMel.Wc/100)*(1-
SaiMel.bx/100); #kg/h

EntMassa.F*EntMassa.densm*(1-EntMassa.Wc/100)*(1-EntMassa.bx/100)*(1-
beta/100) = SaiMagma.F*SaiMagma.densm™*(1-SaiMagma.Wc¢/100)*(1-SaiMagma.bx/100);
#kg/h

"Massa de cristais"

EntMassa.F*EntMassa.densm*EntMassa.Wc*(1-eta/100) =
SaiMel.F*SaiMel.densm*SaiMel.Wc; #kg/h

EntMassa.F*EntMassa.densm*EntMassa.Wc*eta/100 =
SaiMagma.F*SaiMagma.densm*SaiMagma.Wc; #kg/h

"Balanco de energia”

EntMassa.F*EntMassa.densm*(EntMassa.Wc¢/100*EntMassa.Hc+(1-
EntMassa.Wc/100)*EntMassa.H) + EntAgua.F*EntAgua.dens*EntAgua.H =
SaiMagma.F*SaiMagma.densm*(SaiMagma.Wc/100*SaiMagma.Hc+(1-
SaiMagma.Wc¢/100)*SaiMagma.H) +
SaiMel.F*SaiMel.densm*(SaiMel.Wc/100*SaiMel.Hc+(1-SaiMel.Wc¢/100)*SaiMel.H); #kJ/h

SaiMagma.T = SaiMel.T; #K
SaiMagma.mi0 = 1.92394e7,;

SaiMagma.mil = 5.74699¢3;
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SaiMagma.mi2 = 1.89219;
SaiMagma.mi3 = 6.94875e-4;
SaiMagma.mi4 = 2.85610e-7,
SaiMagma.mi5 = 1.30696e-10;
SaiMel.mi0 = 4.25714e9;
SaiMel.mil = 6.28731e4;
SaiMel.mi2 = 1.93435;
SaiMel.mi3 = 1.49006e-4;
SaiMel.mi4 = 1.80296e-8;
SaiMel.mi5 = 2.57473e-12;
end
Modelo Sementeira
using "types";
using "CorrenteAgua’™;
using "CorrenteMassa";
Model Sementeira
VARIABLES
h as length (Brief="Altura da sementeira”, Upper=2.6); #m
Ab as area (Brief="Area da base da sementeira"); #m2
Comp as length (Brief="Comprimento da base da sementeira™); #m

Larg as length (Brief="Largura da base da sementeira™); #m
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T as temperature (Brief="Temperatura™); #K

TC as Real (Brief="Temperatura em °C"); #°C

M as mass (Brief="Massa de solucao"); #kg

Msac as mass (Brief="Massa de sacarose™); #kg

Mimp as mass (Brief="Massa de impurezas"); #kg

Mw as mass (Brief="Massa de agua"); #kg

Mc as mass (Brief="Massa de cristais™); #kg

V as volume (Brief="Volume de suspensao"); #m3

V¢ as volume (Brief="Volume total dos cristais"); #m3

bx as percent (Brief="Brix"); #%

pur as percent (Brief="Pureza"); #%

Cp as cp_mass (Brief="Calor especifico da solu¢do"); #kJ/(kg°C)

H as enth_mass (Brief="Entalpia da solucdo"); #kJ/kg;

Cpc as cp_mass (Brief="Calor especifico dos cristais"); #kJ/(kg°C)
Hc as enth_mass (Brief="Entalpia dos cristais"); #kJ/kg

dens_pure as dens_mass (Brief="Densidade da solucao pura™); #kg/m3
dens as dens_mass (Brief="Densidade da solucdo impura"); #kg/m3
densc as dens_mass (Brief="Densidade do cristal"); #kg/m3-Input

Wc as percent (Brief="Porcentagem massica de cristais na massa"); #%
EntAgua as CorrenteAgua (Brief="Entrada de agua");

in EntMagma as CorrenteMassa;
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out SaiMagma as CorrenteMassa;

EQUATIONS

"Area da base"

Ab=Comp*Larg; #m?

"Balan¢o de massa”™
diff(h)=(EntMagma.F+EntAgua.F-SaiMagma.F)/(Ab); #m
EntAgua.F=0.01*EntMagma.F; #m3/h

"Temperatura em °C"

TC=T*1/K'-273.15; #°C

"Massa de solucao™
M=Msac+Mimp+Mw; #kg total

"Volume de solucgdo/suspensdo”
V=M/dens+Mc/densc; #m?3

"Volume total dos cristais”

Vc=Mc/densc;

"Densidade da solucdo pura"

dens_pure = (1000+(bx*(200+bx)/54))*(1-0.036*((TC-20)/(160-TC)))* kg/m"3";

#kg/m3

"Densidade da solugéo impura”

dens = dens_pure+1000*(-1+exp((-6.927e-6*bx"2-1.164e-4*bx)*((pur/100)-

1)))*'kg/m"3'; #kg/m3

"Massa de sacarose"
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diff(Msac)=EntMagma.F*EntMagma.densm*(1-
EntMagma.Wc/100)*EntMagma.bx/100*EntMagma.pur/100-
SaiMagma.F*SaiMagma.densm*(1-
SaiMagma.Wc¢/100)*SaiMagma.bx/100*SaiMagma.pur/100; #kg/h

"Massa de impurezas"

diff(Mimp)=EntMagma.F*EntMagma.densm*(1-
EntMagma.Wc/100)*EntMagma.bx/100*(1-EntMagma.pur/100)-
SaiMagma.F*SaiMagma.densm*(1-SaiMagma.Wc/100)*SaiMagma.bx/100*(1-
SaiMagma.pur/100); #kg/h

"Massa de agua”

diff(Mw)=EntMagma.F*EntMagma.densm*(1-EntMagma.Wc/100)*(1-
EntMagma.bx/100)+EntAgua.F*EntAgua.dens-SaiMagma.F*SaiMagma.densm*(1-
SaiMagma.Wc/100)*(1-SaiMagma.bx/100); #kg/h

"Massa de cristais"

diff(Mc)=EntMagma.F*EntMagma.densm*EntMagma.Wc/100-
SaiMagma.F*SaiMagma.densm*SaiMagma.Wc/100; #kg/h

"Balanco de energia"

(M*Cp+Mc*Cpc)*diff(TC)=EntMagma.F*EntMagma.densm*((1-
EntMagma.Wc/100)*EntMagma.H+EntMagma.Wc/100*EntMagma.Hc)*'1/K'+EntAgua.F*E
ntAgua.dens*EntAgua.H*'1/K'-SaiMagma.F*SaiMagma.densm™*((1-
SaiMagma.Wc¢/100)*SaiMagma.H+SaiMagma.Wc¢/100*SaiMagma.Hc)*'1/K'-
H*(diff(Msac)+diff(Mimp)+diff(Mw))*'1/K'-Hc*diff(Mc)*'1/K"-((-
2970*TC+461*pur/100*TC+7.5*TC"2)/1000)*((1-
bx/100)*(diff(Msac)+diff(Mimp))*'kJ/kg/K'-(bx/100)*(diff(Mw))*'kJ/kg/K")-
(1/(bx/100))*((461*(bx/100)*TC)/1000)*((1-pur/100)*(diff(Msac))*'kJ/kg/K'-
(pur/100)*(diff(Mimp))*'kJ/kg/K"); #kJ/h

"Calor especifico da solugdo”
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Cp=(4186.8*kJ/Kg/K'-29.7*bx*kJ/Kg/K'+4.6 1*bx*pur/100*kJ/kg/K'+0.075*bx*(T-
273.15*K")*kJ/kg/K2')/1000; #kJ/(kg°C)

"Entalpia da solugéo"
H=Cp*TC*'K"; #kJ/Kg
"Calor especifico dos cristais™
Cpc=(1163.2+3.488*TC)/1000*'kd/kg/K"; #kJ/(kg°C)
"Entalpia dos cristais"
Hc=Cpc*TC*'K"; #kJ/kg
"Brix da solucéo"
bx=(Msac+Mimp)/M*100; #%
"Pureza da solucao”
pur=Msac/(Msac+Mimp)*100; #%
"Fracdo massica de cristais"
Wc=Mc/(M+Mc)*100; #%
"Mistura perfeita”
SaiMagma.Wc=W(c;
SaiMagma.T=T;
SaiMagma.bx=Dbx;
SaiMagma.pur=pur;
SaiMagma.miO=EntMagma.mi0;
SaiMagma.mil=EntMagma.mil,;

SaiMagma.mi2=EntMagma.miz2;
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SaiMagma.mi3=EntMagma.mi3;
SaiMagma.mi4=EntMagma.mi4;
SaiMagma.mi5=EntMagma.mi5;

end

Modelo Cozimento A

using "types";

using "CorrenteMel";

using "CorrenteAgua”;

using "CorrenteVapor";

using "CorrenteMassa";

Model CozimentoA

PARAMETERS

t _op as Switcher (Brief="Tempo de operacgdo”,
Valid=["Espera","PréEnchimento”,"Concentrac¢do”,"Enchimento”,"Cortel","Aperto","Descar

ga"], Default="Espera");

VARIABLES

M as mass (Brief="Massa de solucdo"); #kg

Msac as mass (Brief="Massa de sacarose™); #kg
Mimp as mass (Brief="Massa de impurezas"); #kg
Mw as mass (Brief="Massa de agua"); #kg

Mc as mass (Brief="Massa de cristais"); #kg

V as volume (Brief="Volume de solucdo/suspenséo”, Upper=80); #m3
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P as pressure (Brief="Pressdo do cozedor em atm"); #atm-Input

Pbar as Real (Brief="Pressao do cozedor em bar"); #bar

T as temperature (Brief="Temperatura"); #K

TC as Real (Brief="Temperatura em °C"); #°C

bx as percent (Brief="Brix"); #%

pur as percent (Brief="Pureza"); #%

Kvap as positive (Brief="Parametro da taxa de evaporacao"); #kg/(hK)-Input
Jvap as flow_mass (Brief="Taxa de vaporizacdo"); #kg/h

Tsat as temperature (Brief="Temperatura de saturacdo"); #°C

bxsat as percent (Brief="Brix de saturacéo"); #%

Csat as positive (Brief="Parametro para célculo da supersaturacao"); #adimensional
S as positive (Brief="Supersaturacdo"”, Upper=1.13); #adimensional

S_ as positive (Brief="Saturacéo critica"); #adimensional

Cp as cp_mass (Brief="Calor especifico da solugdo"); #kJ/(kg°C)

H as enth_mass (Brief="Entalpia da solugdo"); #kJ/kg;

EPE as temp_delta (Brief="Elevacdo do ponto de ebulicdo da solucédo™); #°C
dens_pure as dens_mass (Brief="Densidade da solucdo pura"); #kg/m3

dens as dens_mass (Brief="Densidade da solugéo impura™); #kg/m?3

densm as dens_mass (Brief="Densidade da massa"); #kg/m?3

deltaHv as enth_mass (Brief="Entalpia de vaporizagédo da agua"); #kJ/kg

Hv as enth_mass (Brief="Entalpia do vapor gerado no cozedor"); #kJ/kg
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Jeris as flow_mass (Brief="Taxa de cristalizacdo"); #kg/h

densc as dens_mass (Brief="Densidade do cristal"); #kg/m3-Input

Cpc as cp_mass (Brief="Calor especifico dos cristais"); #kJ/(kg°C)

Hc as enth_mass (Brief="Entalpia dos cristais"); #kJ/kg

V¢ as volume (Brief="Volume total dos cristais"); #m3

mi0 as Real (Brief="Momento 0 da distribui¢do dos cristais"); #adimensional
mil as Real (Brief="Momento 1 da distribuicdo dos cristais"); #adimensional
mi2 as Real (Brief="Momento 2 da distribui¢cdo dos cristais"); #adimensional
mi3 as Real (Brief="Momento 3 da distribui¢cdo dos cristais"); #adimensional
mi4 as Real (Brief="Momento 4 da distribuicdo dos cristais"); #adimensional
mi5 as Real (Brief="Momento 5 da distribuicdo dos cristais"); #adimensional
BO as Real (Brief="Taxa de nucleacdo"); # #/(sm3)

G as velocity (Brief="Velocidade de crescimento dos cristais™); #m/s

Dg as velocity (Brief="Difusividade da velocidade de crescimento™); #m/s
Kdg as Real (Brief="Constante de difusividade de crescimento"); #adimensional
Kg as Real (Brief="Constante de crescimento"); #adimensional-Input

Kv as Real (Brief="Fator volumétrico™); #adimensional-Input

Kn as Real (Brief="Constante de nucleacdo"); #adimensional - Input

Kno as Real (Brief="Parametro da equacgéo da constante de nucleacdo™); #adimensional -

Input
C as Real (Brief="Parametro da equac¢do da constante de nucleacdo"); #adimensional - Input

CV as positive (Brief="Coeficiente de variacdo"); #%
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AM as length (Brief="Tamanho médio dos cristais"); #m
DP as length (Brief="Desvio padrao"); #m
Wc as percent (Brief="Porcentagem massica de cristais na massa"); #%
EntXarope as CorrenteMel (Brief="Entrada de xarope");
EntAgua as CorrenteAgua (Brief="Entrada de agua™);
EntVapor as CorrenteVapor (Brief="Entrada de vapor");
in EntMagma as CorrenteMassa (Brief="Entrada de magma");
out SaiMassa as CorrenteMassa (Brief="Saida de massa");
EQUATIONS

switch t_op

case "Espera":
"Vazdo de vapor"

EntVapor.F=0*EntVapor.Fmax; #kg/h
"Vazdo de magma"

EntMagma.F=0.0000000001*'m"3/h’; #m3/h
"Vazdao de xarope"

EntXarope.F=0*'m”3/h"; #m3/h
"Vazdo de agua”

EntAgua.F=0*'m"3/h’; #m3/h
"Vazdo de saida"

SaiMassa.F=0*'m”3/h"; #m3/h
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"Cristalizacao™
diff(mi0)=0*'1/s";
diff(mil)=0*'1/s",
diff(mi2)=0*'1/s";
diff(mi3)=0*'1/s";
diff(mi4)=0*'1/s";
diff(mi5)=0*'1/s";
Dg=0*'m/s"; #m/s
B0=0; # #/s
G=0.000000000001*'m/s"; #m/s
"Taxa de cristalizagdo"
Jeris=0*'kg/h'; #kg/h
"Taxa de vaporizacdo"
Jvap=0*'kg/h’; #kg/h
when time>2620*'s' switchto "PréEnchimento™;
case "PréEnchimento™:
"Vazdo de vapor"
EntVapor.F=0*EntVapor.Fmax; #kg/h
"Vazdo de magma"
EntMagma.F=42*'m”"3/h"; #m3/h

"Vazéo de xarope"
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EntXarope.F=0*'m”3/h"; #m3/h
"Vazdo de agua”

EntAgua.F=0*'m"3/h’; #m3/h
"Vazdo de saida"

SaiMassa.F=0*'m”3/h'; #md3/h
"Cristalizagédo"

diff(mi0)=0*'1/s";

diff(mil)=0*'1/s";

diff(mi2)=0*'1/s";

diff(mi3)=0*'1/s";

diff(mi4)=0*'1/s";

diff(mi5)=0*'1/s";

Dg=0*'m/s"; #m/s

BO=0; # #/s

G=0.000000000001*'m/s"; #m/s

"Taxa de cristalizacdo"

Jeris=0*'kg/h'; #kg/h

"Taxa de vaporizagéo"

Jvap=0*'kg/h'; #kg/h

when time<2620*'s' switchto "Espera”;

when time>3820*'s' switchto "Concentragédo™;
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case "Concentracgéao™:
if S<1.06 then

"Vazdo de vapor"
EntVapor.F=0.06*EntVapor.Fmax; #kg/h
"Vazdo de magma"
EntMagma.F=0*'m”3/h’; #m?3/h
"Vazdao de xarope"
EntXarope.F*EntXarope.dens+EntAgua.F*EntAgua.dens=Jvap; #kg/h
"Vazao de agua”
EntAgua.F=0*'m"3/h’; #m3/h
else
"Vazao de vapor"
EntVapor.F=0.02*EntVapor.Fmax; #kg/h
"Vazdo de magma"
EntMagma.F=0*'m”3/h’; #m?3/h
"Vazao de xarope"
EntXarope.F=0*'m”3/h"; #m3/h
"Vazdo de agua™
EntAgua.F=0*'m"3/h’; #m3/h

end

"Vazdo de saida"



APENDICE C

SaiMassa.F=0*'m”3/h"; #m?3/h

"Cristalizacdo™

#ml/s

diff(mi0)=B0*'1/s";
diff(mil)=(G*mi0+Dg*B0/G*'m/s")*'1/m’;
diff(mi2)=(2*G*mil+2*Dg*mi0)*'1/m’;
diff(mi3)=(3*G*mi2+6*Dg*mil)*'l/m’;
diff(mi4)=(4*G*mi3+12*Dg*mi2)*'1/m’,
diff(mi5)=(5*G*mi4+20*Dg*mi3)*'1/m’;
Dg=Kdg*(2*pur/100-1)*G; #m/s

if S<1 then

B0=0;

G=0.000000000001*'m/s";

else

B0*'m"1.92/5%0.51'=V*Kn*2.894e12*(G(0.51))*((Mi3/V)(0.53)); # #ls

G=Kg*'m/s*exp(-57000%'K'/(8.314*T))*(S-1)*exp(-8*(1-pur/100))*(1+2*Vc/V);

end
"Taxa de cristalizacdo™
Jeris=Kv*'m"3*densc*diff(mi3); #kg/h

"Taxa de vaporizagéo"

Jvap=EntVapor.Q/deltaHv+Kvap*'kg/h/K*(TC*'K'-Tsat-EPE); #kg/h

when time<3820*'s' switchto "PréEnchimento";
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when time>4420*'s' switchto "Enchimento";
case "Enchimento":
"Vazdo de vapor"
EntVapor.F=0.28*EntVapor.Fmax; #kg/h
"Vazdo de magma"
EntMagma.F=0*'m”3/h"; #m?3/h
"Vazdo de xarope"
EntXarope.F=26*'m"3/h’; #m3/h
"Vazdo de agua"”
EntAgua.F=0.2*'m"3/h’; #m3/h
"Vazéo de saida"
SaiMassa.F=0*'m”3/h'; #m3/h
"Cristalizacéo"
diff(mi0)=B0*'1/s";
diff(mil)=(G*mi0+Dg*B0/G*'m/s")*'1/m’;
diff(mi2)=(2*G*mil+2*Dg*mi0)*'l/m",
diff(mi3)=(3*G*mi2+6*Dg*mil)*'l/m’;
diff(mid)=(4*G*mi3+12*Dg*mi2)*'1/m’;
diff(mi5)=(5*G*mi4+20*Dg*mi3)*'1/m’";
Dg=Kdg*(2*pur/100-1)*G; #m/s

BO*'m"1.92/5%0.51'=V*Kn*2.894e12*(G(0.51))*((Mi3/\V)(0.53)); # #ls
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G=Kg*'m/s™*exp(-57000*'K/(8.314*T))*(S-1)*exp(-8*(L-pur/L00))*(1+2*Vc/V);

#m/s
"Taxa de cristalizagdo™"
Jeris=Kv*'m"3*densc*diff(mi3); #kg/h
"Taxa de vaporizagéo"
Jvap=EntVapor.Q/deltaHv+Kvap*'kg/h/K'*(TC*'K'-Tsat-EPE); #kg/h
when time<4420*'s' switchto "Concentragédo™;
when time>9820*'s' switchto "Cortel";
case "Cortel":

"Vazdo de vapor"
EntVapor.F=0.40*EntVapor.Fmax; #kg/h

"Vazao de magma"
EntMagma.F=0*'m”3/h"; #m3/h

"Vazdao de xarope"
EntXarope.F=28*'m"3/h'; #m?3/h

"Vazdo de agua"
EntAgua.F=0.2*'m"3/h’; #m3/h

"Vazdo de saida”
SaiMassa.F=0*'m”3/h'; #md3/h

"Cristalizagdo"
diff(mi0)=B0*'1/s",

diff(mil)=(G*mi0+Dg*B0/G*'m/s’)*'1/m’;
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diff(mi2)=(2*G*mil+2*Dg*mi0)*'1/m’;
diff(mi3)=(3*G*mi2+6*Dg*mil)*'l/m’;
diff(mi4)=(4*G*mi3+12*Dg*mi2)*'1/m’;
diff(mi5)=(5*G*mi4+20*Dg*mi3)*'1/m’;

Dg=Kdg*(2*pur/100-1)*G; #m/s
B0*'m~"1.92/s"0.51'=VV*Kn*2.894e12*(G"(0.51))*((mi3/V)"(0.53)); # #/s

G=Kg*'m/s"*exp(-57000*'K'/(8.314*T))*(S-1)*exp(-8*(1-pur/100))*(1+2*Vc/V);
#m/s

"Taxa de cristalizacdo"
Jeris=Kv*'m"3*densc*diff(mi3); #kg/h
"Taxa de vaporizacdo"
Jvap=EntVapor.Q/deltaHv+Kvap*'kg/h/K™*(TC*'K'-Tsat-EPE); #kg/h
when time<9820*'s' switchto "Enchimento™;
when time>18120*'s' switchto "Aperto"”;
case "Aperto™:

"Vazdo de vapor"
EntVapor.F=0.52*EntVapor.Fmax; #kg/h

"Vazdo de magma"
EntMagma.F=0*'m”3/h’; #m?3/h

"Vazéo de xarope"
EntXarope.F=0*'m"3/h’; #m?3/h

"Vazdo de agua”
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EntAgua.F=0*'m"3/h’; #m3/h
"Vazéo de saida"
SaiMassa.F=0*'m”3/h'; #m3/h
"Cristalizacéo™
diff(mi0)=B0*'1/s",
diff(mil)=(G*mi0+Dg*B0/G*'m/s")*'1/m’;
diff(mi2)=(2*G*mil+2*Dg*mi0)*'1/m’;
diff(mi3)=(3*G*mi2+6*Dg*mil)*'l/m’;
diff(mi4)=(4*G*mi3+12*Dg*mi2)*'1/m",
diff(mi5)=(5*G*mi4+20*Dg*mi3)*'1/m",
Dg=Kdg*(2*pur/100-1)*G; #m/s
BO*'m"1.92/5"0.51'=V*Kn*2.894e12*(G(0.51))*((mi3/V)"(0.53)); # #/s

G=Kg*'m/s*exp(-57000*'K"/(8.314*T))*(S-1)*exp(-8*(1-pur/100))*(1+2*Vc/V);
#ml/s

"Taxa de cristalizagdo™
Jeris=Kv*'m"3*densc*diff(mi3); #kg/h
"Taxa de vaporizagéo"
Jvap=EntVapor.Q/deltaHv+Kvap*'kg/h/K'*(TC*'K'-Tsat-EPE); #kg/h
when time<18120*'s’ switchto "Cortel";
when time>19020*'s' switchto "Descarga”;

case "Descarga™:

"Vazao de vapor"
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EntVapor.F=0*EntVapor.Fmax; #kg/h
"Vazdo de magma"
EntMagma.F=0*'m”3/h’; #m?3/h
"Vazdo de xarope"
EntXarope.F=0*'m”3/h’; #m3/h
"Vazdo de agua"
EntAgua.F=0*'m"3/h’; #m3/h
"Vazdo de saida"
SaiMassa.F=218*'m"3/h’; #m?3/h
"Cristalizacdo™"
diff(mi0)=0*'1/s";
diff(mil)=0*'1/s",
diff(mi2)=0*'1/s";
diff(mi3)=0*'1/s";
diff(mi4)=0*'1/s";
diff(mi5)=0*'1/s";
Dg=0*'m/s"; #m/s
BO=0; # #/s
G=0.000000000001*'m/s"; #m/s
"Taxa de cristalizagdo"

Jeris=0*'kg/h'; #kg/h
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"Taxa de vaporizagéo"
Jvap=0*'kg/h'; #kg/h
when time<19020*'s' switchto "Aperto™;
end
"Presséo em bar"
Pbar=P*1.01325*'1/atm’; #bar
"Temperatura em °C"
TC=T*1/K'-273.15; #°C
"Volume de solucgéo/suspensao”
V=M/dens+Mc/densc; #m?3
"Massa de solucao™
M=Msac+Mimp+Mw; #kg total
"Massa de sacarose"

diff(Msac)=EntMagma.F*EntMagma.densm*(1-
EntMagma.Wc/100)*EntMagma.bx/100*EntMagma.pur/100+EntXarope.F*EntXarope.dens*
EntXarope.bx/100*EntXarope.pur/100-Jcris-SaiMassa.F*SaiMassa.densm™*(1-
SaiMassa.Wc/100)*SaiMassa.bx/100*SaiMassa.pur/100; #kg/h

"Massa de impurezas”

diff(Mimp)=EntMagma.F*EntMagma.densm™*(1-
EntMagma.Wc¢/100)*EntMagma.bx/100*(1-
EntMagma.pur/100)+EntXarope.F*EntXarope.dens*EntXarope.bx/100*(1-
EntXarope.pur/100)-SaiMassa.F*SaiMassa.densm*(1-
SaiMassa.Wc/100)*SaiMassa.bx/100*(1-SaiMassa.pur/100); #kg/h

"Massa de agua"
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diff(Mw)=EntMagma.F*EntMagma.densm*(1-EntMagma.Wc/100)*(1-
EntMagma.bx/100)+EntXarope.F*EntXarope.dens*(1-
EntXarope.bx/100)+EntAgua.F*EntAgua.dens-Jvap-SaiMassa.F*SaiMassa.densm™*(1-
SaiMassa.Wc/100)*(1-SaiMassa.bx/100); #kg/h

"Massa de cristais"

diff(Mc)=EntMagma.F*EntMagma.densm*EntMagma.Wc/100+Jcris-
SaiMassa.F*SaiMassa.densm*SaiMassa.Wc/100; #kg/h

"Balanco de energia”

(M*Cp+Mc*Cpc)*diff(TC)=EntVapor.Q*'1/K'+EntMagma.F*EntMagma.densm*((1-
EntMagma.Wc/100)*EntMagma.H+EntMagma.Wc/100*EntMagma.Hc)*'1/K'+EntXarope.F*
EntXarope.dens*EntXarope.H*'1/K'+EntAgua.F*EntAgua.dens*EntAgua.H*'1/K'-
Jvap*Hv*'1/K'-SaiMassa.F*SaiMassa.densm*((1-
SaiMassa.Wc/100)*SaiMassa.H+SaiMassa.Wc/100*SaiMassa.Hc)*'1/K'-
H*(diff(Msac)+diff(Mimp)+diff(Mw))*'1/K'-Hc*diff(Mc)*'1/K"-((-
2970*TC+461*pur/100*TC+7.5*TC"2)/1000)*((1-
bx/100)*(diff(Msac)+diff(Mimp))*'kJ/kg/K'-(bx/100)*(diff(Mw))*'kJ/kg/K")-
(1/(bx/100))*((461*(bx/100)*TC)/1000)*((1-pur/100)*(diff(Msac))*'kJ/kg/K'-
(pur/100)*(diff(Mimp))*'kJ/kg/K"); #kJ/h

"Entalpia de vaporizacdo da agua"
deltaHv=(2263280*'kJ/kg'-58210*'kJ/kg"*In(Pbar))/1000; #kJ/kg
"Entalpia do vapor gerado dentro do cozedor"
Hv=(1766.07*(99.65+27.55*In(Pbar)+1.8*In(Pbar)"2)+2501800)/1000*'kJ/kg"; #kJ/kg
"Calor especifico da solugdo”

Cp=(4186.8*'kJ/Kg/K'-29.7*hx*kI/kg/K'+4.6 1*bx*pur/100*'kJ/kg/K'+0.075*bx*(T-
273.15%'K")*'kJ/kg/K2')/1000; #k/(kg°C)

"Entalpia da solugao™

H=Cp*TC*K'; #kJ/kg
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"Calor especifico dos cristais™
Cpc=(1163.2+3.488*TC)/1000*'kd/kg/K"; #kJ/(kg°C)
"Entalpia dos cristais"
Hc=Cpc*TC*'K"; #kJ/kg
"Brix da solucéo”
bx=(Msac+Mimp)/M*100; #%
"Pureza da solucao”
pur=Msac/(Msac+Mimp)*100; #%
"Temperatura de saturacao"
Tsat*'1/K'=122.551*exp(-0.246*Pbar)*Pbar~0.413; #°C
"Elevacdo do ponto de ebuligdo™
EPE=(0.03-0.018*pur/100)*(Tsat+84*'K")*(bx/(100-bx)); #°C
"Densidade da solucdo pura"

dens_pure = (1000+(bx*(200+bx)/54))*(1-0.036*((TC-20)/(160-TC)))*'kg/m"3";
#kg/m?3

"Densidade da solucdo impura"

dens = dens_pure+1000*(-1+exp((-6.927e-6*bx"2-1.164e-4*bx)*((pur/100)-
1)))*'kg/m"3'; #kg/m?

"Densidade da massa”
densm = dens*densc/(densc-Wc/100*(densc-dens)); #kg/m3
"Fracdo massica de cristais"

Wc=Mc/(M+Mc)*100; #%
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"Brix de saturacéo”
bxsat=64.447+8.222e-2*TC+1.66169e-3*TC"2-1.558e-6*TC"3-4.63e-8*TC"4; #%
"Parametro para o calculo da supersaturagédo™

Csat=(0.1*(bx/(100-bx))*(1-pur/100)+0.4+0.6*exp(-0.24* (bx/(100-bx))*(1-
pur/100))); #adimensional

"Supersaturacao”

S=(bx/(100-bx))/(bxsat*Csat/(100-bxsat)); #adimensional
"Supersaturacao critica"

S =1.129-0.284*(1-pur/100)+(2.333-0.0709*(TC-60))*(1-pur/100)"2; #adimensional
"Volume total dos cristais"

Vc=Mc/densc;
"Constante de nucleacdo™

Kn=Kno*exp(C*(1-pur/100));
"Tamanho médio dos cristais"

AM=(mi4/mi3)*'m’; #m

if time<2000*'s' then CV=0.4;

else

CV=(((mi3*mi5)/(mi4"2)-1)"(1/2))*100; #%

end
"Desvio padréo”

DP=AM*CV/100; #m

"Mistura perfeita™
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SaiMassa.Wc=W(c;
SaiMassa.T=T;
SaiMassa.bx=bx;
SaiMassa.pur=pur;
SaiMassa.mi0=mi0;
SaiMassa.mil=mil;
SaiMassa.mi2=mi2;
SaiMassa.mi3=mi3;
SaiMassa.mi4=mi4;
SaiMassa.mi5=mi5;
end
Modelo Cristalizador A
using "types";
using "CorrenteMassa";
Model CristalizadorA
VARIABLES
h as length (Brief="Altura do cristalizador", Upper=2.7); #m
Ab as area (Brief="Area da base do cristalizador"); #m?2
Comp as length (Brief="Comprimento da base do cristalizador"); #m
Larg as length (Brief="Largura da base do cristalizador"); #m

in EntMassa as CorrenteMassa;
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out SaiMassa as CorrenteMassa;

EQUATIONS

"Area da base"
Ab=Comp*Larg; #m?2

"Balanco de massa”
diff(h)=(EntMassa.F-SaiMassa.F)/(Ab); #m

"Vazdo de saida de massa para centrifugas"
SaiMassa.F=13*'m”3/h’; #m3/h

"Cristalizador como tanque pulmao”
SaiMassa. T=338.15*'K"; #K
SaiMassa.Wc=51.1337; #%
SaiMassa.bx=79.066; #%
SaiMassa.pur=71.3996; #%
SaiMassa.mi0=1.84982e12;
SaiMassa.mil=2.32901e8;
SaiMassa.mi2=67084.2;
SaiMassa.mi3=31.1919;
SaiMassa.mi4=0.0185524;
SaiMassa.mi5=1.26964e-5;

end

Modelo Centrifuga A
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using "types";

using "CorrenteAgua’™;

using "CorrenteMassa";

Model CentrifugaA

VARIABLES

beta as percent (Brief="Eficiéncia de separagéo"); #%

eta as percent (Brief="Manutencdao dos cristais no agucar final"); #%
EntAgua as CorrenteAgua (Brief="Entrada de Agua");

in EntMassa as CorrenteMassa (Brief="Entrada de Massa");
out SaiAcucar as CorrenteMassa (Brief="Saida de Acucar");
out SaiMel as CorrenteMassa (Brief="Saida de Mel");
EQUATIONS

"Massa de sacarose"

EntMassa.F*EntMassa.densm*(1-
EntMassa.Wc/100)*EntMassa.bx/100*EntMassa.pur/100*beta/100 =
SaiMel.F*SaiMel.densm*(1-SaiMel.Wc/100)*SaiMel.bx/100*SaiMel.pur/100; #kg/h

EntMassa.F*EntMassa.densm™(1-
EntMassa.Wc/100)*EntMassa.bx/100*EntMassa.pur/100*(1-beta/100) =
SaiAcucar.F*SaiAcucar.densm*(1-
SaiAcucar.Wc/100)*SaiAcucar.bx/100*SaiAcucar.pur/100; #kg/h

"Massa de impurezas"

EntMassa.F*EntMassa.densm*(1-EntMassa.Wc/100)*EntMassa.bx/100*(1-
EntMassa.pur/100)*beta/100 = SaiMel.F*SaiMel.densm*(1-
SaiMel.Wc/100)*SaiMel.bx/100*(1-SaiMel.pur/100); #kg/h
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EntMassa.F*EntMassa.densm*(1-EntMassa.Wc/100)*EntMassa.bx/100*(1-
EntMassa.pur/100)*(1-beta/100) = SaiAcucar.F*SaiAcucar.densm*(1-
SaiAcucar.Wc/100)*SaiAcucar.bx/100*(1-SaiAcucar.pur/100); #kg/h

"Massa de agua"”

EntMassa.F*EntMassa.densm™*(1-EntMassa.Wc¢/100)*(1-EntMassa.bx/100)*beta/100
+ EntAgua.F*EntAgua.dens = SaiMel.F*SaiMel.densm*(1-SaiMel.W¢c/100)*(1-
SaiMel.bx/100); #kg/h

EntMassa.F*EntMassa.densm*(1-EntMassa.Wc/100)*(1-EntMassa.bx/100)*(1-
beta/100) = SaiAcucar.F*SaiAcucar.densm*(1-SaiAcucar.Wc/100)*(1-SaiAcucar.bx/100);
#kg/h

"Massa de cristais"

EntMassa.F*EntMassa.densm*EntMassa.Wc*(1-eta/100) =
SaiMel.F*SaiMel.densm*SaiMel.Wc; #kg/h

EntMassa.F*EntMassa.densm*EntMassa.\Wc*eta/100 =

SaiAcucar.F*SaiAcucar.densm*SaiAcucar.Wc; #kg/h
"Balanco de energia"

EntMassa.F*EntMassa.densm*(EntMassa.Wc¢/100*EntMassa.Hc+(1-
EntMassa.Wc/100)*EntMassa.H) + EntAgua.F*EntAgua.dens*EntAgua.H =
SaiAcucar.F*SaiAcucar.densm*(SaiAcucar.Wc/100*SaiAcucar.Hc+(1-
SaiAcucar.Wc/100)*SaiAcucar.H) +
SaiMel . F*SaiMel.densm*(SaiMel.Wc/100*SaiMel.Hc+(1-SaiMel.Wc/100)*SaiMel.H); #kJ/h

SaiAcucar.T = SaiMel.T; #K
SaiAcucar.mi0 = 5.30371e6;
SaiAcucar.mil = 2.52459e3,;
SaiAcucar.mi2 = 1.32266;

SaiAcucar.mi3 = 7.66089e-4;
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SaiAcucar.mi4 = 4.89193e-7;
SaiAcucar.mi5 = 3.41582e-10;
SaiMel.mi0 = 7.45382e8;
SaiMel.mil = 1.19964e4;
SaiMel.mi2 = 5.61574e-1;
SaiMel.mi3 = 7.77925e-5;
SaiMel.mi4 = 1.56426e-8;
SaiMel.mi5 = 3.54930e-12;
end
Modelo Tanque de Mel
using "types";
using "CorrenteMel™;
using "CorrenteMassa";
Model TanqueMel
VARIABLES
h as length (Brief="Altura do tanque de mel", Upper=7.0); #m
Ab as area (Brief="Area da base do tanque de mel"); #m?2
D as length (Brief="Diametro da base do tanque de mel™); #m
in EntMel as CorrenteMassa;
out SaiMel as CorrenteMel;

EQUATIONS
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"Area da base"
Ab=3.1415*D"2/4; #m?
"Balanco de massa”
diff(h)=(EntMel.F-SaiMel.F)/(Ab); #m
"Tanque de mel como diluidor de cristais"
SaiMel. T=338.15*'K"; #K
SaiMel.bx=EntMel.bx/100*(100-EntMel.Wc)+EntMel.Wc; #%

SaiMel.pur=(EntMel.pur*EntMel.bx/100*(100-
EntMel.Wc)/100+EntMel.Wc)/SaiMel.bx*100; #%

end

Flowsheet Cozimento

using "ModeloCozimentoB";
using "ModeloCristalizadorB";
using "ModeloCentrifugaB";
using "ModeloSementeira™;
using "ModeloCozimentoA";
using "ModeloCristalizadorA";
using "ModeloCentrifugaA™;
using "ModeloTanqueMel";
FlowSheet Coz

OPTIONS

Dynamic=true;
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TimeStep=10;

TimeStart=0;
TimeEnd=20220; #tf=20220
TimeUnit='"s;

NLASolver(File="sundials", RelativeAccuracy=1e-3, AbsoluteAccuracy=1e-6,
MaxIterations=1000);

DAESolver(File="dassl", RelativeAccuracy=1e-3, AbsoluteAccuracy=1e-6,
EventAccuracy=1e-2);

DEVICES

CozedorB as CozimentoB;

CristalizadorB as CristalizadorB;

CentrifugaB as CentrifugaB;

Sementeira as Sementeira;

CozedorA as CozimentoA;

CristalizadorA as CristalizadorA,;

CentrifugaA as CentrifugaA,;

TanqueMel as TanqueMel,

CONNECTIONS

CozedorB.SaiMassa to CristalizadorB.EntMassa;
CristalizadorB.SaiMassa to CentrifugaB.EntMassa;
CentrifugaB.SaiMagma to Sementeira.EntMagma,;

Sementeira.SaiMagma to CozedorA.EntMagma;
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CozedorA.SaiMassa to CristalizadorA.EntMassa;
CristalizadorA.SaiMassa to CentrifugaA.EntMassa;
CentrifugaA.SaiMel to TanqueMel.EntMel,

SPECIFY

CozedorB.Pbar=0.23; #bar

CozedorB.EntVapor.Pbar=1.7; #bar
CozedorB.EntVapor.T=388.15*'K"; #K

CozedorB.EntAgua. T=363.15*'K"; #K
CozedorB.EntMel.bx=TanqueMel.SaiMel.bx; #Reciclo do mel A
CozedorB.EntMel.pur=TanqueMel.SaiMel.pur; #Reciclo do mel A
CozedorB.EntMel. T=TanqueMel.SaiMel.T; #Reciclo do mel A
CozedorB.Kvap=108; #kg/(hK)

CozedorB.EntVapor.alpha=1.02; #adimensional
CozedorB.EntVapor.Fmax=8.8*'kg/s"; #kg/s
CozedorB.densc=1580*'kg/m”3'; #kg/m?3

CozedorB.Kdg=5e-5;

CozedorB.Kg=887;

CozedorB.Kv=0.75;

CozedorB.Kno=1.15e-4;

CozedorB.C=22.10;

CozedorB.SaiMassa.densc=1580*'kg/m”3'"; #kg/m3
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CristalizadorB.Comp=12.4*'m'; #m
CristalizadorB.Larg=7.62*'m"; #m
CristalizadorB.SaiMassa.densc=1580*'kg/m"3'; #kg/m?3
CentrifugaB.beta=90; #%

CentrifugaB.eta=82.3; #%
CentrifugaB.EntAgua.F=8*'m”3/h'; #m?3/h
CentrifugaB.EntAgua. T=363.15*'K"; #K
CentrifugaB.SaiMagma.densc=1580*'kg/m~3'; #kg/m3
CentrifugaB.SaiMel.densc=1580*'kg/m”3'; #kg/m3
Sementeira.Comp=15.24*'m’; #m
Sementeira.Larg=2.54*'m’; #m

Sementeira.EntAgua. T=363.15*'K"; #K
Sementeira.densc=1580*'kg/m”3'; #kg/m?3
Sementeira.SaiMagma.densc=1580*'kg/m"3'; #kg/m?3
CozedorA.Pbar=0.23; #bar
CozedorA.EntVapor.Pbar=1.7; #bar
CozedorA.EntVapor.T=388.15*'K"; #K
CozedorA.EntAgua. T=363.15*'K"; #K
CozedorA.EntXarope.bx=58.27; #%
CozedorA.EntXarope.pur=85.92; #%

CozedorA.EntXarope. T=338.15*'K"; #K
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CozedorA.Kvap=108; #kg/h/K
CozedorA.EntVapor.alpha=1.02; #adimensional
CozedorA.EntVapor.Fmax=8.8*'kg/s'; #kg/s
CozedorA.densc=1580*'kg/m~3'; #kg/m?3
CozedorA.Kdg=5e-5;

CozedorA.Kg=887;

CozedorA.Kv=0.75;

CozedorA.Kno=1.15e-4;

CozedorA.C=22.10;
CozedorA.SaiMassa.densc=1580*'kg/m”3'; #kg/m3
CristalizadorA.Comp=10.4*'m’; #m
CristalizadorA.Larg=7.62*'m"; #m
CristalizadorA.SaiMassa.densc=1580*'kg/m”3'; #kg/m?3
CentrifugaA.beta=95; #%

CentrifugaA.eta=90.8; #%
CentrifugaA.EntAgua.F=0.72*'m"3/h"; #m3/h
CentrifugaA.EntAgua. T=363.15*'K"; #K
CentrifugaA.SaiAcucar.densc=1580*'kg/m”3'"; #kg/m3
CentrifugaA.SaiMel.densc=1580*'kg/m"3"; #kg/m?3

TanqueMel.D=6*'m'"; #m

TangueMel.SaiMel.F=CozedorB.EntMel.F; #Reciclo do mel A
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INITIAL

CozedorB.T=338.15*'K"; #K
CozedorB.Msac=0.0000000001*'kg'; #kg
CozedorB.Mimp=0.0000000001*'kg"; #kg
CozedorB.Mw=0.000000000064166*'kg’; #kg
CozedorB.Mc=1*'kg'; #kg
CozedorB.mi0=8.337¢10;
CozedorB.mi1=9.039e5;
CozedorB.mi2=10.15;
CozedorB.mi3=1.180e-4;
CozedorB.mi4=1.421e-9;
CozedorB.mi5=1.766e-14;
CristalizadorB.h=3.29*'m’; #m
Sementeira.h=0*'m’; #m

Sementeira. T=338.15*'K"; #K
Sementeira.Msac=0.0000000001*'kg"; #kg
Sementeira.Mimp=0.0000000001*'kg"; #kg
Sementeira.Mw=0.0000000001*'kg"; #kg
Sementeira.Mc=0.0000000001*'kg"; #kg
CozedorA.T=338.15*'K"; #K

CozedorA.Msac=0.0000000001*'kg"; #kg
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CozedorA.Mimp=0.0000000001*'kg"; #kg
CozedorA.Mw=0.000000001*'kg"; #kg
CozedorA.Mc=0.0000000001*'kg"; #kg
CozedorA.mi0=Sementeira.SaiMagma.mio0;
CozedorA.mil=Sementeira.SaiMagma.mil;
CozedorA.mi2=Sementeira.SaiMagma.mi2;
CozedorA.mi3=Sementeira.SaiMagma.mi3;
CozedorA.mi4=Sementeira.SaiMagma.mi4;
CozedorA.mi5=Sementeira.SaiMagma.mi5;
CristalizadorA.h=2.69*'m'"; #m
TanqueMel.h=6.9*'m’; #m

end



