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RESUMO

Consolidado como o maior produtor mundial de sacarose, o Brasil vem investindo em
ampliacOes de capacidade aliadas a busca por maior eficiéncia energética e modernizacdo de
suas fabricas de acglcar, dando lugar aos cozedores continuos em substituicdo a tradicional
cristalizacdo em bateladas alimentadas. O objetivo desta pesquisa é modelar, simular e analisar
a operacdo de um cozedor continuo (CVP) de Massa B, através da resolucdo de seus balangos
de massa, de energia e populacional aplicando modelos cinéticos presentes na literatura. O
cozedor estudado é um equipamento horizontal de tubos verticais com doze compartimentos
operando a vacuo, semelhante aquele aplicado em uma industria de producgéo de aglcar da Sdo
Martinho S. A. no estado de S&o Paulo. Desta forma, dados industriais foram usados para
realizacdo de analise dos principais fatores que influenciam a producao de Massa B, bem como
avaliacdo da granulometria e qualidade dos cristais produzidos camara a camara.

Duas modelagens em regime estacionario foram elaboradas e comparadas para o cozedor
continuo. O Modelo 1 compreende o CVP como tanques de mistura perfeita em série com
adicdo de cristais, enquanto o0 Modelo 2 assume o cozedor continuo como um tubo de fluxo
pistonado com alimentag6es ao longo de seu comprimento. Os balancos de massa, de energia e
populacional dos dois modelos foram executados no software comercial Microsoft Excel
aplicando a linguagem VBA (Visual Basic for Applications), usando como entrada um conjunto
de dados fornecidos pela Sdo Martinho. Os resultados de balangco de massa e energia resolvidos
por duas propostas de modelagem foram confrontados com as respostas de teor de pureza do
mel final, enquanto se buscou ajustar o balango populacional por meio de amostragem dos
cristais, medidos por peneiramento, no equipamento industrial. Os modelos ajustados foram
validados com um conjunto de dados reais, sendo constatada a capacidade de simular a
operacdo do cozedor continuo estudado e feita a escolha pelo Modelo 2, com os parametros
ajustados que melhor representaram a porcentagem de cristais e granulometria do agucar ao
longo do equipamento.

Uma vez definido o modelo, foram simuladas as condic¢des de operacéo tipicas das usinas
brasileiras avaliando a influéncia do teor de pureza do Mel A no desempenho do CVP e o papel
do brix total de cada cdmara na produtividade e qualidade do agucar B, selecionando a curva
de brix mais vantajosa. Por fim, uma breve anéalise sobre a operacao de apenas um dos lados do

CVP foi feita em comparagdo com a operacéo das 12 camaras em marcha reduzida.

Palavras-chave: cristalizacdo continua, sacarose, modelagem, simulacdo, Massa B.



ABSTRACT

Known as the world's largest producer of crystallized sucrose, Brazil has been investing
and increasing production capacities as well as seeking for greater energy efficiency and
modernization of its sugar factories. In this context, continuous crystallization processes are
replacing the traditional batch vacuum pans. This work aims to model, simulate and analyze a
continuous vacuum pan (CVP) of B Massecuite, by solving its mass, energy and population
balances and applying kinetic models from literature. The studied CVP is a horizontal
equipment of vertical tubes with twelve compartments operating under vacuum, which is
similar to the equipment applied in S&o Martinho sugar production industry located in S&o Paulo
state. In this way, an analysis of the industrial data was performed to define the main factors
that influence the production of B Massecuite, as well as investigating the size distribution and
crystal characteristics of crystal produced in each compartiment.

Then, two stationary models were developed and compared for the continuous vacuum
pan. The first model (Model 1) comprises CVP as a set of perfectly agitated tanks in series,
while Model 2 assumes the equipment as a plug flow crystallizer. The mass, energy and
population balances of the two models were performed using Microsoft Excel software
applying the VBA (Visual Basic for Applications) language and a set of entry data provided by
S@o Martinho. The results of mass and energy balance calculated via the two models were
compared with the experimental B Molasses purity, while trying to adjust the population
balance using experimental data from the industrial equipment, such as crystal content and
average size from each one of the 12 compartments. The adjusted models were validated using
a set of real data, being verified the ability to simulate the operation of the studied continuous
vacuum pan and the choice by Model 2 was made, with adjusted parameters to best represent
the crystal content and average size inside the equipment.

The typical operating conditions of Brazilian raw sugar industries were simulated in order
to understand the influence of the raw material purity on the CVP performance. The
contribution of the brix value set for each compartment for productivity and quality of B
Massecuite was studied and an optimal total brix curve was selected to increase production
without compromising the sugar quality. Finally, a brief analysis on the operation of only one
side of the CVP was performed in comparison with the operation of the 12 compartments with

a lower production.

Keywords: Continuous Crystallization, Sucrose, Modeling, Simulation, B Massecuite
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1. INTRODUCAO

Desde a colonizacdo, a cana-de-agucar ocupa lugar de destaque na producdo agricola
brasileira. Segundo estudo do IBGE (Instituto Brasileiro de Geografia e Estatistica), os
canaviais ocupam o equivalente a 13,5% das areas plantadas no territorio nacional, ficando atras
apenas das culturas de soja e milho. Estima-se que somente a cadeia produtiva da cana-de-
acucar seja responsavel por aproximadamente 20% do PIB (Produto Interno Bruto) do
agronegaocio brasileiro, setor este que corresponde a cerca de 1/5 do PIB do pais (IBGE, 2017).

A industria agucareira brasileira também preserva sua importancia econémica, colocando
o Brasil na posicio de maior produtor mundial de sacarose, acompanhado de perto pela india.
Conforme dados da UNICA (Unido da Industria de Cana de Acucar), o maior volume de
producdo se concentra principalmente na regido centro-sul do pais, sendo que somente o estado

de Séo Paulo € responsavel por mais de 60% da producdo brasileira (UNICA, 2019).

Figura 1.1: A Progressdo da Producédo Brasileira de Agucar
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Fonte: Adaptado de UNICA, 2019.

Analisando os dados apresentados na Figura 1.1, é possivel afirmar que nos Gltimos vinte
anos a produgéo agucareira dobrou no Brasil, com expressivas amplia¢Ges na regido centro-sul.
A necessidade de ampliacdo e modernizacdo, associada a busca por reducdo do consumo
energético e facilidade de operagéo levaram a implementacao de cozedores continuos, os CVPs
(continuous vacuum pan), em substituicdo aos processos em batelada (Rein, 1996), sendo que
de acordo com o site da empresa de Engenharia Procknor, desde a década de 1990 mais de

cinguenta destes equipamentos ja foram instalados no Brasil (Procknor, 2019).



No entanto ainda ha poucas informagdes referentes a sua operacdo e desempenho, tanto
no meio académico quanto no meio industrial. Dentre os trabalhos publicados mais relevantes
estd uma tese de PhD na qual é apresentada a modelagem dindmica de um cozedor continuo na
sul-africana Tongaat Hulett, seguida de sugestdes para atingimento de estabilidade na operacgéo
do equipamento estudado (Love, 2002). Outro trabalho de destaque é a publicacdo de uma
modelagem e simulacdo estacionaria de um cozedor continuo instalado no Marrocos (Hassani,
Saidi & Bounahmidi, 2001). Ambos os trabalhos tomaram como base equipamentos industriais
operando com Massa A e modelados como tanques de mistura perfeita em série.

Compreendendo a importancia da producdo de agUcar para o Brasil e visando a geragdo
de esclarecimento sobre a operacdo dos cozedores continuos em cenarios tipicos das usinas
brasileiras, o presente trabalho tem como objetivo modelar e analisar a operacdo de um cozedor
CVP de tubos verticais com doze compartimentos empregado para producdo de Massa B da
Usina Sdo Marinho de Praddpolis — SP usando a linguagem VBA (Visual Basic for
Applications) através da elaboracdo e comparacdo de duas modelagens: a primeira delas
entendendo o equipamento como tanques de mistura perfeita em série e a segunda assumindo
equipamento tubular de fluxo pistonado. Neste estudo serédo realizados os balancos de massa,
energia e populacional do equipamento para simular as condi¢6es de uma tipica usina brasileira,
abordando os efeitos do teor de pureza do material a ser cristalizado, curvas de brix total
inseridas para controle do CVVP, bem como a influéncia da operagcdo com apenas um lado do
cozedor. O equipamento tratado neste projeto é similar ao Cozedor comercial da Bosch
apresentado na Figura 1.2.

Figura 1.2: Cozedor Continuo (CVP) Bosch

Fonte: Moor & Hulley, 2012.



2. REVISAO BIBLIOGRAFICA

2.1. Fundamentos de Cristalizacéo de Sacarose

A cristalizagdo é um processo de separacdo atraves do qual uma substancia, ou um
conjunto de substancias nas fases liquida, vapor e/ou sélido amorfo sdo levadas a se
aproximarem e se reorganizarem em estruturas tridimensionais regulares, passando ao estado
cristalino (Costa & Giulietti, 2010). Esta operacdo esta presente nas industrias farmacéuticas,
na producdo de ureia, na cadeia de produtos téxteis, e na fabricacdo de alimentos como o agucar,
sendo comumente aplicada quando ha a exigéncia de extracdo de um produto sélido de alto teor
de pureza a partir de uma solucéo liquida (Costa & Giulietti, 2010).

Do processo de cristalizacdo resulta um espectro de particulas sélidas de tamanhos
diversos. As caracteristicas relacionadas ao tamanho destes cristais, denominadas como
granulometria, bem como o teor de impurezas do produto, irdo variar de acordo com as
condicdes de execucdo da cristalizacdo daquele soluto na solucdo da qual pretende extrai-lo.
(Jancic & Grootscholten, p. 1-14, 1984).

2.1.1. Supersaturacdo e Cinética

A transformacdo de um componente dissolvido em solucdo para a fase sélida ocorre
devido a um estado de supersatura¢do. Quando uma solucdo contém mais soluto dissolvido do
que aquele determinado pela concentracéo de equilibrio, a solucdo € dita supersaturada (Costa
& Giulietti, 2010). Em geral, a concentracéo de equilibrio, também chamada de solubilidade, é
encontrada na literatura na forma de um grafico, valor ou equacdo em funcéo da temperatura.
A diferenca entre a concentragdo do soluto de interesse em solugéo e a sua solubilidade é a
forga motriz para a mudancga de fase.

Para atingir o estado de supersaturacdo do soluto, o meio industrial utiliza-se das
seguintes técnicas ilustradas na Figura 2.1: resfriamento da solucdo (linha B-A), evaporacdo
isotérmica da solugdo (linha C-A) e a evaporacdo adiabética (linha D-A). Além disso, outra
forma de cristalizacdo se da através da adicdo de um antisolvente, substancia em que o soluto
tenha baixa solubilidade, modificando a concentracdo de equilibrio no meio (Jancic &
Grootscholten, p. 1-14, 1984).

Devido a baixa variacao da solubilidade da sacarose com a temperatura, € comum que 0
processo de cristalizacdo deste agucar se dé por meio de evaporacao isotérmica (Love, 2002).

Assim, a cristalizacdo ocorre em equipamentos de cristalizacao por evaporacao a até 80 °C para



evitar a degradacgéo térmica da sacarose, obrigando a evaporacao a ser realizada a pressoes de
vacuo (Chordo, 1995).

Figura 2.1. Curva tipica de solubilidade de uma substancia. As setas BA, CA e DA
demonstram respectivamente a cristalizagdo por resfriamento, por evaporacao
isotérmica e por evaporacao adiabatica

Solubilidade

Temperatura

Fonte: Acervo Pessoal.

A determinacdo da curva de solubilidade para a sacarose € objeto de estudo de diversos
autores desde a década de 1940. Para a solubilidade de sacarose em meio puro (em fracdo
massica) € aceita mundialmente a estimativa apresentada pela International Commission for
Uniform Methods of Sugar Analysis, ICUMSA (2011) a temperaturas de até 100°C:

x5 = 64,447 + 0,08222T + 1,66169 x 107 T? — 1,558 x 10°°T° — 4,63 x 1078 1*  EQ.01

No entanto, a cristalizacdo industrial para producao de sacarose a partir da cana-de-agucar
ou da beterraba acontece em meios complexos com a presenca de impurezas como
monossacarideos, polissacarideos e sais que afetam a solubilidade da sacarose em meios
impuros (C3%*em kg sacarose/kg de agua). Os trabalhos de Rozsa (2000), Love (2002),
Giorgieva et al (2003), Martins, Rocha & Rein (2005) e Crestani et al (2018) apresentam
propostas de correcdo da solubilidade da sacarose em meio puro (C3% em kg sacarose/kg de
agua) multiplicando-o a um coeficiente de solubilidade (Cs) calculado em funcéo do teor de
impurezas por agua (NS/W). Entre as publicacdes citadas, Rozsa (2000) apresentou uma
proposta de parametros ajustados contemplando um conjunto de dados com relagao entre ndo-
sacarose e agua (NS/W) variando entre 0,4 a 2,5, 0 que considera meios impuros tipicos de

cristalizacéo para recuperagdo de méis:

NS
Csat* = Csat Cs = €38 (mT 2+ b+ (1—b)e™ W) Eq. 02



Os valores propostos para ajuste da Equacdo 2 a temperaturas entre 70°C e 80°C sdo m =
-0,06265, b = 0,9820 e ¢ = -2,1, tal qual apresentado na Figura 2.2, através da qual é possivel
inferir que as impurezas presentes no caldo de cana-de-agUcar atuam de modo a reduzir a
solubilidade da sacarose no meio.

Figura 2.2. Curva de solubilidade da sacarose em funcgéo do teor de pureza
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Fonte: Adaptado de Rdzsa, 2000.

Conforme citado anteriormente, a supersaturacdo é a forca motriz da cristalizacéo,
determinando o ponto de equilibrio ao qual uma solucéo deve tender. A velocidade em que o
crescimento em massa dos cristais se da é conhecida como a cinética de cristalizacdo (rc em
kg/m2/h) e possui paralelos com a teoria de cinética de reagdes.

Conforme apresentado em Van Hook (1944), a variacdo de massa de cristais de sacarose
(m.,) em meio puro em funcdo do tempo, multiplicada pela area dos cristais (A,-) pode ser

representada como:

1 dmgy
€ Ay dt

= k. (Csqc — C385)* Eq. 03
No trabalho de Van Hook (1944) é esclarecido que a Equacdo 03 é considerada de
primeira ordem quanto a concentragdo da sacarose (o = 1) ¢ a constante cinética ke obedece a
Lei de Arrhenius. A diferenca de concentracdo desta equacdo também pode ser escrita em
termos da supersaturagéo (o).
0 = Csac/Csae Eq. 04
Anos mais tarde, a partir do estudo de cristalizacdo da sacarose em solucdes reais de cana-
de-acucar e beterraba, Van Hook (1948) concluiu que h4d uma relacéo entre a velocidade de

crescimento em meio puro e em solugéo ideal, conforme representado na Equagéo 05:

log ((EX52%0) =y x 7+ A x M Eq. 05

TC+KO (04))



Sendo os valores de Ko, y e A constantes ajustadas para cada meio estudado, enquanto oo
¢ a atividade da sacarose, m ¢ a concentra¢do de sais no meio (for¢a idnica) e M trata da
concentracdo molar de organicos ndo-sacarose. Ainda de acordo com o autor, o fator de
correcdo (Koao), embora tenha se mostrado importante em solucbes artificiais e a baixas
velocidades, pode ser desprezado no equacionamento da velocidade de cristalizagao de sacarose
em solucdes reais, bem como, se considerado que a forca idnica do meio deve sofrer poucas
alteracdes ao longo da cristalizacdo. Desta forma, com base no teor de sacarose aparente por
solidos soluveis totais (pureza), a Equacdo 05 pode ser rearranjada para:

1. = ko C3% (0 — 1) x 10~ (-pureza)+5) Eq. 06

Uma equacao semelhante é aplicada no trabalho de Hassani, Saidi & Bounahmidi (2001)
e em Martins, Rocha & Rein (2005) que lancam méao da Equacdo 07, proposta em Wright &
White (1974) em fungdo da massa de impurezas dividida pela massa de agua (NS/W):

r= csat (g — 1) e~(A(w)*E) Eq. 07

2.1.2. Balango Populacional

Durante o processo de cristalizacdo, hd a ocorréncia de diversas transformacfes
simultaneas que afetam tanto o tamanho dos cristais quanto o namero de particulas. Em um
balanco conhecido como o balango populacional, sdo mensuradas as entradas e saidas de cristais
do sistema: sendo modelados os efeitos de formacdo de novos nlcleos sélidos de didmetro
pequeno, crescimento dos cristais, quebra e aglomeragéo dos cristais, solubilizacdo dos nucleos
pequenos e a entrada e a saida de cristais do sistema (Jancic & Grootscholten, p. 1-14, 1984).

Devido as diversas transformac6es simultaneas, os cristais produzidos ndo possuem o
mesmo tamanho, de modo que uma populacdo de cristais é caracterizada por uma curva de
granulometria em que o nimero de cristais (N) é dado em funcdo do tamanho dos cristais.
Assim, para a cristalizagéo, define-se o conceito de densidade populacional (n) como o nimero

de cristais (N) que possuem um tamanho entre L ¢ (L+AL), com AL tendendo a zero:

_ N
n=— Eq. 08

Os cristais sdo caracterizados por uma forma e dimensdo caracteristicos, sendo que o
tamanho do cristal (L) é uma dimenséo caracteristica do sélido que deve variar de acordo com
a sua forma de obtencdo. Para correlacionar o real volume (Vp) e area (Ap) das particulas a
cubos de tamanho caracteristico “L”, sdo introduzidos os fatores de forma volumétrico e de area
(kv e ka, respectivamente):

ka= A,/L? Eq. 09



kv = V,/L? Eqg. 10
Para cristalizacdo de sacarose da beterraba e de cana-de-agucar, os valores de kv e ka
adotados séo respectivamente 0,75 e 5,02 (Schlumbach, Schwenkler & Fléter, 2018). Caso a
curva de granulometria seja obtida, por exemplo, através de peneiramento dos cristais, o valor
de n sera dado pela Equagdo 11 em funcdo da massa retida na peneira (Am) e do tamanho

caracteristico e faixa de tamanho entre as peneiras (AL):

Am

" el ma- 4

Na literatura, € comum que o balango populacional seja descrito da seguinte forma:

on . d(Gn)
at + oL vV ot

+ 5504 D(L) = Ba(L) + L = 0 Eq. 12

.

~ . on _nav , . .
Para esta equacao, 0s termos transientes E (5] ;E’ representam 0 acumulo de cristais no

sistema em funcdo do tempo e a variagdo volumétrica do sistema, respectivamente. J& o termo

(G . . . : . o .
(a—L") esté relacionado a taxa de crescimento linear dos cristais em funcdo de seu tamanho,
enquanto D, (L) — B, (L) estéa relacionado as taxas de quebra e aglomeracdo. Por fim, Zk%

traduz a entrada (alimentacdo) e saida (retirada) de cristais do sistema (Rasmuson, 2019).

2.1.3.  Nucleacao

Embora a supersaturagdo seja necessaria ao surgimento de cristais em uma solugéo, ela
ndo é condigdo suficiente. Assim como em sistemas reacionais, ha a necessidade de atingimento
de uma determinada energia de ativacéo para que o soluto dissolvido passe para a fase sélida.
Assim, desde 0 ponto de saturacdo até que a solucéo atinja este nivel energético necessario para
a transicdo de fases, o sistema estara em estado metaestavel. Para concentra¢es acima daquela
de surgimento de cristais, 0 processo passa a operar na zona labil (Jancic & Grootscholten, p.
15-37, 1984), como exemplificado na Figura 2.3.



Figura 2.3: Curva de saturagdo da sacarose em solucéo aquosa pura
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Fonte: Adaptado de Love, 2002.

Denomina-se nucleagdo o processo em que 0s pequenos agregados de soluto em fase
cristalina sdo formados em meio a solucéo. Este processo pode ser conhecido como nucleacao
primaria quando o surgimento dos cristais se da em meio a auséncia de cristais na solucéo ou
qguando a presenca de cristais exerce uma influéncia desprezivel sobre o sistema (Jancic &
Grootscholten, p. 15-37, 1984), de modo que a alta supersaturacdo leve a formacéo de nucleos
cristalinos estaveis. A taxa de nucleagdo primaria depende fortemente da condicdo de
supersaturacdo e temperatura, de modo que em geral a velocidade de nucleagdo aumenta
exponencialmente com a supersaturacdo. Porém na préatica, hd um equilibrio dependente da
viscosidade do meio (influenciada pela temperatura), uma vez que o meio pode se tornar tdo
viscoso que impede a formacao dos cristais através de cristalizaco priméaria (Myerson, Erdemir
& Lee, 2019).

Para os casos em que os cristais sdo influenciados pela presenca de uma superficie que
ndo aquela dos cristais (exemplo: lamelas ou paredes do equipamento), a nucleagédo primaria é
dita heterogénea, enquanto ela é conhecida como homogénea quando nao ha superficies
diferentes daquela dos cristais que influenciem a formacdo dos nucleos cristalinos (Jancic &
Grootscholten, p. 15-37, 1984).

A nucleacdo secundaria, comum em processos industriais de producéo acucareira, ocorre
quando hé adicdo de cristais no meio a ser cristalizado, de modo a induzir a formacao de outros
aglomerados cristalinos orientando seu formato e tamanho, o que confere maior uniformidade
ao produto. A necessidade de padronizagéo dos cristais com granulometria adequada as etapas
posteriores de centrifugacdo e secagem explicam a preferéncia das usinas produtoras de agucar

pela nucleacdo secundéria, contando com a adi¢do de cristais pequenos de agucar, as chamadas



“sementes” (Love, 2002). A taxa de nucleagdo secundaria dependerd tanto da relagcdo entre
guantidade de semente alimentada e volume do sistema, quanto da supersaturacdo e da
velocidade de agitacdo do sistema (Chorédo, 1995). Opc¢oOes de estimativa da nucleacdo sdo
apresentadas na Equacdo 13 (Chordo, 1995; Castro et al, 2019) e Equacéo 14 (Hassani, Saidi
& Bounahmidi, 2001), em que Bo é a taxa de nucleacdo dos cristais (I/s), que poder ser

dependente de uma constante (kn):

B u 0,53
™= ky 2,894 X 10126051 (V—z) Eq. 13
B, = 118.08 x 102, (g — 1)3 Eq. 14

2.1.4. Velocidade de Crescimento

O crescimento dos cristais € um processo superficial que se da pela deposic¢do do soluto
na superficie dos cristais existentes, de modo a torna-los maiores em massa e dimensdes. Este
processo € geralmente caracterizado pelas seguintes etapas principais, conforme ilustrado na
Figura 2.4.

a) Transferéncia de massa: transporte do soluto até a superficie do cristal,

b) Integracdo superficial: adsorcéo do soluto na superficie do cristal,

c) Transferéncia de calor: dissipacao do calor liberado durante a integracéo superficial.

Figura 2.4: Mecanismo de Cristaliza¢io da Sacarose

transferéncia de calor

transferncia de massa

Fonte: Chorédo, 1995.

Para a maioria dos processos, as etapas de transferéncia de massa e integracdo sao
limitantes e, portanto, regem a velocidade de crescimento. Também € aceito que as duas
primeiras etapas sdo fortemente dependentes da diferenca de concentracdes (Jancic &
Grootscholten, p. 39-62, 1984).



Por se tratar do mecanismo mais aparente nos processos de cristalizacdo de acucar, o
estudo do fenémeno de crescimento cristalino da sacarose é um assunto largamente abordado
na literatura cientifica. O trabalho de Van Hook (1944) apresentou ensaios com sacarose pura
que comprovaram que para 0 meio estudado a integracdo era a etapa mais lenta e, portanto,
aquela limitante, sendo que Mathlouthi & Genotelle (1997) demonstraram que a etapa de
dissociacdo da dgua de hidratacdo para a incorporacgéo superficial € uma etapa limitante, sendo
que a viscosidade do meio e transferéncia de massa ndo apresentaram influéncia relevante na
velocidade de crescimento. A limitagdo imposta pela etapa de integracdo do cristal explica por
que a cinética de cristalizacdo tem similaridades com equacionamento de reacdes catalisadas
superficiais.

A velocidade de crescimento dos cristais pode ser apresentada na forma da velocidade de
crescimento linear dos cristais (G), em m/h. Este valor pode depender de fatores como a
supersaturacdo, teor de pureza do meio, o tamanho dos cristais, velocidade de agitacéo e
temperatura. Para a cristalizacdo industrial da sacarose, no entanto, € aplicavel lancar mao da
simplificacdo de que G néo é funcdo do tamanho caracteristico dos cristais (L), nem da agitacdo
do meio, sendo comumente representado na literatura pela Equacéo 15 (Choréo, 1995) a qual
depende da supersaturagdo (o), teor de pureza do meio, relacdo entre o volume de cristas e
volume da solugdo (V,,./V) e de uma constante de crescimento Kg. Para producgéo de aglcar
branco (solucdes de alto teor de pureza), o valor de Kg recomendado € 887 m/s (Chorao, 1995;

Castro et al, 2019) para valores de G em (m/s).

EA
G = K, e w7 (g — 1) g~ 8x(1-pureza) (1 + %) Eq. 15

Em diversos trabalhos que modelam de forma bem sucedida a cristalizagdo da sacarose
(Choréo, 1995, Hassani, Saidi & Bounahmidi, 2001; Love, 2002; Martins, Rocha & Rein, 2005;
Castro et al, 2019), assume-se que o crescimento linear se da numa velocidade média em todas
as faces do cristal, desta forma, ha uma relacao linear entre a velocidade de crescimento linear
dos cristais (G) e sua cinética de crescimento ou dissolugdo massico (rc ou ra em kg/mz/h ),
apresentada na Equacédo 16, conforme recentemente demonstrado para cristalizagdo em meios
impuros por Schlumbach, Schwenkler & Floter (2018). Esta equagdo depende dos fatores de

forma kv e ka bem como da densidade do so6lido (ps):

__T¢jdka
G = ope Eq. 16

A velocidade de crescimento linear ndo é Unica para toda a populacédo de cristais, de modo
gue se observa que cristais de uma mesma substancia submetidos as mesmas condi¢cdes de

supersaturacdo, temperatura e hidrodinamica, apresentam velocidade de crescimento diferentes.
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Para a modelagem deste fendbmeno para a cristalizacdo de sacarose Randolph & White (1977)
propdem a adoc¢do de uma velocidade de crescimento média, compreendendo que o valor real
de G para cada cristal deve variar ao redor desta média, adotando um parametro de dispersdo
da velocidade de crescimento Dg dependente do teor de pureza do meio, da velocidade de
crescimento e da constante Kdg, conforme apresentado na Equacdo 17. Esta abordagem é
aplicada com resultados positivos nos trabalhos de cristalizacdo em batelada de Choréo (1995)
e Castro e colaboradores (2019) com valor de Kdg =5 x 107°.

D, = Kd, (2 pureza — 1)G Eq. 17

No trabalho de Castro e colaboradores (2019), séo simuladas condi¢6es de cristalizagdo
em batelada de sacarose em meios de maior e menor teor de pureza (Massa A e B,
respectivamente). Neste trabalho o autor aponta que em sua simulacdo a velocidade de
crescimento linear variou entre 1,2 x10™* m/s para Massa B e 1,5 x 10 m/h para Massa A. Em
Schlumbach, Schwenkler & Floter (2018), em ensaios de cristalizagdo para refino de sacarose
obtida a partir de caldo de beterraba e de cana-de-acucar, foram mensuradas velocidades de
crescimento linear experimental variando entre 1,8x10* m/h e 7,2x10° m/h. A Figura 2.5 foi
extraida da dissertacdo de Love (2002) e apresenta um grafico comparativo da velocidade de
crescimento linear (um/h) montado pelo autor a partir de dados de producdo de sacarose na
Australia apresentados nos trabalhos de White & Wright. A partir da analise da Figura 2.5, nota-
se que para cristalizacfes de baixo teor de pureza, como na producdo de Massa B, é esperada
uma velocidade inferior aquela de cristaliza¢6es de alto teor de pureza (Massa A) ou de refino,
sendo apresentado um valor para a velocidade de crescimento linear dos cristais de
aproximadamente 20 pm/h, o equivalente a cerca de 2x107° m/h.

Figura 2.5: Comparativo de Velocidade de Crescimento da Sacarose
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Fonte: Adaptado de Love, 2002.
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2.1.5. Outros Efeitos: Aglomeracéo e dissolucéo

A aglomeracdo se refere a atracdo de duas ou mais particulas que se mantém unidas de
forma estavel, de modo a formar cristais de formatos irregulares e deslocar a curva de tamanho
dos cristais para a direita com seu alargamento, isto porque mantém-se a massa de sélidos
aumentando o tamanho dos cristais, porém reduzindo o nimero de cristais presente no volume
de controle (Jancic & Grootscholten, p. 1-14, 1984).

Para a modelagem da aglomeragéo, sdo consideradas as probabilidades de encontro dos
cristais e a probabilidade de os cristais permanecerem unidos devido ao surgimento de uma
ponte cristalina entre as particulas. Para misturas binarias € comum desprezar a probabilidade
de encontro (Chordo, 1995). Em trabalho de observacdo e modelagem da aglomeragdo na
cristalizacdo de oxalato de célcio, Hartel & Randolph (1986) colocam que a agregacao de duas
particulas de tamanho (L1) e (L — L1) a uma particula de tamanho (L2) pode ser escrita como as
Equacdes 18 e 19 em funcdo do kernel de aglomeracdo/agregacdo (K) correspondente ao
mecanismo de aglomeragéo que representa o sistema: movimento browniano, difuséo laminar
ou turbulenta, ou precipitacdo gravitacional. As possiveis equacdes para K sdo apresentadas na
Tabela 2.1 (Hartel & Randolph, 1986):

By = 3y K(Ly L = L)n(ly, On(L - Ly, 0) dl, =418

Do =n(L,t) [,” K(Ly, L)n(Ly, ) dL, Eq. 19

Para a sacarose, os trabalhos de modelagem e simulacdo de cristalizacdo industrial
elaborados tanto para cozedores do tipo batelada (Choréo, 1995; Castro et. al., 2019) quanto
para cozedores continuos (Hassani, Saidi & Bounahmidi, 2001; Love, 2002) adotam como
premissa que os efeitos de agregacdo de particulas sdo despreziveis.

Embora a aglomeracdo seja um fator importante a ser considerado, ela agrega
complexidade ao modelo uma vez que a estratégia comum de resolucdo do balanco
populacional parte da abordagem de momentos de distribuicdo, que se vale da variacdo linear
de tamanho dos cristais. Como a resolugdo das equagdes de aglomeracdo se d& em base
volumeétrica, ao adicionar este fator, 0 modelo ganha muita complexidade e pode perder a
possibilidade de solugéo analitica, a depender das hipoteses simplificadoras adotadas (Choréo,
1995).
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Tabela 2.1: Equac0es de agregacéo de Kernel

2T 2 r -2 -1
Movimento Browniano K(u,v) = e [u3 + 173][1,: itw 3]
4 1 113
Cisalhamento Laminar K(u,v) = S Sh [vﬁ + v§]
1 113
Difusiio Turbulenta Kluv)=kU [u§ + 1;3]
3
p €3 ( 1 1) ( 2 z)
Inércia turbulenta K(u,v) =02 — X E;\u3 + 173 u3 — v3
povi
Sedimentaciio gravitacional ( 1 1)2( 2 g)
= A3 3 3 — 13
(L < 50 um) K(u,v) = CuE;\u3 + v u v
2
Sedimentacio gravitacional ( 1 1) ( 1 1)
K(u,v) = C4E; \u3 + v3 us — v3
(L > 50 pm)
Formulacio semiempirica K(u,v) = CuE;(v)?/(u + v)

Fonte: Adaptado de Hartel & Randolph, 1986

Em seu trabalho, Chordo (1995) parte os estudos aplicando uma modelagem continua
assumindo aglomeracdo desprezivel, porém os altos desvios (em especial no coeficiente de
variacdo) o fazem revisar o modelo proposto, assumindo a sua discretizagdo para incluir a
aglomeracéo.

Por outro lado, as simulagfes de cozedores continuos parecem ter sucesso em assumir a
hipdtese simplificadora de que a aglomeracdo seria desprezivel, sendo capaz de estimar a
distribuicdo granulométrica usando modelos menos refinados (Hassani, Saidi & Bounahmidi,
2001; Love, 2002). Para o presente trabalho, analises de fotografias dos cristais presentes na
literatura e fotografias de cada camara do cozedor continuo horizontal de tubos verticais foram
usadas para embasar a decisdo de ndo incluir a aglomeracdo nos modelos propostos.

A dissolugéo pode se tratar do processo inverso ao crescimento, quando a concentracao
local da solucgdo é inferior aquela de saturacdo para aquelas condi¢des de temperatura e teor de
pureza, havendo a reducao do tamanho dos cristais. Quando os cristais de pequenas dimensdes
sdo dissolvidos novamente a solucdo e desaparecem, a dissolucdo atua como o inverso da
nucleacdo, auxiliando na remocéo de finos. (Jancic & Grootscholten, p. 1-14,1984).

A cinética de dissolucdo dos cristais é regida pela difusdo da sacarose da superficie do
cristal de volta para o seio da solugédo, sendo modelada conforme as Equacdes 20 a 24 (Hassani,
Saidi & Bounahmidi, 2001):

ra = ka(Csge™ — Csac) Eq. 20
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ky = o Eq. 21
1 1
Sh=24+06RezScs Eqg. 22
Re = XA Psol Eq. 23
Nsol
Sc = —p’;':l’lD Eq. 24

Os valores de viscosidade da solucao (n,,; em Pa.s), velocidade relativa das particulas (u
em m/s), porosidade (€) e difusividade (D) da sacarose na solugdo (m?/s) sdo calculados em
Hassani, Saidi & Bounahmidi (2001) atraves das Equacdes 25 a 28, respectivamente:

Ny = EXD (22 468 — 0,114 + 227 (1,1 4 41,3125(0,85 + 0 15Pureza))) Eq. 25

(brix (0,915+(1—0,915)pureza))

Onde: g = - —1800(brix (0,915 + (1 — 0,915)pureza))
— ((0'065 (Dcris—Psol)d AMZ)) 85'1 Eq 26

Nsol .
e=1-fas Eq. 27

pCTlS Pmas

10~15(T+273)

D = 1,665 x Eq. 28

Nsol

2.1.6. Momentos de Distribuicéo

A equacdo de balanco populacional anteriormente apresentada (Equacdo 12) pode ser
reescrita na Equacdo 29 para o sistema de cristalizacdo continua de sacarose, assumindo as
seguintes hipoteses como verdadeiras:

a) Regime estacionario

b) Mistura perfeita

c) A velocidade de crescimento (G) independe do tamanho do cristal (L)

d) Ha uma dispersdo (Dg) da velocidade de crescimento linear de cristais ao redor de

uma média.

Portanto:

G——D +zk""”’<_ 0 Eq. 29

9 d2L

O balanco populacional, portanto, € uma equacao diferencial parcial e por esta razdo sua
resolucdo analitica ndo é simples, de modo que em geral sdo aplicados os momentos de
distribuicéo (pj), definidos como:

wi= [ nlidL Eq. 30
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Desta forma, a partir da insercdo do conceito de momento de distribuicdo a Equacéo 29,

o balango populacional pode ser reescrito como a Equagdo 31 para “J” inteiro representando o

indice do momento de distribuigao a ser calculado e “k” como indice da corrente de entrada (k-
1) ou de saida (k):

( G tjrie + B® (Lo)!) + (j( — 1Dy pj_p ) + —oibiker _ Tk _ Eq. 31

Mk—1 mg
Os momentos de distribuicdo po e p1 se traduzem no numero total de cristais e
comprimento total dos cristais, respectivamente. Embora os demais momentos de distribuicédo
por si s6 ndo tenham um significado fisico estando relacionados a massa e volume dos cristais,
eles sdo usados para o célculo de algumas propriedades como o tamanho médio massico dos
cristais (AM) e o coeficiente de variacdo da distribuicdo granulométrica (CV):

AM =& Eq. 32
[25]
0,5
_ H3 U5\
cv = <(—(#4)2) 1) Eq. 33
2.2. Processo Tradicional de Cristalizagdo Industrial de Sacarose

O processo de fabricacdo do aglcar no Brasil varia de usina a usina, porém, suas etapas
principais sdo semelhantes. As etapas descritas a seguir se aproveitam dos conceitos
apresentados na literatura (Hugot, 1986, Chordo, 1995, Love, 2002) misturados a experiéncia
adquirida em empresas do setor sucroenergetico.

Para este trabalho, define-se como “cozedor” o equipamento em que se da a cristalizagdo
da sacarose a partir da evaporacdo da solucdo submetida a vacuo. Algumas usinas costumam
chamar estes equipamentos também de “tachos” ou “vacuos” e tratam-se de equipamentos em
batelada alimentada ou continuos. Ja os cristalizadores sdo equipamentos de cristalizacdo da
massa por resfriamento. Também é importante determinar os seguintes termos que devem ser
aplicados neste trabalho:

e Cozimento: denominacdo dada ao processo de cristalizagdo por evaporagao

e Brix: porcentagem, em massa, de sdlidos sollveis na solucéo analisada. O brix é
determinado através de um refratbmetro digital com correcdo automatica de
temperatura, segundo procedimento padronizado descrito em Oliveira (2013).

e Pol: porcentagem, em massa, de sacarose aparente na solugdo analisada. A Pol é

uma medida indireta determinada usando um sacarimetro. Para esta medida
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utiliza-se como clarificante uma mistura & base de aluminio, conforme
procedimento padronizado no setor e descrito em Oliveira (2013).

e Pureza: porcentagem massica de sacarose aparente dividida pela concentracao
massica de solidos soluveis totais.

e Massa: mistura dos cristais de sacarose em meio a solucao que os deram origem.
A massa pode ser denominada Massa A ou Massa B a depender da sua origem e
teor de pureza.

e Mel: solugdo de sacarose apo0s cristalizacdo, removido da massa através do
processo de centrifugacdo. Também pode ser conhecido como Melago.

e Xarope: caldo de cana evaporado que alimenta a fabrica de acglcar com
composicao préxima a saturacao.

e Semente: acUcar finamente moido em meio a etanol anidro.

A producdo de agucar tradicionalmente se inicia com a etapa conhecida no meio industrial
como a “granagem”. Nesta etapa, uma solugdo rica em sacarose é evaporada em um cozedor
batelada até atingir a concentracdo de zona metaestavel, entre 80% e 85% de fracdo massica de
solidos soluveis. Neste momento, realiza-se uma nucleacdo secundaria a partir da adicdo da
“semente” a este meio supersaturado. A “semente” SA0 cristais de sacarose finamente moidos,
com tamanho médio de 5 a 10 um, misturados a etanol anidro para facilitar sua dispersdo no
meio. Apds a adicdo da semente, em geral alimenta-se &gua ao equipamento por alguns minutos,
em uma taxa compensatoria a taxa de evaporacao, para promover a distribuicdo dos cristais da
semente dentro do equipamento.

Terminada a granagem, 0s cristais passam por etapas de predominante crescimento com
adicdo de caldo de cana-de-aglcar evaporado (xarope) ou melaco (mel) e simultanea
evaporacdo da agua presente no meio, de modo a manter a mistura em concentragdo de 1,1 a
1,40 vezes a concentracdo de saturacdo da sacarose no meio, mantendo a cristalizacdo na zona
metaestavel, conforme apresentada na Figura 2.2.

Espera-se que em uma cristalizagdo bem controlada a zona labil ndo seja atingida e,
portanto, ndo haja a nucleagdo espontanea que comprometeria a granulometria do produto.
Assim, o principal mecanismo de cristalizacdo industrial da sacarose é o crescimento (Van
Hook, 1944), de modo que a sacarose presente na solucdo difunde para a superficie dos cristais
existentes no meio, libera a 4gua na qual esta ligada e se liga a sacarose do cristal, liberando

calor e ampliando a granulometria dos cristais existentes.
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Para que 0 processo seja economicamente viavel, é preciso garantir que ao menos cerca
de 70% da sacarose que entrou na fabrica de agucar foi retida através da cristalizacao, restando
um mel mais impuro que € destinado a producdo de etanol. Para tanto, € comum que 0 as
primeiras etapas de crescimento dos cristais acontecam com a alimentagéo de materiais menos
ricos em sacarose, buscando esgota-los, enquanto as etapas finais sao realizadas com o xarope,
cujo teor de pureza é mais alto.

Assim, conforme apresentado na Figura 2.6, o Mel A (mel da separacdo do acucar final)
com cerca de 72 a 78% de teor de pureza (teor de sacarose aparente divido por sélidos totais),
é usado para cristalizar uma massa menos pura e com cristais menores, chamada de Massa B.
A Massa B, quando centrifugada, se separa no Mel B e nos cristais, que sdo conhecidos como
Acucar B ou Magma B. O Magma B segue para outro cozedor, onde os cristais devem crescer
com a alimentagdo e evaporacdo do xarope até atingir o tamanho adequado dos cristais. Ao
final deste processo, a Massa A é centrifugada separando-se em Acucar e Mel A. O agUcar
passara ainda por etapas de secagem, enquanto o Mel A é aproveitado na producédo da Massa
B.

Para algumas usinas brasileiras, 0 Mel B que havia sido separado da Massa B é um
material esgotado com teor de pureza entre 55 e 60% que € enviado para a producéo de etanol.
No entanto, para uma maior recuperacdo, algumas unidades produtoras adicionam outra etapa
de cristalizacdo, chamada de massa C, com o objetivo de enviar o mel esgotado com a menor

teor de pureza possivel em sacarose.

Figura 2.6: Esquema de Esgotamento de Massas

Granagem Cristalizagdo Cristalizagdo

Xarope Xarope

Solugdo

Sacarose + Massa B Massa A

A
Aclicar B Mel A
Mel B Acucar

Fonte: Acervo Pessoal.

Semente
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Para atingir o desenvolvimento granulometrico esperado para cada massa, € trabalhado o
tempo de residéncia nos equipamentos. Nos processos de cristalizacdo em bateladas, o tempo
de cristalizacdo de cada massa é controlado através do nimero de cortes. Assim, ao preencher
o volume do cozedor na batelada alimentada, parte do material é alimentada a outro
equipamento vazio e se segue 0 processo de alimentacdo e evaporagdo da solucdo. A este
processo de transferéncia da Massa para aumento do tempo de residéncia e maior
desenvolvimento dos cristais, ¢ denominado “corte”.

Conforme mencionado anteriormente, o processo de cristalizacdo da sacarose por
evaporacao tradicionalmente se da em cozedores do tipo batelada alimentada, equipamentos de
evaporacao similares a evaporadores de calandras, operados a vacuo com alimentacéo continua
de material rico em sacarose (xarope ou mel) a ser cristalizado, com construcdo similar aquela
apresentada na Figura 2.7.

Devido a sua simplicidade, estes cozedores conservam a vantagem de serem robustos e
necessitarem para sua operacao de um baixo nivel de automacéo, o que explica sua tradicional
aplicacéo, haja vista que nos primordios da industria agucareira, todo o processo de cristalizacdo
do acucar era manual, sendo desenvolvido a partir da amostragem da massa e experiéncia do
operador para a tomada de deciséo, para o processo batelada seriam suficientes as medicdes de

pressdo e temperatura para controle da cristalizacao.

Figura 2.7: Esquema de Cozedor Batelada Alimentada

) r‘ﬁ Condansador
g BIpiY _ ] barométrice
O ] ) |

j

//f . evaporada A L .
N ee—— - Aguafn
i <\// Ny -——{ ‘L\'-/ guafria

\J\ ’
) R |(
Agua e thy- i 6 }
(F) _"H _
Alimentago —s- ; -}\r : 1)
®1) ® ®©
R T Vapor de
(I —-r aquecimento
-
condensado ’v Leganda:

F - caudalimetro
P -sensor de pressao

Fonte: CHORAO, 1995.

18



Os cozedores do tipo batelada também garantem maior flexibilidade da fabrica, pela
possibilidade de serem usados em multiplos propdsitos (granagem, cristalizacdo de Massa A,
B ou C) e adicionam a possibilidade de higienizacdo constante dos equipamentos para 0s
produtores de produto alimenticio. No entanto, embora a operagdo em batelada tenha suas
vantagens, ela também acarreta problemas de producéo e qualidade tais quais:

e Necessidade de realizacdo de manobras e tomadas de decisdo do operador,
requerendo maior empenho operacional.

e Maior variabilidade das caracteristicas granulométricas entre bateladas.

e Dificuldade em gerenciar os tempos de cristalizacdo dos diversos cozedores,
acarretando ociosidade de equipamentos ou descarga simultinea de mais
cozedores do que a capacidade de centrifugacdo permitiria.

¢ Dificuldade de ganho de escala do equipamento devido as caracteristicas de

transferéncia de massa e energia.

2.3. Cozedores Continuos

Considerando as dificuldades apontadas no item anterior quanto a operagéo dos cozedores
convencionais, a cristalizacdo batelada passou, a dar lugar ao processo estacionario em
cozedores continuos (Love, 2002). Embora o primeiro CVP comercial tenha sido instalado na
Africa do Sul em 1976, ha patentes registradas deste processo desde a década de 1930,
demonstrando a longa trajetoria necessaria ao desenvolvimento da tecnologia (Love, 2002).

O primeiro cozedor continuo foi instalado para producdo de Massa C na unidade de
Maidstone da companhia sul-africana Tongaat Hulett Sugar (THS). O equipamento contava
com design da Fives-Cail Babcock de calandras com tubos horizontais e, embora demonstrasse
0 potencial da operacdo estacionaria, autores relatam uma performance inferior as expectativas
devido a dificuldades de transferéncia de calor e fluidodinamica (Love, 2002, Rein, 1986).

Estudos e tentativas posteriores da Tongat Hulett Sugar em adaptacdo de cozedores do
tipo batelada alimentada para continuos, demostraram que a utilizagdo de tubos verticais
melhorava as caracteristicas de transferéncia de calor, enquanto modifica¢Ges na distribuicdo

da massa acarretaram melhorias na fluidodindmica do equipamento (Love, 2002, Rein,1986).
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Uma vez comprovada a operacdo dos CVVPs para producdo de materiais de baixo teor de pureza
(Massas B e C), os esforcos foram feitos em testar a aplicacdo da tecnologia para a producéo
de acucar final, sendo que desta vez o desafio a ser vencido foi a alta taxa de incrustacao (Love,
2002, Rein,1990).

Ao longo das décadas subsequentes, novos desafios foram superados: os trabalhos do
final de 1980 e inicio dos anos de 1990, além de apresentarem os estudos realizados para 0s
avancos em transferéncia de calor, massa e aplicacdo de materiais de alto teor de pureza,
também demonstram os primeiros estudos de simulacdo do equipamento (Hoekstra, 1985) em
estado estacionario e a busca por desenvolvimento de estratégias de controle e automacéo,
aplicando medicdes indiretas de concentracdo de solidos em solucdo através da elevagdo do
ponto de ebulicdo, condutividade e radiofrequéncia (Love, 2002).

Fornecedoras de equipamentos para o setor sucroenergético passaram, a partir de meados
dos anos 2000 a publicar também trabalhos relatando o aprimoramento de seus respectivos
modelos. Nestas publicacdes sdo apresentados resultados de performance dos equipamentos
estudados (BMA, 2005, Moor & Hulley, 2012, Bosch, 2016).

Figura 2.8: Exemplos de Cozedores Continuos
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Fonte: Adaptado de BMA, 2005 e Moor & Hulley, 2012.

Os CVPs atualmente comercializados prometem maior padronizacdo do processo,
reducdo de consumo de utilidades (agua e vapor), facilidade de operagdo, bem como uma
melhor transferéncia de calor e de massa (BMA, 2005, Bosch, 2016, Procknor, 2019). Devido
a estas vantagens, estes equipamentos vém ganhando o mercado brasileiro, sendo que de acordo
com a empresa de projetos revendedora da fabricante Fives, atualmente ha mais de cinquenta
CVPs instalados no pais (Procknor, 2019).
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Os modelos e tecnologias dos cozedores continuos variam conforme o fabricante. Ha
disponiveis no mercado o0s equipamentos horizontais de multiplos compartimentos, como das
fabricantes Bosch, Fives-Cail Babcock (FCB) e SRI — Sugar Research Institute, os quais contam
com um sistema de aquecimento na forma de calandra com feixes de tubos horizontais ou
verticais, sendo que sua principal caracteristica é a aproximacao a um modelo plug-flow a partir
de insercao de diversos estagios de equilibrio ordenados com agitacdo por convecgdo natural
(Rein, 1996, Moor & Hulley, 2012, Bosch, 2016). Outro popular formato de equipamento
disponivel no mercado sdo os cozedores verticais, que assim como os horizontais também séo
compostos por uma série de estagios de equilibrio ordenado. Os cozedores verticais sao
comercialmente defendidos pela alemd BMA e utilizam agitadores para garantir as
propriedades de troca de calor e transferéncia de massa esperadas (BMA, 2005).

Embora haja no mercado mundial outras tecnologias disponiveis (Rein, 1996, Love,
2002), no Brasil os modelos de mdaltiplos estadgios sdo os mais populares no setor
sucroenergético. Estes modelos se aproximam do modelo de fluxo pistonado e por esta razdo
garantem melhor aproveitamento do volume do equipamento e maior padronizagao dos cristais
(MOOR, 2007).

2.4. Cozedor Continuo Horizontal de Tubos Verticais e 12 Estagios

A tecnologia do cozedor continuo horizontal de tubos verticais instalado nas usinas da
Sdo Martinho S. A. no interior de Sdo Paulo é fornecida pela empresa sul-africana Bosch. O
equipamento estudado neste trabalho trata-se de um cozedor continuo horizontal de alta
capacidade com doze estagios e tubos verticais, com duas alimentacGes de vapor, conforme

ilustrado na Figural.2 e Figura 2.9.

Figura 2.9: Esquema de um cozedor continuo horizontal de tubos verticais

Fonte: Adaptado de Bosch, 2016.

21



Este equipamento opera com alimentacdo de Mel A e de uma massa precursora
cristalizada na “granagem” porém ainda ndo completamente desenvolvida, para a producao de
Massa B. E comum que a massa precursora seja uma Massa B depois de um ou dois cortes.
Desta forma, para a operacao deste CVP, sempre € necessaria a preparacao da massa precursora
em um cozedor de batelada alimentada.

A alimentacdo da massa precursora se da na primeira cdmara e em todas as 12 camaras
ha transmissores de brix microprocessado SD-3000/AL (fabricante DLG) que sdo usados em
malha fechada para controlar a alimentagdo de Mel A, mantendo uma curva pré-determinada
pela operacdo. A alimentacdo de massa precursora € regida por um fator com base na
alimentacéo total de mel do equipamento, conforme apresentado na Figura 2.10.

O transmissor de brix SD-3000 é um transmissor de sinais proporcionais ao brix
(proporcéo de solidos soltveis por massa se solucdo) usando tecnologia de rédio frequéncia e
sendo desenvolvido especificamente para aplicagdes em processos de fabricacdo de acucar.
Uma vez que os cozedores continuos ndo possuem etapa de vaporizagéo frequente, os modelos
de transmissores instalados nestes equipamentos contam com a funcdo “auto limpante” (AL)
que consiste na instalacdo de injecdo programavel de dgua no sensor para evitar o acimulo de
massa no receptor, que fica submerso no meio (DLG AUTOMAGAO, 2017).

Figura 2.10: Sistema de alimentacéo de méis do CVP Bosch
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Fonte: Adaptado de Moor & Hulley, 2012.

Quanto ao vapor, neste equipamento é utilizado vapor vegetal V2 (vindo da primeira
caixa de evaporacdo), suplementado com vapor V1 (vindo dos pré evaporadores). O
equipamento é submetido a vacuo de 22 a 25 inHg, ou seja, uma pressdo absoluta de vacuo
entre 0,75 a 0,85bar. A pressdo é atingida e controlada através de sistema de condensador

barométrico com bomba a vacuo para retirada dos incondensaveis. A distribuicdo do vapor é
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apresentada na Figura 2.11, demonstrando a aplicacdo de chicanas para garantir uma

distribuicdo uniforme do calor e a prevencao de zonas mortas.

Figura 2.11: Distribui¢édo do vapor do CVP Bosch
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Fonte: Moor & Hulley, 2012.

A Figura 2.12 a sequir ilustra um corte na segdo circular do CVP, possibilitando a
visualizacdo esquematica de duas camaras do equipamento. Conforme ilustrado na Figura 2.12,
em cada uma das camaras, o mel ou xarope é alimentado ao fundo do equipamento através de
um sistema de distribui¢cdo demarcado pela letra “A”. Devido & sua geometria, o distribuidor de
alimentacdo de cada camara garante a boa mistura do Mel Alimentado com a massa presente
no fundo do equipamento, reduzindo a ocorréncia de zonas mortas e aproximando a condicao

de mistura perfeita.

Figura 2.12: Perfil do Projeto de CVPs Gigantes (200 a 300 m?) patenteado Bosch

Evaporado

Fonte: Adaptado de Moor & Hulley, 2012.
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O vapor distribuido abaixo da calandra aquece a massa, reduzindo a sua densidade e
iniciando a sua evaporacdo, o que facilita a circulacdo natural (Moor, 2007). A massa em
ebulicdo sobe através do conjunto de tubos verticais trocando calor e liberando o vapor, o que
garante as condicOes de supersaturacdo adequadas para o crescimento dos cristais. Ao atingir a
parte superior do feixe de tubos, o vapor é desprendido e a massa segue para a cAmara seguinte
pela diferenca de nivel. A retirada da ultima camara atraves da suc¢do de uma bomba de
deslocamento positivo proporciona toda a movimentacdo da massa entre as cadmaras. A
alimentacdo de massa precursora é dada como um fator em funcéo do mel total dosado.

De acordo com a publicacdo de Moor (2007), cozedores continuos de multiplos estagios
bem projetados sdo capazes de se aproximar a equipamentos de fluxo pistonado, sendo que em
seu artigo € demonstrado que um CVP horizontal de tubos verticais da Bosch de 8 camaras
possui um perfil de tempo de residéncia que se assemelha ao de 18 tanques em série (Moor,
2007). Em outra publicacdo anos depois, sdo apresentadas as modificagdes necessarias para
construcdo de CVPs gigantes com até 300 m3 para garantir que o comportamento semelhante
ao fluxo pistonado fosse mantido (Moor & Hulley, 2012).

Para este trabalho, serdo avaliadas duas possiveis modelagens para o cozedor continuo
horizontal de tubos verticais da S&o Martinho. No primeiro modelo, com base nos trabalhos
anteriores de modelagem de cozedores continuos para Massa A (Hassani, Saidi & Bounahmidi,
2001, Love, 2002), os balancos devem ser construidos compreendendo o CVP como 12 tanques
de mistura perfeita em série. J& no segundo modelo, inspirado nas constata¢@es de que o cozedor
continuo da Bosch busca se aproximar a um equipamento de fluxo pistonado (Moor, 2007), 0
CVP sera equacionado como um tubo de fluxo pistonado com 12 entradas de mel e 12 saidas

de vapor igualmente distribuidas ao longo do volume do equipamento.

2.5. Modelagem do Cozedor Continuo

Os esforgos para modelagem de cozedores continuos se iniciaram em meados dos anos
1980 (Hoekstra, 1985), porém foi somente por volta dos anos 2000 que as pesquisas nesta area
se popularizaram e avancaram. Assim, surgiram pesquisas visando a simulacdo dinamica e
estacionaria de cozedores de multiplos estagios operando para Massa A (Hassani, Saidi &
Bounahmidi, 2001, Love, 2002).

Comparando os trabalhos de simulacdo ao longo dos anos, fica evidente o avango dos
recursos computacionais e tedricos para modelagem do cozedor continuo, bem como a
importancia da instrumentacdo para coleta de dados que possibilite 0 ajuste e validacdo de

modelos. Para a correta simulacdo de um cristalizador, faz-se necessério o adequado
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conhecimento dos perfis de supersaturacdo e como eles afetam a cinética da cristalizagédo e o
crescimento populacional. Em um meio impuro como o caldo de cana-de-acucar, os desafios
para adequada modelagem desta cinética se tornam maiores (Love, 2002).

Para a resolucdo dos balangos de massa, energia e populacional, pode-se optar pela
divisdo das equacOes cinéticas de acordo com a supersaturagdo para abarcar os efeitos de
crescimento, nucleacéo e dissolucao (Chordo, 1995, Hassani, Saidi & Bounahmidi, 2001):

e Para o < 1: Efeito de dissolucgéo (rd);
e Para o > 1: Efeito de crescimento (rc);
e Para o > ciimite: Efeito de nucleagdo (Bo # 0).

Assim, a velocidade de crescimento linear dos cristais (G) é funcdo da taxa de crescimento
dos cristais (rc) quando a supersaturacdo € superior a 1 (Chordo, 1995). Quando a
supersaturacdo exceder o valor preestabelecido da zona labil, como por exemplo, 1,4, a
nucleacdo também seria representada no balango populacional, sendo considerada irrelevante
nos demais casos (Hassani, Saidi & Bounahmidi, 2001).

Como em geral o efeito dominante para o balanco populacional dos cristais de sacarose
em processos de cristalizacdo industrial com adigdo de semente é o crescimento, alguns
trabalhos prop6em a resolugdo do balanco populacional ajustando as velocidades de
crescimento e nucleacdo, sendo que o balanco de massa é um resultado dependente das
variaveis ajustadas para o balan¢o populacional (Love, 2002).

A resolugéo do balanco populacional em todos os trabalhos avaliados (Hoekstra, 1985,
Hassani, Saidi & Bounahmidi, 2001, Love, 2002) se d& através da abordagem dos momentos,
a qual visa a simplificacdo matematica das equac6es diferenciais parciais resultantes do balanco
populacional. Quanto a modelagem do balango de massa, os trabalhos avaliados (Hoekstra,
1985, Hassani, Saidi & Bounahmidi, 2001, Love, 2002) aplicaram a premissa de que o cozedor
continuo multiestagios poderia ser simulado como uma série de cristalizadores de mistura
perfeita, sendo que esta afirmacéo foi comprovada em algumas publica¢des (Hassani, Saidi &
Bounahmidi, 2001, Moor, 2007).

Conforme discutido anteriormente, cozedores continuos de mdultiplos estagios sdo
projetados de modo a se aproximarem do desempenho de equipamentos de fluxo pistonado, de
modo que algumas referéncias demonstraram que o numero de tanques em série do CVP é
inclusive superior ao nimero de camaras em série (Moor, 2007, Rein et al., 1985). Desta forma,
embora ndo se tenha encontrado trabalhos que modelem o cozedor continuo como um “plug

flow”, h& indicios de que esta também pode ser uma modelagem possivel.
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3. METODOLOGIA APLICADA

3.1. Coleta e Andlise de Dados Industriais

Os valores alimentados nos modelos propostos, para realizacdo de seus ajustes de
variaveis e para sua posterior validacdo, sdo importantes para uma correta simulacdo e
consequentemente para sugestdes de melhoria que se traduzam em ganhos reais para o setor
sucroenergético brasileiro. Sendo assim, para a realizacdo deste trabalho, dados de duas safras,
identificas como Safra 1 e Safra 2, de um cozedor continuo idéntico ao estudado foram cedidos
pelas agroindustrias da Sdo Martinho S.A.

As duas safras foram escolhidas por serem safras subsequentes que se deram ap6s uma
reestruturacdo agroindustrial da usina, possibilitando maior capacidade produtiva. As duas
safras foram agucareiras, ou seja, privilegiaram a méaxima producéo possivel de agucar, de modo
que o cozedor continuo operou a maior parte do tempo em condi¢do proxima a maxima
capacidade. Informacdes comparativas entre as Safras 1 e 2 fornecidas através de relatorios de
sustentabilidade do grupo Sado Martinho S. A. sdo apresentadas na Tabela 3.1. Por questbes de
sigilo, os valores desta tabela foram normalizados de modo que a Safra 1, que antecedeu a Safra
2, e areferéncia (valor 100%).

Tabela 3.1: Comparativo normalizado entre Safra 1 e Safra 2 para a S&o Martinho S.A.

Safral Safra 2

Moagem Total Cana 100% 115%
Producéo Total Agucar 100% 108%
ATR (Acucar total recuperavel) Médio 100% 108%

Fonte: Acervo Pessoal

A comparagdo entre as duas safras escolhidas demonstra que a Safra 2 apresentou
moagem 15% superior com ATR (ac¢ucar total recuperavel) médio 8% acima da referéncia, a
Safra 1. Embora a moagem tenha sido 15% maior que aquela do ano anterior, a producéo de
acucar na Safra 2 foi 8% maior. Estes dados evidenciam que a capacidade produtiva de agucar
estava tomada tanto na Safra 1 quanto na Safra 2 e, desta forma, o aumento de producéo de
acucar se deu por melhor qualidade da matéria-prima e ndo por maior desvio de caldo para a
fabrica de acucar. A Safra 2 foi mais alcooleira quando comparada a Safra 1, uma vez que o
acréscimo de moagem converteu-se em producéo de etanol.

Para a anélise e simulacdo do cozedor continuo, as informagdes de entrada escolhidas se

basearam naquelas que de fato s&o mensuradas em uma unidade produtiva, de modo a
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privilegiar a utilizacdo deste simulador nas decisdes cotidianas de uma usina. As informacoes

usadas para a elaboracéo deste trabalho séo apresentadas na Tabela 3.2.

Tabela 3.2: Conjunto de dados e informacdes cedidas pela Sdo Martinho S.A.

Valores fixos de referéncia
Porcentagem cristais massa precursora = 15%
Brix massa precursora = 83%
Temperatura do Mel = 70°C
Brix do Mel = 66%

Nivel CVP = 74%

Meédias Diarias
Brix cdmara a cdmara (12 cAmaras)
Vazao de massa precursora
Presséo de vapor (lado A e lado B)
Vazéo de vapor (lado A e lado B)
Pressdo do CVP (lado A e lado B)
Pureza do Mel A
Pureza do Mel B

Fonte: Acervo Pessoal

O conjunto de dados de “Valores Fixos de Referéncia” séo valores que ndo séo medidos
na rotina industrial e que, portanto, devem ser assumidos como fixos de acordo com referéncia
de operacdo, dados de projeto e acompanhamentos menos frequentes realizados pela empresa.
Ja as “Médias Didrias — Safras” contemplam um conjunto de dados de duas safras distintas
condensados em suas médias diérias.

As andlises de brix e teor de pureza sdo de responsabilidade do Laboratorio Central da
Usina Sdo Martinho S.A. A analise de brix, que expressa a porcentagem massica de sélidos
soltveis em solugéo, é realizada aplicando procedimento padronizado de dissolucéo e avaliagcdo
usando refratbmetro com corregdo de temperatura conforme descrito em Oliveira (2013).

O teor de pureza determina a porcentagem massica de sacarose aparente entre os sélidos
sollveis e é dada pela razdo entre o Pol divido pelo brix. Para tanto, analisa-se o Pol da amostra,
que identifica a fracdo méassica de sacarose aparente, através de procedimento que inclui a
clarificacdo da amostra usando mistura a base de aluminio e a medi¢do da pol usando
sacarimetro conforme também descrito por Oliveira (2013).

Os valores de brix camara a camara, nivel do CVP, vazdo de massa precursora, pressao
de vapor e pressdo do CVP sdo captados do sistema de supervisorio do equipamento instalado,
sendo historiados através de software comercial usado pela Sdo Martinho S.A., passando por

algumas regras de compressdo e aquisicdo especificadas pela prépria empresa. Uma vez que
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trabalham-se com dados de médias diarias, as varia¢fes devido a forma de aquisi¢do dos dados
ndo tém impacto relevante sobre a analise deste estudo.

Os valores de teor de pureza do Mel A e Mel B sdo resultados analiticos de anélises
realizadas trés vezes ao dia. Estes dados sdo armazenados usando o software comercial
fornecido pela SAP SE, de modo a serem recuperaveis.

Os dados cedidos pela Sdo Martinho S.A. sdo sigilosos e por esta razdo nao deverdo ser
publicados neste trabalho. Para sua utilizacdo, os dados brutos passaram por um filtro com a
finalidade de excluir paradas, partidas, valores inconsistentes e operacGes anormais do
equipamento, permitindo a analise do cozedor continuo em regime permanente. Para a
realizacdo deste filtro, contou-se com a experiéncia dos profissionais da Unidade de Praddpolis,
definindo valores comuns de operacao que identificassem a operacao normal do CVP, conforme

apresentado na Tabela 3.3 a seguir:

Tabela 3.3: Filtros aplicados aos dados cedidos pela Sdo Martinho S.A.

Filtro dos dados

Min  Max
Brix cAmara a cdmara 80% 95%
Brix camara 12 89,5% 95%
Pressdo do Vapor (psig) 0,005 -
Vazdo de Vapor (t/h) 10 -
Pressdo do CVP (inHg) 22 25

Fonte: Acervo Pessoal

Um conjunto de 368 dados foram cedidos a principio, sendo metade deles relacionados a
Safra 1 e a outra metade relacionado a Safra 2, sendo coletadas médias diarias de maio a outubro
de dois anos consecutivos. Os dados foram filtrados de modo que restaram 33 médias diarias
da Safra 1 e 113 médias diarias da Safra 2.

A maior parte das médias diarias filtradas na Safra 1 foram desconsideradas devido a uma
possivel dificuldade de medicdo ou de armazenamento de dados, pois observaram-se nos dados
desta safra, periodos em que a pressao do vapor alimentada é inferior a 0,005 psig. Como este
é um dado importante de entrada para os célculos, optou-se por excluir 0s pontos que nao se
enquadrassem neste padrdo, mesmo que isso significasse uma perda consideravel de
informacdes.

Dentre o0s 113 pontos da Safra 2, foram selecionados 50 pontos (através de sorteio usando
a fun¢ao “ALEATORIOENTRE” no Excel) para o ajuste dos modelos propostos neste trabalho,
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equivalente a 44% dos pontos da Safra 2. Os demais 63 pontos acrescido de 33 pontos da Safra
1 foram aplicados para a validacdo da modelagem.

Os 50 pontos selecionados para ajuste se distribuiram ao longo dos meses da Safra 2
conforme demonstrado na Tabela 3.4 a seguir. A partir da Tabela 3.4 é possivel notar que ha
uma presenga maior de pontos em maio e julho. A fim de testar a sensibilidade dos parametros
ajustados para os dois modelos em funcéo dos pontos escolhidos para o ajuste, € apresentado
ao final do Capitulo 5 uma anélise de sensibilidade dos Modelos 1 e 2 em fun¢do das médias

diérias escolhidas para este ajuste.

Tabela 3.4: Distribui¢édo do conjunto de pontos aplicado para Ajuste dos Modelos 1 e 2.

Ajuste Validacdo Safra2 Proporcdo para Ajuste

Maio 12 11 23 52%
Junho 8 11 19 42%
Julho 11 11 22 50%
Agosto 7 10 17 41%
Setembro 7 14 21 33%
Outubro 5 6 11 45%
Total 50 63 113 44%

Fonte: Acervo Pessoal.

Para a validacdo da modelagem e comparacao dos dois modelos inicialmente propostos,
é comparado o erro absoluto médio e maximo entre o teor de pureza do Mel B experimental e

aquela calculada para cada um dos 96 pontos selecionados para a validacéo.

3.2. Anédlise de Porcentagem de Cristais

Para a validacdo da simulacdo, fez-se necesséria a avaliacdo do crescimento méassico do
material cristalizado em cada etapa do equipamento. Desta forma, trés analises de porcentagem
de cristais foram realizadas em todas as cdmaras do cozedor, seguindo a mesma metodologia

empregada na Usina Sdo Martinho e descrita em seu plano analitico.
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Figura 3.1: Centrifuga Utilizada para Ensaios de Porcentagem de Cristais

Fonte: Acervo Pessoal.

A analise de porcentagem de cristais € comum no setor sucroenergético e, para sua

realizacdo, requer a utilizacdo dos seguintes materiais:

Centrifuga de Bancada
Béqueres
Refratometro

Balanca

A metodologia de medicdo da porcentagem de cristais consiste basicamente na separacao

do material solido do liquido ndo cristalizado e posterior pesagem dos sélidos. Para sua

execucdo, seguem-se as seguintes etapas:

o B~ D

Pesagem do cesto vazio da centrifuga e do recipiente vazio de amostra
Amostragem do material - feita pelo operador (cerca de 300 ml de massa)
Separacdo de parte da massa amostrada para medicgdo de brix

Pesagem da massa amostrada

Mistura da massa amostrada com uma solugéo saturada de sacarose a fim de tornar
a massa mais fluida, facilitando a distribuicdo de massa dentro da centrifuga
batelada do laboratdrio.

30



6. Alimentacdo da mistura a uma centrifuga de bancada operando em cerca de 1500
rpm de rotacao.

7. Elevacao da rotacdo para 3500 rpm, centrifugando por cerca de 5 min

8. Lavagem dos cristais com cerca de 50 ml de etanol anidro

9. Pesagem do cesto com os cristais retidos

Ao final da centrifugacao seguida da pesagem do cesto com os cristais retidos, uma parte
do acucar do cesto foi recolhido e deixado em condi¢Ges ambientes para a secagem. Este
material posteriormente foi usado em anélises de granulometria. Uma dificuldade presente
neste ensaio esta relacionada a possivel perda dos cristais pequenos atraves da malha da peneira
do cesto, bem como a dificuldade de separacdo completa dos méis devido a sua alta viscosidade,

sobrando mel em meio ao material centrifugado retido no cesto.

3.3. Analise de Granulometria

Conforme destacado no subitem anterior, as amostras retiradas do cesto das centrifugas
do laboratorio durante o ensaio de Porcentagem de Cristais foram secas a temperatura ambiente.
Uma das corridas de 12 amostras de agucar seco foi submetido a anélises de granulometria por
peneiramento. Estas amostras foram coletadas durante um momento de operacéo estavel do
CVP em outubro de 2017. Para realizagdo das analises de granulometria foi usado o conjunto

de peneiras da Sdo Martinho S.A. com as aberturas apresentadas na Tabela 3.5.

Tabela 3.5: Abertura do Conjunto de Peneiras Aplicado no Ensaio de Granulometria

Peneira ABNT Abertura (mm) Tamanho Médio (mm)
14 1,40 1,40
16 1,18 1,29
18 1,00 1,09
20 0,85 0,93
25 0,71 0,78
30 0,60 0,66
35 0,50 0,55
40 0,42 0,46
45 0,35 0,39
70 0,21 0,28

Fundo 0,00 0,11

Fonte: Acervo Pessoal.

A realizacdo das andlises de granulometria deve subsidiar a discussdo comparativa dos
resultados de granulometria obtidos através de simulacdo. No entanto, para analisar 0s

31



resultados do ensaio de peneiramento, foi preciso estar atento ao fato de que devido a
dificuldade para a remocao dos méis durante a centrifugacdo em bancada, € comum que haja
empedramento dos cristais durante a sua secagem, de modo que o material retido na primeira
peneira (abertura 1,40 mm) foi desconsiderado para os célculos, uma vez que ele era
majoritariamente composto de pedras de acucar. Para as amostras analisadas, em média 10%
da massa recolhida era retida na primeira peneira (abertura 1,40 mm), o que deformaria a

distribuicdo granulométrica caso esta massa nao fosse desconsiderada.

3.4. Resolucao dos Balancos usando Visual Basic for Applications

O Visual Basic for Applications (VBA) é a linguagem de programacéo dos programas do
pacote Microsoft Office, entre eles, o Excel. Por se tratar de uma ferramenta acessivel e presente
na maior parte das empresas, ela foi escolhida como a plataforma a suportar os célculos
necessarios a modelagem do CVP, de modo que ao final deste trabalho, tenha-se como produto
um simulador do cozedor continuo acessivel as empresas que utilizam tal tecnologia. Além
disso, 0 VBA trabalha com linguagem de alto nivel e plataforma amigavel e simples, se valendo
da comunicacdo com Excel, de modo que os dados de entrada podem ser inseridos em uma
planilha para serem incluidos na simulagéo.

Neste trabalho foram testadas duas propostas distintas de modelagem: aplicacdo de um
modelo de tanques de mistura perfeita em série e um modelo de tubos de fluxo pistonado, de
modo que as equacdes auxiliares usadas estao disponiveis ao final do trabalho no Anexo | para
consulta e replicagéo.

Para ambos os modelos propostos, a principio, é adotada a hipétese simplificadora de que
a aglomeracdo e quebra sdo despreziveis. Esta simplificacdo também é adotada em outros
trabalhos de modelagem e simulacdo de cristalizacbes continuos (Hassani, Saidi &
Bounahmidi, 2001, Love, 2002) e sua validade serad avaliada ao final do capitulo relativo a
Avaliagdo dos Dados Industriais, através da andlise de imagens dos cristais do cozedor
continuo.

Para a avaliacdo do nivel de aglomeracdo dos cristais, o trabalho publicado por Faria e
Colaboradores (2003) foi tomado como base. Nesta publicacdo, sdo apresentadas fotografias de
cristais de agucar sobre microscopio demonstrando através de imagens o que seriam cristais
sem aglomeracdo, e com niveis de aglomeragdo pequena, média e grande.

As duas modelagens propostas neste trabalho seguem equacdes constitutivas semelhantes
aquelas propostas em Hassani, Saidi & Bounahmidi (2001) para a simulacdo em regime

estacionario de um cozedor continuo de Massa A. Para estes modelos, os balangos de massa,
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de energia e populacional sdo resolvidos usando um conjunto de equacdes para estimativa da
velocidade de crescimento massico (rc), velocidade de dissolugdo (rd) e incorporando o
fendmeno de nucleacdo, levando em conta o valor de supersaturagéo (o).

Para ¢ < 1,0 entende-se que o fendBmeno dominante no CVP ¢ a dissolucdo dos cristais
existentes, adotando as EquagGes 20 a 28 para estimativa da massa de cristais perdida por
dissolugdo. Ja para 6 > 1,0, o aumento da massa de cristais ¢ predominante, sendo a Equagéo
06 aplicada para célculo de cinética de massa cristalizada com adicdo da Equacdo 13 para 0s
pontos em que ha supersaturacdo suficiente para surgimento de cristais espontaneos (c > 1,4).

Uma vez estimada a velocidade de crescimento massico (rc ou rqg), a velocidade de
crescimento linear dos cristais (G) pode ser calculada como funcdo da cinética a partir da
Equacdo 16. Desta forma, os balangos de massa, de energia e populacional podem ser resolvidos

de forma iterativa para cada uma das cadmaras conforme esquema representado na Figura 3.2.

Figura 3.2: Esquema de resolucéo dos balancos de massa, de energia e populacional.

e e e i e i i e e = e i e e i i e i e e =
L Cimara “k” 1 1 Cidmara “k+17 1
| - | -
I » 'S ~ I | » 'S ™ I
I s » Balanco de Energia ! I P » Balancgo de Energia |
| Qmp ] | Qmp 1
| Perp I I Peyp I
I Vazoes ) " Vazoes |
I ).lt‘l'l\tllln 1 I }Int-.m\ 1
I y Y I I F ™ I
I Xevp Xt Balango Global de 1 | Xevp X Balango Global de I
1 Nevp Qcom Massa 1 I Neyp Qsem Massa |
| Gm) ! Gm) !
| A | I Acwa |
I crista l l crista I
] Cilculo da Massa I ] Cilculo da Massa |
| Cristalizada / Dissolvida ] ] Cristalizada / Dissolvida 1
1 (rc ourd) 1 I L (rc ourd) ) 1
1 1 1 I
| 1 [ ‘ i 1
! (" B ! I 'S ~ |
Balanco Populacional 1 Balanco Populacional 1
! m; : | .. .
I ijsem ‘ considerando | I ij sem ‘ considerando I
| (G =f (rc ourd)) I N L (G =f (rc ourd)) |

Fonte: Acervo Pessoal.

Para o0 ajuste dos parametros ajustaveis da Equacdo 06 (“A” e¢ “B”), utilizaram-se 50
pontos aleatoriamente selecionados de operacdo do CVP industrial na Safra 2. O ajuste de
variaveis visou a minimizacdo do erro absoluto médio, associado a um acompanhamento da
tendéncia dos valores estimados versus os dados industriais. Para ajuste das constantes “A” e
“B” da Equacéo 06, assumiu-se valor de “kc” (constante cinética de cristalizagdo da sacarose
em solucdo pura) como o valor 46,8 (em 100g agua/m?/h) levantado a partir das curvas

apresentadas em Hook (1944).
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3.4.1. Modelo 1: Tanques de Mistura Perfeita:

Assumindo que o cozedor continuo de maltiplos estagios pode ser modelado como uma

série de tanques de mistura perfeita em regime estacionario, o produto da camara “k-1” pode

ser usado como dado de entrada para resolucdo dos balangos de massa, de energia e

populacional da camara seguinte denominada “k” (Hassani, Saidi & Bounahmidi, 2001; Love,

2002). Desta forma, os balancos de cada camara devem ser resolvidos em sequéncia como

exemplificado na Figura 3.3:

Figura 3.3: Esquema de tanques de mistura perfeita em série

Evaporado Evaporado
E, E;iq

1

Camara - Camara #
Massa “re Massa “le+1” Massa
Frq l

Mel A Mel A
M, M,

Fonte: Acervo Pessoal.

Para a resolucdo dos balancos usando VBA foram adotadas algumas hipdteses

simplificadoras, sendo elas:

1.
2.
3.

Operacéo em regime estacionario;

Cada camara € um tanque de mistura perfeita;

O vapor alimentado de cada lado (A ou B) do equipamento se distribui de acordo com
a temperatura de cada cdmara, considerando-se um coeficiente global de troca térmica
(U) médio para cada lado.

Perdas de calor despreziveis;

A velocidade de crescimento (G) independe do tamanho do cristal (L), para um dado
grau de supersaturacao;

Ha uma disperséo (Dg) da velocidade de crescimento linear de cristais ao redor de
uma média;

O efeito de aglomeracéo e quebra dos cristais dentro do CVP pode ser desprezado;
Mistura de trés componentes: sacarose (1), &gua (2) e impurezas (3);

Impurezas sdo consideradas inertes e totalmente solGveis em agua, de modo que 0

cristal de sacarose seria puro.

34



Desta forma, a primeira etapa da modelagem é descrita pela aquisi¢cdo dos dados de
entrada, sendo informados para o simulador os valores das varidveis iniciais apresentadas na
Tabela 3.2. Uma vez alimentados os dados de entrada da simulacéo, através de um lago do tipo
“For... Next” sdo resolvidos os balancos de energia (Equacdo 34), balanco de massa global
(Equacdo 35), balanco de sélidos soltveis ou brix (Equacdo 36), balanco de massa de agua
(Equacdo 37) e balanco de massa de sacarose (Equacdo 38), bem como o balango populacional
através da simplificacdo dos momentos de distribuicdo (Equacdo 31) para cada uma das 12
camaras.

Para as Equacdes 34 a 38 define-se Ex como a vazdo massica de agua evaporada (t/h), Fk
como a vazdo de Massa B (t/h) que entra ou sai da camara, Y« € a vazdo massica de cristais (t/h)
Mk-1 seria a vazdo de Mel A alimentado a camara “k” (t/h). Ja& Hvap trata da entalpia de
vaporizacdo (kJ/kg), T é a temperatura da camara “k” ou do vapor alimentado “vap” em °C e
Cp é a capacidade calorifica da mistura (kJ/kg/°C). Por fim, x1 e x2 séo as fraces massicas de
sacarose ¢ de agua na solucdo, respectivamente. O subscrito “m” trata de uma variavel do Mel

A, enquanto “k” ou “k-1” indica que a varidvel se refere a mistura da camara “k” ou “k-1".

77 ( Atubos
EiHyapse = U (22222 (Tyqp = Ti) ) = (e = YieDEQ + Fi 1 Cpies (T = Ti) +

My Cpyy (T — T,e) = 0 Eq. 34
Fooy+ My —E,—F,=0 Eq. 35
Fy_1brix;_q + My_1brix,, — F,brix;,, =0 Eqg. 36
(Fi—1 = Yie—1)x2p 1 + My %20 — (Fy = Yi)x2) — Ef =0 Eq. 37
(Fr—1 = Yie-)xLpoq + My g X1 + Yoy — (Fe = Yi)x1 — Y =0 Eq. 38

Os balancos de massa e energia podem ser resolvidos com auxilio de equagdes
constitutivas apresentadas nas Equacdes 39 a 45, equacdes auxiliares presentes no Anexo | e
informacdes de entrada como pressao e vazao do vapor, pressdo do CVP, alimenta¢do de massa
cristalizada com seu brix e porcentagem de cristais, brix cAmara a cdmara e temperatura e brix
do Mel A.

O calculo da massa de sacarose cristalizada (Yk) deve ser feito através da estimativa e
ajuste da taxa de crescimento massico dos cristais (rc) para calculo de Yk, com a velocidade de
crescimento linear (G) como funcgéo desta taxa.

Uma vez que é suposto que a operacdo do CVP se da em regime estacionario, o balanco
de massa, de energia e populacional resulta em um conjunto de equacdes lineares. Desta forma,

optou-se por uma abordagem matemaética na forma modular sequencial com as equagdes sendo
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manipuladas de modo a terem uma variavel desconhecida por equacdo. Ainda assim, é possivel
notar que ha interdependéncia entre os balancgos, de modo que a massa cristalizada (Yk) deve
afetar o balanco de energia, enquanto a area dos cristais (Acr) obtida através do balanco
populacional também afeta a cinética de cristalizacdo e consequentemente o balango de massa.
Assim, aplicando método iterativo com base em um lago do tipo “Do...Loop Until”, os valores
de Yk e Acrsdo substituidos em cada iteracdo até que seus erros absolutos somados sejam
inferiores a 1%.

Para a execucao do balango de energia, faz-se necessario estimar o coeficiente global de
troca térmica de cada lado do CVVP. Embora alguns autores apresentem relagdes para estimativa
do coeficiente global de troca térmica (UA/B) em funcdo do brix da mistura e temperatura, é
preciso estar atento ao fato de que em um cozedor continuo operando na industria, o valor do
coeficiente global de troca térmica varia ao longo do tempo de acordo com a incrustacdo dos
tubos. Este fendmeno afeta o calor trocado no equipamento (Q,,z), de modo que se optou por
estimar o valor de um coeficiente global médio de troca térmica para cada um dos lados do
cozedor de acordo com a temperatura de ebulicdo na cAmara com base na média logaritmica de

temperaturas (MLDT) /5, de modo a distribuir o vapor consumido (Cond,,g) entre as “k”
camaras de acordo com a temperatura da camara (T,). Para a estimativa de Uy, /B as Equacses
39 a 42 foram aplicadas. Para estas equagdes, Pyq¢ 4/ trata da pressdao do CVP e Hy,, diz

respeito a entalpia de vaporizagcdo do vapor alimentado em suas condigdes de pressdo
considerando o vapor saturado.
A Equacdo 40 diz respeito ao célculo de temperatura da massa (Tj), que seria a

temperatura de ebulicdo da agua na pressdo da camara (T, 4/5) acrescida da Elevagéo do

Ponto de Ebuli¢do (EPE) calculado através de uma relagdo dada por Hugot (1986).

QA/B = CondA/B/IOOO X (Hvap) Eq 39
_ . (30 + brixy) . (0.54 * PvacA/B))

Ty = Tyacass + 0,025 brix, (1036~ brixg) (1 (225 Poacars) Eq. 40

(MLDT) 4/5 = X(Tyap asp — Tx) /6 Eq. 41

Up/p = L Eq. 42

(MLDT) o/ XAtubos/12
Para o balanco de massa, é imprescindivel a estimativa adequada da solubilidade da
sacarose no meio estudado. A Equacéo 02 aplicando os parametros propostos por Rozsa (2000)
e apresentados na Figura 2.2 foram aplicados.
A fim de facilitar a resolucdo dos balancos de massa de agua e sacarose (Equacdo 37 e

38), foram criados dois pardmetros R e S:
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R = (Fi-1 = Y-1)X2p—1 + My_1x2y — Ey Eq. 43

S=(Fyo1 = Yi)X1poq + My x1p + Yy Eq. 44
Desta forma, a supersaturacao pode ser expressa Como:
o =(S—=Y)/R X CEE) Eq. 45

3.4.2. Modelo 2: Fluxo pistonado tubular

Em discussdes de cristalizadores continuos na literatura, € comum que sejam
apresentados os modelos de cristalizadores CMSMPR (Continuous Mixed-Suspension Mixed-
Product Removal - que se assemelham a tanques ideais de mistura perfeita) ou os cristalizadores
DTB (Draft Tube Baffle — com circulacdo forcada e selecdo granulométrica). No entanto, em
meios viscosos como aquele encontrado nas solugdes de sacarose, as condi¢Ges de mistura
perfeita e selecéo de cristais por sedimentacdo ndo sdo realistas (Gros, Kilpio & Nurmi, 2001).

Os cristalizadores CMSMPR séo amplamente aplicados em ensaios para estimativa de
parametros cinéticos e seu modelo simplificado € usado como base para simulacgdes, sendo o
ponto de partida das modelagens conhecidas para cozedores continuos de sacarose (Hassani,
Saidi & Bounahmidi, 2001, Love, 2002). Apesar disso, nas condi¢des de alta viscosidade, os
cozedores continuos de circulagao natural dificilmente atingem a mistura perfeita preconizada
para aproximacdo a um CMSMPR (Gros, Kilpié & Nurmi, 2001).

Conforme discutido anteriormente, ha uma preferéncia pela busca de aproximar os
cozedores continuos tanto quanto possivel as condigdes de operagdo de fluxo pistonado (“plug
flow”) para garantir maior uniformidade da qualidade dos cristais (Moor & Hullet, 2012).
Equipamentos tubulares de fluxo pistonado sdo caracterizados por tubos que se aproximam da
condigéo de mistura perfeita no sentido radial enquanto se considera fluxo pistonado no sentido
do deslocamento do produto. Esta geometria também facilita a troca de calor por garantir uma
elevada area de contato para aquecimento ou resfriamento (Besenhard, 2017).

Em Rivera & Randolph (1978) € apresentado um dos primeiros equacionamentos de
cristalizadores de fluxo pistonado, sendo aplicado a cristalizacdo de Tetranitrato de
Pentaeritritol (PETN) em meio a acetona, usando um misturador estético do tipo Kenics. Este
processo foi adequadamente descrito por um modelo de plug flow com dispersdo. Anos mais
tarde, Alvarez & Myerson (2010) usaram também um misturador estatico para a avaliar a
cristalizacdo de compostos farmacéuticos por adi¢do de antisolventes, comprovando a eficacia
da estratégia de adicdo de antisolvente em mdultiplos pontos ao longo do comprimento do

misturador estatico para controle do tamanho dos cristais. O trabalho se dedicou ao
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desenvolvimento de um modelo de fluxo pistonado com dispersao da velocidade linear de
crescimento dos cristais para descrever o processo experimentado.

Dentro das aplicac¢des de operagoes “plug flow” em cristalizagao de sacarose, destaca-se
o trabalho de Gros, Kilpid & Nurmi (2001) que se dedicaram a modelar um cristalizador de
fluxo pistonado para a cristalizagcdo por resfriamento de sacarose em solucdo pura, com a
finalidade de explorar as vantagens da aplicacéo de cristalizadores verticais do tipo torre para
produtos viscosos com cinética lenta. O equipamento descrito, no entanto, se assemelha mais
aos cristalizadores verticais continuos, outra classe de equipamentos fornecidos para um
posterior resfriamento da massa ap6s cristalizada nos cozedores, a fim de incrementar a
porcentagem de cristais. Este tipo de equipamento ¢é apresentado em Moor & Huttley (2012).

Quanto aos cozedores continuos horizontais de multiplos estagios, ndo foram encontrados
trabalhos que se dedicaram a modelar estes equipamentos como “plug flow”. No entanto,
entende-se que o equacionamento aplicado a cristalizacdo de produtos farmacéuticos, pode ser
transportado para a avaliacdo da producao de sacarose. Desta forma, baseando-se nos trabalhos
de Rivera & Randolph (1978) e Alvarez & Myerson (2010), uma modelagem foi proposta para
0 CVP estudado, entendendo o equipamento como um tubo de &rea da cessao circular unitaria
e volume igual aquele do equipamento atual, com entradas de mel e saidas de vapor
posicionadas ao longo do tubo, conforme apresentado na Figura 3.4.

Para os calculos do Modelo 2 assumindo um cozedor continuo tubular de fluxo pistonado,
definiu-se que o equipamento teria &rea da se¢do circular unitaria (nr? = 1m?) com volume
idéntico aquele do equipamento original, de modo que AV (m3) = Az (m), de modo que a area

circular seja pequena em comparagdo ao comprimento do equipamento.

Figura 3.4: Esquema de tubo de &rea da secéo circular unitaria e fluxo pistonado com

alimentacdes e saidas laterais.

Evaporado Evaporado
EN-I EN

- -
Massa # Tubo de fluxo pistonado Tubo de fluxo pistonado » Massa B
Fi, “N_1” - g Fo
I N
r
Mel A Mel A | z
My, My,

Fonte: Acervo Pessoal.
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A Figura 3.4 ilustra a distribuicdo de alimentacdo de Mel A ao longo do equipamento,
bem como a distribuicdo de saidas pontuais de evaporado de modo que cada secdo do
cristalizador tubular se iniciaria no ponto de entrada do Mel A e terminaria no ponto de escape
da &gua evaporada. Como no CVP estudado o mel é alimentado em 12 pontos, um para cada
camara, sendo que eles estdo igualmente distribuidos ao longo do equipamento, para a
adaptacdo do CVP para um sistema plug flow, séo adotadas 12 sec¢des de volumes idénticos aos
volumes de massa das camaras do cozedor continuo horizontal a ser simulado.

O tubo de fluxo pistonado est4 envolto por uma camisa por onde o vapor vegetal corre
trocando calor latente, promovendo a evaporacdo da agua presente na massa para atingir a
condicdo de supersaturacdo. Além disso, o equipamento apresentado na Figura 3.4 esta
submetido a vacuo, tal qual o CVP original. Para simplificar a modelagem do cozedor continuo
horizontal de multiplos estagios como um tubo de fluxo pistonado de mesmo volume, as
seguintes hipoteses simplificadoras foram adotadas:

1. Operacdo em regime estacionario;

2. As fases solido, liquido e vapor se movimentam com mesma velocidade através do

equipamento, de modo que ndo ha pontos de acimulo;

3. O meio viscoso ndo permite sedimentacao dos cristais, de modo que eles ndo sofrem
influéncia da gravidade;

4. A pressdo ndo varia ao longo do tubo;

5. O didmetro do tubo € pequeno em comparacao ao seu comprimento, de modo que se
pode assumir que a mistura é perfeita no sentido radial;

6. O regime de escoamento € turbulento e a velocidade é constante, de modo que o fluxo
é pistonado (plug flow);

7. O Mel A alimentado € instantaneamente misturado & massa de modo a formar uma
mistura homogénea;

8. O vapor alimentado ao equipamento se distribui de acordo com a temperatura de cada
camara, considerando-se um coeficiente global de troca térmica (U) médio para cada
lado;

9. Perdas de calor sdo despreziveis. O calor liberado pela cristalizacdo e aquele usado
para correcfes de temperatura também pode ser considerado pois eles representam
menos de 0,1% do calor trocado no sistema;

10. A velocidade de crescimento (G) independe do tamanho do cristal (L) para um dado

grau de supersaturagao;
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11. H& uma dispersdo (Dg) da velocidade de crescimento linear de cristais ao redor de

uma média;

12. O efeito de aglomeracao e quebra dos cristais dentro do CVP pode ser desprezado;

13. Mistura de trés componentes: sacarose (1), agua (2) e impurezas (3);

14. Aplicacgdo de coordenadas cilindricas para resolucdo dos balancos.

15. Impurezas séo consideradas inertes e totalmente soltveis em agua, de modo que o

cristal de sacarose seria puro;

Assim como para o Modelo 1, a primeira etapa da modelagem plug flow também é
descrita pela aquisicdo dos dados de entrada das variaveis iniciais apresentadas na Tabela 3.2.
Uma vez alimentados os dados de entrada da simulagdo, através de um lago do tipo “For...
Next” sdo resolvidos, para cada segmento de tubo relativo a uma camara, os balangos de energia
(Equacdo 46), balanco de massa global (Equacdo 47), balanco de solidos solUveis ou brix
(Equacdo 48), balango de massa de 4gua (Equacdo 49) e balanco de massa de sacarose (Equacgédo
50), assim como a cinética de crescimento massico dos cristais (Equacao 51) para cada uma das
12 camaras.

Para a construcdo dos balancos apresentados nas Equacgdes 46 a 51, define-se que as
condi¢des de temperatura, brix, composic¢ao, supersaturacao, calor trocado, vazbes de mel,
massa e evaporado variam ao longo de um comprimento infinitesimal do tubo (Az — 0), mas
ndo na direcdo radial (r e 8). Como os tubos possuem raio constante, 0 comprimento
infinitesimal pode ser entendido como um volume infinitesimal ao multiplicar pela area
constante da segéo circular (AV = mr2Az). O valor de temperatura Tk (em °C) e A, (em m2)
dizem respeito & temperatura media e &rea média de cristais no volume infinitesimal (AV — 0)

avaliado, respectivamente.

dE _ 20

av _ r (Tvap - Tk) Eq' 46
aE | dF _ Eq. 47
av av

d(F brixi) _ Eq. 48

av

d(F-y)x2 | dE _

Wz | 9F _ Eq. 49
dF-y)x1 , dy

W1 B _ g Eqg. 50
Z_:; _ d(r:iécr) _ kcgcr x 10~ (A (1-pureza)+B) w Eqg. 51
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Com base no equacionamento apresentado em Rivera & Randolph (1978) e no trabalho
de Alvarez & Myerson (2010), o balanco populacional é descrito conforme apresentado na
Equacéo 52 para um equipamento tubular de fluxo pistonado com dispersao da velocidade de

crescimento linear dos cristais para aglomeracao e quebra despreziveis.

Fr On
Pmassa OV

Os balancos de massa e de energia apresentados nas Equacgdes 46 a 51, ao contrario do

9%n
av2

+G 2 = (nR?)? D Eq. 52
caso do Modelo 1, sdo equacdes diferenciais ordinarias que se enquadram em problemas de
valor inicial, sendo necesséria a aplicacdo de métodos numéricos baseados na série de Taylor
para sua resolucdo. Entre os métodos mais comuns, destacam-se o método de Euler, Euler
modificado e Runge Kutta de segunda e quarta ordem. Entre eles 0 método de Euler é mais
simples e costuma oferecer resultados precisos para equacOes de primeira e segunda ordem,
quando um namero baixo de interacfes é necessario.

Para resolver um problema de valor inicial usando o método de Euler, é fundamental a
escolha de passos (“h”) que sejam pequenos o suficiente para uma boa aproximagao a solucao
analitica (Bequette, 1998). Neste trabalho, avaliaram-se a utilizacdo de 1000 passos (h =
7/1000) ou 100 passos (h = VV/100). Como os resultados de porcentagem de cristais cAmara
a camara apresentaram erro inferior a 1e-6 entre os dois incrementos “h”, bem como 0S
resultados de granulometria cdmara a cdmara para as duas condigdes variou menos que 2%,
concluiu-se que as 100 iteracdes seriam suficientes. As iteracGes foram construidas em lacos
do tipo “For..Next” no VBA.

Para a solucdo de problemas de valor inicial, é necessario também que as condicbes
iniciais sejam conhecidas. Para o caso do CVP, muitas informagOes séo dadas de antemé&o,
como a vazao de massa que entra na camara (Fk-1) e sua respectiva massa de cristais (yk). No
entanto, a vazdo de Mel A alimentada (M«-1) e 4gua evaporada (Ek), sendo dadas apenas o brix
final da cdmara e a vazdo de vapor de aquecimento. O valor de Ex é calculado através de um
balango global de energia (Equagéo 53) desconsiderando a energia liberada na formacgdo dos
cristais e o calor sensivel trocado para aquecimento do mel. Ja a vazao de mel alimentado é

obtida resolvendo os balancos globais de massa de brix (Equacao 35 e 36).

7( Atubos
U (T, —Tk)>
V=kV ( 12 vap
Ek = fV=(k—1)VEd[l =

Eq. 53

Hvap,k
Apoiando-se na hipotese simplificadora (7) de que 0 mel e a massa se misturam perfeita
e instantaneamente, o valor de F (vazéo de massa) e brix para o inicio da camara “k” (V =

(k — 1)V) é descrito pela mistura do mel e massa demonstrado nas Equacdes 54 e 55:
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Fy=tc-1yv) = Fi-1+ My Eq. 54

brixwy--1yv)y = (Fr—1brixg_1) + (My_1brixy,) Eqg. 55

Desta forma, afinal, os balan¢os podem ser resolvidos a partir da forma discretizada das
equacOes constitutivas apresentadas nas Equacdes 39 a 45, equacOes auxiliares presentes no
Anexo |, as informac6es de entrada como presséo e vazao do vapor, pressédo do CVP e aplicando
0 método de Euler.

Avaliou-se o célculo da massa de sacarose cristalizada (yk) tanto aplicando os parametros
“A” e “B” ajustados para o caso de tanques de mistura perfeita em série (Modelo 1) como

também ajustando novamente os parametros “A” e “B” para a aplicacéo de plug flow.

3.5. Analises estatisticas usando Minitab

Para a andlise dos resultados da simulacdo, tanto para comparacdo qualitativa entre
modelos quanto para a avaliagdo do impacto das varidveis, aplicou-se como ferramenta
estatistica o software comercial Minitab. Através deste software foi possivel realizar facilmente
a construcdo de tabelas de estatistica basica, comparativos temporais, distribuicdo de frequéncia
em histogramas aproximados pela distribui¢cdo normal, gréaficos do tipo box plot, entre outros,
de modo a tornar a anélise dos resultados mais simples e visual.

Para analisar o conjunto de dados industriais filtrados, bem como os resultados das
simulagOes atraves dos dois modelos propostos, lancou-se mao de alguns conhecimentos do
campo da estatistica, como a regressdo linear simples e multipla, técnicas de inferéncia sobre
as populacGes a partir de amostras e testes de hipotese variados. Estas analises sdo bastante
simplificadas a partir da aplicacdo de um software estatistico como o Minitab, que dispde de
uma ampla biblioteca de testes e modelos.

Os conhecimentos citados nesta se¢do podem ser encontrados em maior profundidade em
Gilbert & Peterka (2019). Nesta publicagéo, os autores tratam da aplicacéo do software Minitab
para analise de dados, visando a aplica¢do da metodologia Seis Sigma.

A regressdo linear simples ou multipla diz respeito a um conjunto de técnicas estatisticas
para a construgdo de modelos estatisticos lineares correlacionando uma ou mais variaveis de
entrada em uma equacdo, a fim de descrever o comportamento de uma variavel resposta.
Aplicando-se o método dos minimos quadrados, busca-se construir uma equacdo que minimize
0 quadrado do desvio ponto a ponto entre a resposta calculada e aquela experimental.

A inferéncia estatistica, por sua vez, visa inferir informagfes generalizadas sobre uma
populacdo a partir de dados extraidos de amostras desta populacdo. Quando os dados

amostrados se aproximam a uma distribuicdo normal, o conjunto de dados pode ser
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representado apenas por dois valores: a média e desvio padrdo das amostras. A partir destes
valores, pode-se estimar o intervalo em que a média e desvio padrdo da populacédo
possivelmente se encontram. Estes intervalos sdo conhecidos como “intervalos de confianga”.

Desta forma, através de resultados de amostras, usando inferéncia estatistica, é possivel
comparar duas ou mais populagcdes de modo a testar se sdo estatisticamente iguais, ou seja, se
suas médias e/ou desvios padrao estdo contidos em um mesmo intervalo de confianga. Estes
testes sdo conhecidos como “testes de hipotese” e sdo aplicados para a comparacdo de médias,
variancias e diferencas.

Neste trabalho, alguns testes de hipétese foram implicitamente realizados pelo Minitab,
como por exemplo quando aplicou-se o teste de Anderson-Darling, o qual avalia se a
distribuicdo dos dados amostrados é igual a uma distribuicdo normal. Além disso, ao construir
regressdes lineares no Minitab, automaticamente s&o realizados testes de hipotese individuais
para os coeficientes da regressdo a fim de determinar se cada variavel de entrada é importante
para o modelo de regressdao. Se o p-value € menor que o grau de confianca estabelecido (em
geral 0,05), a hipbtese nula é descartada, o que significa que aquele parametro impacta no
modelo e deve ser levado em consideragao.

Um teste de hipotese bastante aplicado neste trabalho foi o teste T pareado cuja aplicacéo
vale-se da possibilidade de aproximar os conjuntos de dados estudados a distribui¢cGes normais.
Este teste, baseado na distribuicdo T de Student, é aplicado para avaliar dois conjuntos de
amostras quando eles sdo dependentes, ou seja, quando uma mesma amostra € submetida a dois
tratamentos diferentes e busca-se comparar se 0s tratamentos geraram o mesmo resultado, isto
é, se a diferenca entre os resultados deles é igual, maior ou menor que zero. Neste trabalho, o
teste T pareado foi aplicado para avaliagdo dos modelos propostos, comparando-os aos valores
experimentais ou comparando-os dois a dois para verificar se seus resultados eram
estatisticamente iguais.

Por fim, neste trabalho também langou-se méo de analises de uma coletanea de modelos
estatisticos de analise de varidncia, conhecida como ANOVA, usados para avaliar
principalmente a diferenca entre efeitos no resultado das amostras. Destaca-se aqui 0 uso da
técnica ANOVA One-way, a qual se baseia no teste F para inferir, simultaneamente, se todas
as médias de duas ou mais populacfes sdo iguais ou se a0 menos uma das médias é diferente
das demais. Combinadas a técnicas de comparacao grafica disponiveis no Minitab, a ANOVA
One-way € capaz de mostrar quais populacfes possuem média estatisticamente diferente das

demais.
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4. AVALIACAO DOS DADOS INDUSTRIAIS

Ap0s o recebimento e filtracdo dos dados industriais da Safra 1 e 2, realizagdo de trés
ensaio de porcentagem de cristais e um ensaio completo de granulometria, bem como realizagéo
de registros fotograficos dos cristais, fez-se uma avaliacdo das caracteristicas do produto do
cozedor continuo de Massa B da Sdo Martinho S.A., como teor de pureza do Mel B,
porcentagem de cristais cAmara a cdmara e granulometria. Esta analise além de fornecer
informacdes sobre a qualidade do produto, também fomentou discussfes sobre os métodos
aplicados e suas limitacdes.

A Safra 2 apresentou mais de 60% das médias diarias dentro dos parametros estabelecidos
de normalidade de operacdo do CVP (apresentados na Tabela 3.2), de modo que ela representa
a operacao do equipamento em diferentes periodos da Safra. Ja a Safra 1 possui diversos pontos
com pressédo de vapor abaixo do limite estabelecido e limpezas frequente do equipamento, e por
esta razdo 33 pontos representaram a operacao tipica do equipamento conforme critérios da
Tabela 3.2. Daqueles 146 pontos totais, 50 pontos foram aleatoriamente escolhidos na Safra 2
para ajuste do modelo, restando 96 pontos que devem ser utilizados para validagédo do modelo.

Para a avaliacdo dos dados industriais, avaliaram-se o conjunto de 146 médias diarias que

atenderam aos critérios estabelecidos.

4.1. Avaliacao dos dados industriais — Médias diérias

O primeiro passo para a formula¢do de um modelo coerente é a compreensédo da
influéncia dos parametros de operacao nos resultados de teor de pureza do Mel B centrifugado
e possiveis fontes de equivoco na analise. Os dados cedidos pela Sdo Martinho S.A. em
parceria e apoio a esse trabalho séo considerados sigilosos e, por esta razéo, ndo seréo
apresentados.

A unidade de Pradopolis- SP da Sdo Martinho S.A. produz Massa B usando cozedores
em batelada e um cozedor continuo, porém estudos de balanco de massa da empresa revelam
que o CVP seria responsavel por pelo menos 70% de toda a Massa B produzida na Fabrica de
Acucar. As amostras para andlise de brix total e teor de pureza do Mel B séo extraidas da
saida de centrifugas continuas, assim ha a possibilidade de perda de cristais finos que podem
gerar um aumento do teor de pureza do mel em comparacéo ao valor que seria medido na
saida do CVP.

A primeira avaliacdo feita nos 146 pontos selecionados da Safra 2 foi a avaliacdo de
estatistica basica do teor de pureza do Mel B. A Figura 4.1 apresenta um grafico de
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probabilidade do teor de pureza do Mel B. Nele, pode ser visto que a média e desvio padréo
calculados para este conjunto de amostras € 57,50% e 1,926%, respectivamente. Embora a
distribuicdo ndo passe no teste de normalidade Anderson-Darling, (p-valor < 0,05), os dados
n&o se afastam tanto dos limites de uma normal (denominados pelas linhas vermelhas), de

modo que os testes de hipotese e demais testes estatisticos sdo aplicaveis.

Figura 4.1: Gréfico de probabilidade do teor de pureza do Mel B experimental
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Fonte: Acervo Pessoal

Em um segundo momento, investigou-se o impacto das demais variaveis de entrada no
resultado de teor de pureza do Mel B experimental. Esta correlacdo pode ser facilmente

calculada no software Minitab, produzindo a Tabela 4.1 a seguir.

Tabela 4.1: Resumo de correlacao entre o teor de pureza do Mel B e variaveis

manipuladas

Coef SE Coef T-Value P-Value VIF
Pureza Mel A 1,5874 0,0995 15,95 0 2,05
Vazdo Vapor - Lado A 0,0207 0,022 0,94 0,347 1,12
Vazédo Vapor - Lado B 0,1225 0,0355 3,45 0,001 2,21
Pressdo CVP - Lado A 0,286 0,284 1,01 0,316 3,63
Pressdo CVP - Lado B -0,592 0,226 -2,62 0,01 3,35
Pressdo Vapor - Lado A 0,119 0,141 0,84 04 9,78
Pressdo Vapor - Lado B 0,507 0,157 3,23 0,002 9,39
Brix Camara 12 0,532 0,152 35 0,001 1,73
Vazdo de Massa Precursora  0,0265 0,0693 0,38 0,702 1,77

Fonte: Acervo Pessoal
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A anélise de correlacéo entre parametros se vale da busca de correlagéo linear entre as
variaveis resposta e as variaveis manipuladas. Assim, o resultado de p-value < 0,05 significa
que ha um risco de até 5% de se concluir que ha uma associacdo entre a variavel resposta e 0
termo avaliado, quando na verdade essa relagdo ndo existe. Através da andlise da Tabela 4.1 é
possivel notar que ha uma associacgdo estatisticamente significante entre o teor de pureza do
Mel B e o teor de pureza do Mel A, vazéo e pressao do vapor do lado B, pressédo do lado B e
vazdo de e brix da Camara 12. Selecionaram-se entdo a vazao de vapor do lado B, teor de
pureza do Mel A e brix da camara 12 para avaliacdo de correlacdo, conforme também
ilustrado na Figura 4.2.

Figura 4.2: Correlacéo entre teor de pureza do Mel B versus teor de pureza do Mel A,

brix da camara 12 e vazéo de vapor do lado B.
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Fonte: Acervo Pessoal

A Figura 4.2 demonstra uma correlacdo forte entre o teor de pureza do Mel B e o0 brix
total da ultima cadmara do CVP. Assim, é demonstrado que os resultados das analises do Mel B
cedidos pela Sdo Martinho S. A. de fato dizem respeito ou a0 menos se relacionam ao mel
gerado a partir da centrifugacéo da Massa B produzida no CVP, de modo que este pode ser um
parametro de partida para ajuste dos modelos propostos.
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Além disso, ainda na Figura 4.2, apresenta-se a relacdo entre o teor de pureza do Mel A
e o teor de pureza do Mel B, este comportamento era esperado, uma vez que 0 Mel A é a solucéo
da qual a sacarose deve ser cristalizada. No entanto, se avaliarmos o delto teor de pureza (pureza
Mel A — teor de pureza Mel B) em funcédo do teor de pureza do Mel A, ele demonstra que o
cozedor cristaliza aproximadamente a mesma quantidade de sacarose da solucdo de entrada
(Mel A), de modo que este delta é bastante estavel com uma leve queda conforme o teor de

pureza do Mel A aumenta, como posteriormente apresentado na Figura 4.3.

Figura 4.3: Correlacdo entre delto teor de pureza dos méis versus teor de pureza do Mel
A

Delta Pureza vs Pureza Mel A
22.0

o s -

16.0 . o

14.0
12.0

Delta pureza ( Mel A - Mel B)

10.0
73.0 74.0 75.0 76.0 77.0 78.0

pureza Mel A (%)

Fonte: Acervo Pessoal

Uma vez entendido que os fatores que mais influenciam o teor de pureza do Mel B séo o
brix da cdmara 12 do CVP, o teor de pureza do Mel A e a vazédo de vapor do lado B, com a
ajuda do Minitab, uma regressdo linear entre estes fatores foi construida conforme apresentado
na Equacéo 54, atingindo valor de R? igual a 66%. Desta forma, é possivel afirmar que estes
fatores sozinhos ja explicam boa parte do comportamento do teor de pureza do Mel B:

Purezay_,, = —73,2+ 0172 (brixy-,,) + 1,497 (Pureza,,) + 0,1055 (Condg) EQ.54

Ao calcular o teor de pureza do Mel B a partir da Equacao 54 e comparar o resultado com
o0 teor de pureza do Mel B experimental, os resultados apresentaram erro absoluto médio de
1,52% e erro absoluto méximo de 7%. A Figura 4.4 apresenta a comparagao entre o teor de

pureza do Mel B calculada pela regresséo linear da Equacéo 54 e o valor experimental.
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Figura 4.4: Comparativo temporal entre o teor de pureza do Mel A, Mel B experimental

e Mel B calculado através da regresséo linear

Série Temporal: Pureza Mel A (Exp); Pureza Mel B (Exp); Pureza Mel B (Reg)

g Variable

®— Mel A (Exp)

MM\'\-’ — @ — Mel B (Exp)

Poagh ! : Mé’ --4-- Mel B (Reg)

75 MF‘%,"&T..““:.W . 9

~
o

Pureza Mel (%)
[=1)
w

* " [ -4 m s
I‘*‘&' I.I!F B +
RO RE P ~ Af@‘i 'y
IS Y
ss 4y WMW
1 15 30 45 60 75 90 105 120 135

Ordem temporal

Fonte: Acervo Pessoal

Uma vez avaliadas as caracteristicas do teor de pureza do Mel B, variavel escolhida para
ajuste dos modelos para simulacdo do CVP, e dos fatores que influenciam tal variavel, fez-se
necessario avaliar a curva de brix camara a cAmara que é definida para a operagdo do cozedor
continuo. A Figura 4.5 a seguir apresenta um comparativo grafico em formato de boxplot dos

valores de médias diarias de brix praticados em cada uma das camaras do CVP.

Figura 4.5: Comparativo em forma de boxplot dos brix praticados em cada camara
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A avaliacdo da Figura 4.5 demonstra que ha uma alta variabilidade no valor de média
diaria de brix cAmara a camara. Tal variabilidade ndo deve ser atribuida a dificuldades de
controle de brix do equipamento, uma vez que os dados tratam de médias diarias, sendo
relacionada a mudancas no set point da curva de brix do equipamento.

Em sua publicacdo, Hassani, Saidi & Bounahmidi (2001) apresentaram uma analise
paramétrica do cozedor continuo para Massa A, concluindo que o perfil de supersaturacao
camara a camara seria a variavel com maior influéncia na qualidade dos cristais.

Ao conversar com a equipe da Fébrica de Acucar, ressaltou-se primeiramente a variagao
de brix das cAmaras para compensacdo de uma medigdo que pode estar defasada. Por se tratar
de um meio impuro (NS/W de aproximadamente 2), ha alta presenca de sais e agucares que
podem cristalizar nas sondas de brix, dificultando sua leitura, mesmo com o sistema
“autolimpante”. Além disso, também se ressalta a falta de pardmetros que apoiem a equipe na
tomada de decisdo sobre qual a curva de brix adequada para cada momento da safra. Desta

forma, cada operador controla o equipamento de acordo com sua experiéncia e sensibilidade.

4.2. Avaliacdo das analises de porcentagem de cristais

Como parte do estudo do comportamento do cristalizador continuo de Massa B, foram
realizadas trés amostragens completas de porcentagem de cristais nas 12 camaras do CVP,
conforme metodologia apresentada no item 3.2. As analises sdo apresentadas na Figura 4.6 e

foram realizadas no més de outubro de 2017 e nos meses de julho e setembro de 2018.

Figura 4.6: Comparativo de porcentagem de cristais cAmara a camara
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A andlise de porcentagem de cristais camara a camara apresentada na Figura 4.6
demonstra a tendéncia de crescimento da massa cristalizada ao longo do equipamento. As
curvas demonstram um ligeiro crescimento inicial entre as camaras 1 a 4, seguido de uma
desaceleracédo da cinética entre as cdmaras 5 a 9, finalizando com uma rapida cristalizagao nas
camaras 10 a 12. Esta tendéncia tem alguma similaridade com a mediana de brix de cada uma
das camaras, apresentado na Figura 4.5. Desta forma, € possivel inferir que a porcentagem de
cristais em cada camara € controlada pelo brix estabelecido ao avaliar a Figura 4.7 a seguir, na
qual sdo apresentados os valores de porcentagem maéssica de cristais em funcdo do brix das
amostras. A partir da analise da Figura 4.7 nota-se uma linearidade entre porcentagem de
cristais e brix total, havendo maior dispersédo para valores de brix menores, sugerindo que as
primeiras camaras sofrem maior impacto da porcentagem de cristais da massa precursora mas
que este impacto tende a ser atenuado com o passar das camaras.

Uma outra avaliacdo valida para discussdo esta relacionada a rapida cristalizacdo inicial
no equipamento, indicando uma maior supersaturacdo do meio. E preciso tomar cuidado para
que a supersaturacdo ndo ultrapasse a linha da zona metaestavel, privilegiando a nucleacao

espontanea e, portanto, uma maior variabilidade na granulometria e teor de pureza do produto.

Figura 4.7: Comparativo de porcentagem de cristais por brix
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Fonte: Acervo Pessoal

Ao avaliar as Figuras 4.6 e 4.7, no entanto, é preciso também considerar as fraquezas da
metodologia adotada. Conforme ja apontado no item 3.2, a analise de porcentagem de cristais

é uma metodologia comumente aplicada nas usinas de producdo de agUcar para a avaliacdo de
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Massa A e Massa B finalizadas, sendo replicada neste trabalho para a avaliacdo de massa
cristalizada nas camaras do CVP.

Esta adaptacdo possui alguns pontos fracos, entre eles o fato de que os cristais mais finos
(predominante nas primeiras cadmaras do equipamento) podem ter sido perdidos junto ao mel,
por possuirem tamanho caracteristico menor que a abertura do cesto da centrifuga. Além disso,
ndo se pode desprezar que ao aplicar uma centrifuga de laboratorio, ha algumas limitagdes: a
dificuldade de distribuicdo da massa associada a baixa forca G aplicada na massa (devido ao
pequeno diametro do equipamento) dificulta a efetiva separacao dos cristais, de modo que uma
fracdo dos méis continua presente na amostra centrifugada.

Por fim, ressalta-se a propria variabilidade criada pela coleta de amostra. Uma vez que as
amostras foram retiradas das camaras através da “sondagem” do CVP, esta coleta acabava
demorando por ser realizada, bem como por vezes devido a rotina industrial dos operadores, a
amostra ficava aguardando alguns minutos em temperatura ambiente até ser levada ao
laboratdrio para realizacdo de analise.

Desta forma, a analise de porcentagem de cristais cAmara a cdmara pode ser usada como
forma de comparacdo e para a discussdo em carater qualitativo, porém a metodologia possui
diversas fontes de desvios que impedem que os valores medidos de porcentagem de cristais

sejam tomados como exatos.

4.3. Avaliacao das analises de granulometria

A amostra de porcentagem de cristais de outubro de 2017 foi seca e submetida ao
procedimento de analise de granulometria por peneiramento, conforme descrito no item 3.3.
Durante a realizacdo destas analises, notou-se que como as amostras ainda continham mel ao
serem retiradas dos cestos das centrifugas, os cristais passaram por um processo de
empedramento durante a secagem em temperatura ambiente. Além disso, os cristais retirados
na centrifugacdo tendem a ser pequenos (comprimento inferior a 0.9 mm), e a grande area
superficial por unidade de massa, privilegia a aglomeracéo dos cristais durante a secagem.

Para reduzir a influéncia de aglomeracéo posterior & etapa de cristalizacdo, as amostras
retidas na primeira peneira, ou seja, com tamanho caracteristico maior ou igual a 1,40 mm foram
desconsideradas nas analises, uma vez que a massa de cristais que empedraram e ficaram retidos
nesta peneira representavam entre 1% a 21% da massa total amostrada.

A Tabela 4.2 a seguir apresenta os resultados de peneiramento das amostras, com seus
respectivos calculos de tamanho médio e coeficiente de variagdo (AM e CV) com base nesta

analise, excluindo a massa retida na primeira peneira.
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A avaliacdo da Tabela 4.2 permite notar que o tamanho médio dos cristais segue
crescendo de camara a camara, porém atinge valores altos para Massa B e depois reduzem
novamente. Este efeito pode estar ligado aos desvios naturais do processo e aglomeracao das
amostras de agutcar, mas também pode indicar um processo de quebra dos cristais maiores, seja
no cozedor continuo ou na centrifuga de laboratério. O coeficiente de variacdo segue oscilando

em uma faixa de 30 a 50% na maior parte das camaras.

Tabela 4.2: Resultado do Peneiramento das Amostras de outubro de 2017.

Cam. Cam. Céam. Cam. Cam. Cam. Cam. Cam. Cam. Cam. Cam. Cam.

L (mm) 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12
64,79 57,19 803g 496g 57,19 8599 666g 3049 187g 4969 434g 522¢g

1,29 3% 3% 2% 2% 2% 3% 15% 4% 10% 3% 6% 3%
1,09 3% 4% 4% 4% 4% 7% 15% 12% 30% 6% 17% 8%
0,93 2% 5% 4% 6% 6% 9% 23% 14% 22% 7% 20% 10%
0,78 8% 9% 10% 11% 11% 17% 22% 26% 13% 13% 27% 18%
0,66 9% 10% 10% 11% 11% 19% 20% 23% 10% 12% 22% 15%
0,55 11% 15% 17% 16% 17% 23% 3% 15%  13% 17% 6% 22%
0,46 17% 14% 16% 15% 15% 17% 1% 5% 0% 14% 2% 18%
0,39 21% 13% 21% 16% 15% 2% 0% 2% 1% 12% 1% 6%
0,28 14% 21% 15% 19% 20% 1% 0% 0% 1% 3% 0% 0%
0,11 11% 5% 0% 0% 0% 0% 0% 0% 0% 12% 0% 0%
AM 046 049 051 053 052 066 088 076 0,90 0,57 0,82 0,65
CcVv 4545 57,00 36,79 46,06 47,26 3590 31,02 29,13 28,12 47,07 28,00 39,78
i/c’lxﬁsrﬁ 21% 20% 21% 11% 11% 13% 12% 1% 11% 9% 3% 3%

Fonte: Acervo Pessoal

Considerando-se a possivel perda de finos através do cesto, crescimento dos cristais
durante procedimento de analise devido ao resfriamento ou aglomeracgéo dos cristais durante a
secagem, € possivel que os tamanhos médios dos cristais apresentados na Tabela 4.2 tenham
sido superestimados devido as deficiéncias da metodologia aplicada. A partir da Tabela 4.2
nota-se que as primeiras camaras, com menor granulometria, foram aquelas que sofreram maior
impacto de aglomeracdo durante a secagem.

Uma vez que o cozedor continuo de multiplos estagios pode ser modelado como
cristalizadores de mistura perfeita em série, conforme apresentado e discutido em Hassani, Saidi
& Bounahmidi (2001) e Love (2002), seria de se esperar que o crescimento dos cristais cAmara
a camara acompanhasse a tendéncia de cristalizadores por evaporacdo CMSMPR (Continuous
Mixed-Suspension Mixed-Product Removal) em série. Estes equipamentos sdo utilizados na
producéo cientifica devido a consideracdes que simplificam seu equacionamento do Balango

Populacional (Equacdo 12). As hipoteses simplificadoras do CMSMPR se assemelham ao
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modelo proposto para uma camara do CVP, como descrito no Capitulo 5 de Jancic &
Grootscholten (1984):

1) Regime permanente;

2) Volume da suspenséo constante;

3) Mistura perfeita;

4) Aglomeracdo e quebra despreziveis;

5) A velocidade de crescimento linear (G) ndo depende do tamanho do cristal,

6) Entrada isenta de cristais.

Com excecdo da hipdtese de nimero 6, todas as demais proposi¢cdes também foram
aplicadas no equacionamento das cadmaras do CVP. Para este caso particular, a Equacdo 12 €

simplificada de modo a ser escrita como:

an VgNg
G+ = =0 Eq. 55

Integrando de Loa L e rearranjando:

In(n) = In(n,) — % Eq. 56

Sendo 1 o0 tempo de residéncia no cristalizador.

A Equacdo 56 é a equacao de uma reta e, desta forma, graficamente, € possivel determinar
o valor de G e no a partir de resultados de peneiramento. Quando os dados de In (n) sdo plotados
contra L e se aproximam a uma reta, também é possivel distinguir que o comportamento do
equipamento estudado tende a satisfazer as condi¢fes necessarias a um CMSMPR. Embora a
condi¢do numero 6 ndo seja satisfeitaem um CVP, no exemplo 3 de Randolph & White (1977),
é discutido que para um tanque com alimentacio de sementes e sem nucleagéo, o termo B° no
balango populacional pode ser entendido como:

B® = pox_1/7 Eq. 57

As Figuras 4.8 e 4.9 representam a aplicacdo dos resultados da andlise granulométrica por

peneiramento das amostras de outubro de 2017 na forma grafica de In(n) em fung&o do tamanho médio

(L) para as camaras A e B, respectivamente.
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Figura 4.8: Avaliacéo de In (n) em funcgédo de L para o Lado A do CVP
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Fonte: Acervo Pessoal

A partir da andlise das Figura 4.8 e 4.9, € possivel afirmar que para as seis primeiras camaras do

cozedor continuo ha um comportamento similar aquele esperado para um CMSMPR, com uma variagao

linear entre In (n) em funcdo do tamanho médio dos cristais retidos entre as peneiras. Embora para as

camaras 7 e 8, haja um afastamento da linearidade, em especial devido ao nimero de cristais menores

que 0,05 cm, as cAmaras 9 a 12 voltam a se aproximar do comportamento esperado para um CMSMPR.

A linearidade entre In (n) e L corrobora com as hipGteses 1 a 5 assumidas para a simplificacdo do

balanco populacional. Uma vez que estas hipoGteses satisfeitas sdo as mesmas aplicadas no

equacionamento do CVP como uma série de camaras em regime estacionario, mistura perfeita e sem

influéncia de quebra e aglomeracdo, € razoavel afirmar que as Figuras 4.8 e 4.9 representam uma outra

forma de provar que estas hipoteses sdo validas para o equacionamento do CVP.
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Figura 4.9: Avaliacéo de In (n) em funcgéo de L para o Lado B do CVP
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Fonte: Acervo Pessoal

Além de demonstrar a aproximacdo a modelagem proposta neste trabalho, a partir das
Figuras 4.8 e 4.9 é possivel realizar uma estimativa do valor da velocidade de crescimento linear
dos cristais (G), ao igualar a equacao da reta da linha de tendéncia a Equacéo 49. Os valores

calculados de G através do método gréafico sdo apresentados na Tabela 4.3 a seguir.

Tabela 4.3: Estimativa de velocidade de crescimento linear a partir do método grafico.

Camara 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12
Nt 6E+06 3E+06 1E+06 1E+06 9E+05 6E+05 1E+05 9E+04 7E+04 5E+06 3E+05 3E+05
Log (Nt) 6,8 6,5 6,1 6,1 6,0 5,8 5,2 5,0 4,9 6,7 5,4 55

1 (h) 0,88 061 052 039 034 030 027 025 023 022 021 0,20
G (m/h) 1E-04 2E-04 3E-04 4E-04 5E-04 8E-04 5E-03 2E-03 2E-03 7E-04 2E-03 1E-03

Fonte: Acervo Pessoal
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Os valores de G calculados variam entre 1x10 e 5x10° m/h. Estes valores sdo diferentes
daqueles esperados, uma vez que no trabalho de Love (2002) que levanta uma coletanea de
valores experimentais de velocidade de crescimento linear e é apresentado na Figura 2.5,
apresenta-se um valor da velocidade de crescimento linear dos cristais de sacarose para meios
impuros da ordem de 10° a 10* m/h. Esta maior velocidade pode ser resultado da perda de
finos através do cesto, crescimento durante procedimento de analise devido aos resfriamento
ou da aglomeracéo dos cristais durante a secagem, o que distorce o valor de G, sugerindo que

a velocidade média estimada possa ser maior que aquela real no CVP.

4.4. Avaliacdo do fenébmeno de aglomeragéo no CVP

Conforme discutido anteriormente, uma hipotese simplificadora importante nos dois
modelos propostos seria considerar os efeitos de aglomeracdo no cozedor continuo
despreziveis. Embora esta simplificacdo tenha sido aplicada com sucesso em outros trabalhos
de modelagem e simulacdo de cristalizacGes de agicar em meio industrial (Hassani, Saidi &
Bounahmidi, 2001, Love, 2002, Castro et al., 2019), nos trabalhos de Chordo (1995) e
Georgieva e colaboradores (2003), fica evidente que assumem-se riscos ao adotar esta
simplificacéo.

A aglomeracao dos cristais pode ser um fendmeno desejavel ou indesejado durante o
processo de cristalizacdo industrial, uma vez que por um lado ela aumenta mais rapidamente o
tamanho dos cristais e reduz o teor de finos, porém por outro lado a aglomeracéo é responsavel
pelo o coeficiente de variagdo e producéo de cristais de formatos diversos, impactando as etapas
de centrifugacéo e secagem.

Para avaliar o grau de aglomeracéo dos solidos no cozedor continuo a ser estudado, em
um primeiro momento foram fotografados os cristais camara a cdmara apds serem centrifugados
da massa e secos a temperatura ambiente. As imagens foram analisadas tomando como base o
estudo de Faria e Colaboradores (2003). As Figuras 4.10, 4.11, 4.12 e 4.13 apresentam imagens
selecionadas dos cristais secos das camaras 2, 6, 8 e 12 do CVP tiradas com microscépio
(aumento até 500 vezes) em fundo branco. Nota-se em algumas destas fotos que ha a presenca
substancial de mel (em tom amarelo) unindo os cristais. Este mel é residual da centrifugacao e,

durante a secagem é provavel que ele tenha gerado o empedramento vislumbrado.
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Figura 4.10: Avaliagdo morfoldgica dos cristais secos da Camara 2 do CVP

Fonte: Acervo Pessoal

A Figura 4.10, por tratar de fotos do inicio da cristalizagdo de Massa B. Vislumbram-se
cristais pequenos com ocorréncia de aglomeragdo pequena, caracterizada por cristais pequenos

que estdo aderidos a superficie de cristais maiores.

Figura 4.11: Avalia¢do morfoldgica dos cristais secos da Camara 6 do CVP

o W, SwEAS et 5 A

Fonte: Acervo Pessoal

A Figura 4.11 apresenta duas fotografias: aquela da esquerda representa uma visao geral
dos cristais, demonstrando a presenca de pontos pretos no agucar. Estes pontos devem dizer
respeito a aglcar queimado e sair que incrustam no equipamento e por vezes se soltam. A
presenca de pontos pretos indica que 0 equipamento estava em final de campanha.

Além disso, na camara 6 também sdo apresentados altos niveis de aglomeracdo em cristais
bastante amarelados, indicando que os cristais se uniram devido a presenca de mel durante a

secagem. Notam-se tamanhos bastante diversificados de cristais, com aglomeragdo pequena e
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média, a qual € identificada por cristais maiores colados um ao outro distorcendo a forma do
solido.

Figura 4.12: Avaliacdo morfoldgica dos cristais secos da Camara 8 do CVP

fa Geut  E - - : R T

Fonte: Acervo Pessoal

A Figura 4.12 representa dois grupos de cristais secos da Camara 8 do CVP. Nota-se
bastante aglomeracdo liga aos méis e presenca de cristais finos, que podem indicar a quebra dos
solidos. Na foto da esquerda, h& aglomeracdo alta de cristais pequenos, enquanto na foto da

direita, aparentemente os cristais maiores parecem apresentar aglomeracao pequena.

Figura 4.13: Avaliacdo morfoldgica dos cristais secos da Camara 12 do CVP

Fonte: Acervo Pessoal

A Figura 4.13 demonstra os cristais secos da camara 12. Na imagem a esquerda, €
interessante notar que ha cristais sem aglomeracdo, com aglomeracdo pequena e média. Na

figura a direita sdo vislumbradas aglomera¢des ao redor dos pontos ricos em mel.
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Fica evidente, a partir da analise das imagens, que a medida que se avan¢a na
cristalizacdo, o maior brix e porcentagem de cristais geram uma massa cada vez mais viscosa,
dificultando a centrifugacdo em bancada. Desta forma, é possivel compreender que nos ensaios
industriais tanto a porcentagem de cristais, quanto caracteristicas de granulometria como
tamanho médio dos cristais e coeficiente de variacdo podem estar superestimados devido a esta
presenca de mel.

Para avaliar se as inferéncias sobre aglomeracdo feitas a partir da anélise visual de
amostras secas ap6s centrifugacdo condizem com o que realmente se passa dentro do
equipamento, acordou-se com a Sdo Martinho S.A. o envio de fotografias das massas
amostradas camara a camara no CVP durante um periodo de operacdo estavel em méaxima
capacidade. Apesar da baixa qualidade das imagens quando comparadas aquelas de Faria e
Colaboradores (2003), uma vez que as fotografias da S&o Martinho foram tiradas a partir de
celular e sem a iluminacdo adequada, foi possivel fazer algumas inferéncias sobre o nivel de
aglomeracdo nos cristais presentes no CVP, concluindo-se que no inicio do cristalizacdo ha
aglomeracdo pequena (Camara 5) que se desenvolve para aglomeracdo média até o final do
processo de producdo da Massa B, perceptivel principalmente pela deformagdo dos cristais
(Cémara 8). As imagens mais nitidas e ilustrativas sdo aquelas das camaras 5 e 8, as quais sdo

apresentadas na Figura 4.14.

Figura 4.14: Avaliacdo morfoldgica de imagens das massas das camaras 5 (esquerda) e 8
(direita).

Fonte: Acervo Pessoal

Desta forma, concluiu-se que a aglomeragéo esta presente em pequeno a médio grau nas
amostras de cristais e que, embora ndo seja um dos principais fenébmenos de crescimento dos
cristais na cristalizacao da sacarose no CVP estudado, pode contribuir para a maior dispersado

da distribuicdo granulométrica, afetando o Coeficiente de Variacdo (CV). Assim, os dois
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modelos podem subestimar o valor de CV da massa produzida e por esta razdo, ndo é prudente
usar o coeficiente de variagdo como um fator de discernimento entre modelos ou entre cenarios
de operacao.

Entretanto, entende-se que as demais hip6teses simplificadoras (mistura perfeita e fluxo
pistonado) bem como a propria ado¢do de parametros fixos de qualidade da massa precursora
para os 143 pontos usados para ajuste e validacdo dos parametros cinéticos, também sao
aproximacoes que facilitam a modelagem e simulagdo, de modo que a complexidade trazida
pelas equacdes de aglomeracgdo ndo se traduziria em maior precisdo das modelagens. Ao final
deste trabalho, no entanto, é recomendado que novos estudos sejam realizados buscando
compreender os fendmenos que se passam no CVP a partir da analise morfoldgica dos cristais,

adotando metodologias proprias para analise de imagens.
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5. ANALISE E COMPARACAO ENTRE MODELAGENS DO CVP

5.1. Modelo 1: Tanques de Mistura Perfeita

Para o primeiro modelo proposto neste trabalho assumiu-se a abordagem tradicional,
considerando que um cozedor continuo de maltiplos estagios pode ser compreendido como
varios tanques de mistura perfeita em série (Hassani, Saidi & Bounahmidi, 2001, Love, 2002).
A partir da resolucédo dos balancos de massa, de energia e populacional para os 50 pontos de
médias diarias usados para validagdo, foi possivel o ajuste dos pardmetros ajustaveis da cinética
de crescimento méssico dos cristais (Equagéo 06).

O Modelo 1 apresentou um bom ajuste com valores finais das constantes “A” e “B” como
-22,55 e 11,50, respectivamente. Para esta configuracdo, o erro absoluto médio dos 50 pontos
estudados foi de 2,32%, sendo todos os erros inferiores a 8%, com aproximadamente 88% dos
pontos avaliados apresentaram erro absoluto igual ou inferior a 5%. A Figura 5.1 a seguir
apresenta a reta de acompanhamento do teor de pureza do Mel B calculado pelo Modelo 2
versus o teor de pureza do Mel B obtida dos dados industriais.

Figura 5.1: Comparativo teor de pureza Mel B estimado em funcéo do teor de pureza
Mel B experimental — Ajuste do Modelo 1
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Fonte: Acervo Pessoal

Ao buscar comparar os parametros “A” e “B”, foi possivel tracar um paralelo entre o
Modelo 2 e aquele proposto por Hassani, Saidi & Bounahmidi (2001). Embora o trabalho de
2001 utilize a Equagdo 07 para estimativa da cinética de cristalizacdo, que é ligeiramente
diferente da Equacdo 06, proposta neste modelo, as equagdes possuem estruturas semelhantes.

Em Hassani, Saidi & Bounahmidi (2001), os valores de constantes “A” e “B” ajustados para a
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Equacdo 07 sd@o valores positivos, indicando que uma maior presenca de impurezas seria
responsavel por desacelerar a cinética de cristalizacdo da Massa A. E interessante notar que a
constante que multiplica a impureza do meio (“A”) é negativa, indicando que quanto maior o
teor de impurezas, maior a velocidade de cristalizag&o.

A tendéncia observada para cristalizacdo de Massa B vai na contramdo daquela
apresentada em estudos de cristalizacdo de Massa A ou de cristalizacao de acucar de refino, o
que indica a necessidade de trabalhos académicos e industriais que se dediquem a entender 0s
mecanismos de cristalizagdo em meios de baixo teor de pureza de sacarose (Massa B e C),
compreendendo simultaneamente o efeito das impurezas tanto na transferéncia de massa e
integracdo superficial, quanto no calculo de supersaturagdo. A Figura 5.2 a seguir apresenta a
comparacdo da velocidade linear de cristalizacdo (em m/h) calculada pelo Modelo 1 cdmara a
camara em fungéo da supersaturagdo da camara, mostrando que a velocidade de crescimento
linear dos cristais acompanha a supersaturacdo com pouca influéncia do teor de pureza da

camara.

Figura 5.2: Comparativo da velocidade de crescimento linear dos cristais (m/h) em
funcéo da supersaturacdo na camara
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Fonte: Acervo Pessoal

Uma vez ajustado 0 Modelo 1, ele foi colocado em teste ao ser aplicado em 96 pontos de
médias diarias cedidos pela Sdo Martinho S.A. (33 pontos da Safra 1 e 63 pontos da Safra 2).
Ao aplica-lo aos dados industriais, os resultados demostraram que o Modelo 1 foi capaz de
predizer o comportamento do teor de pureza do Mel B, atingindo erros médios de 2,65% com
desvio maximo observado de 9% e contemplando 85% dos 96 pontos dentro de erros absolutos

menores ou iguais a 5%. A Figura 5.3 ilustra a reta de acompanhamento do teor de pureza do
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Mel B calculado pelo Modelo 1 versus o teor de pureza do Mel B obtida dos dados industriais
para validacdo enquanto a Figura 5.4 demonstra um comparativo temporal das teor de purezas

do Mel A e B experimental e teor de pureza Mel B estimada através do Modelo 2.

Figura 5.3: Comparativo entre teor de pureza Mel B estimado pelo Modelo 1 e teor de
pureza Mel B experimental — validagdo
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Fonte: Acervo Pessoal

Figura 5.4: Comparativo temporal das teor de purezas do Mel A e B experimental e teor
de pureza do Mel B estimadas através do Modelo 1
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Fonte: Acervo Pessoal

A partir da avaliagdo das Figuras 5.3 e 5.4 nota-se que h4 uma oscilacdo maior nos valores
preditos de teor de pureza do Mel B por resolucdo dos balangcos de massa de energia e
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populacional do que aquela apresentada nos dados industriais. Esta divergéncia pode ser
explicada porque o Modelo 1, com sua abordagem fenomenologica, é altamente influenciado
por quase todas as varidveis de entrada (com excecdo da pressdo do Lado A) enquanto na
realidade algumas variaveis como pressao e vazdo de vapor do Lado A e B e vazdo de massa
precursora exercem pouca influéncia sobre o teor de pureza do Mel B. Os valores de correlacédo

entre o teor de pureza do Mel B e as variaveis manipuladas € apresentado na Tabela 5.1.

Tabela 5.1: Correlacdo entre o teor de pureza do Mel B e variaveis manipuladas —

Modelo 1

Coef SE Coef T-Value P-Value VIF
Pureza Mel A 2,75 0,07 41,51 0,00 1,95
Vazao Vapor - Lado A 0,04 0,02 2,67 0,01 1,17
Vazao Vapor - Lado B 0,20 0,02 8,84 0,00 2,03
Pressdo CVP - Lado A 0,01 0,20 0,07 0,94 4,08
Pressao CVP - Lado B -1,45 0,15 -9,75 0,00 3,40
Pressdo Vapor - Lado A -0,26 0,10 -2,58 0,01 13,54
Pressdo Vapor - Lado B 0,38 0,11 3,29 0,00 12,68
Brix Camara 12 -2,52 0,0949 -26,59 0,00 1,68
Vazao de Massa Precursora  -0,32 0,0426 -7,41 0,00 1,59

Fonte: Acervo Pessoal

Uma forma alternativa de avaliar a capacidade do Modelo 1 de predicao dos dados reais
de um cozedor continuo de Massa A é atraves da comparacdo dos calculos de porcentagem de
cristais camara a camara, tamanho médio dos cristais e coeficiente de variagdo estimados
através de célculos com aqueles valores obtidos experimentalmente em Outubro de 2017
apresentados na secdo 4.2 e 4.3 deste trabalho. Esta avaliacdo € apresentada na se¢do 5.3 como

forma de comparar as diferencas entre 0 Modelo 1 e Modelo 2.

5.2. Modelo 2: Tubo de fluxo pistonado

Para o segundo modelo proposto, baseado na premissa de que as multiplas camaras em
série com tubos verticais do CVP buscam se aproximar a um regime do tipo plug flow (Moor
& Hullet, 2012), foi proposta uma abordagem inédita do CVVP como um tubo de fluxo pistonado
conforme ilustrado através da Figura 3.4. Uma vez que esta € uma modelagem diferente daquela
usualmente aplicada para cozedores continuos de multiplas camaras, a modelagem apoiou-se
em trabalhos de cristalizadores tubulares em regime de escoamento de fluxo pistonado com
dispersdo da velocidade de crescimento dos cristais (Rivera & Randolph, 1978, Alvarez &

Myerson, 2010) resolvendo o conjunto de equacdes diferenciais atraveés do método de Euler.
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Uma vez que os dois modelos se valem de premissas semelhantes quanto aos principais
mecanismos de cristalizacdo e aplicam a mesma equacdo para determinacdo da taxa de
crescimento massico dos cristais (Equacdo 06), o Modelo 2 foi testado aplicando as mesmas
constantes cinéticas “A” e “B” ajustadas através do Modelo 1. Ao avaliar os resultados desta
simulacdo aplicada as 96 médias diarias para predicao do teor de pureza do Mel B, foi possivel
notar que a predicao ficou razoavel porém ainda poderia passar por ajustes caso 0 objetivo seja
a minimizacdo do erro médio absoluto entre teor de pureza do mel calculada e experimental.
Para este cenario, o erro absoluto médio foi de 5,49% com erro absoluto maximo de 14% e 44%
dos pontos testados apresentaram erro absoluto abaixo de 5%.

A Figura 5.5 apresenta a comparacéo entre o teor de pureza do Mel B calculada através
do Modelo 2 com parametros extraidos no Modelo 1 (sendo sempre referenciada como Mod2.1)
em comparacgdo aos valores experimentais para os 96 pontos avaliados. Nota-se através da
avaliacdo desta figura que embora a dispersdo dos pontos seja maior (R? baixo), o coeficiente

angular da linha de tendéncia se aproxima ao valor 1,0, como ¢ esperado.

Figura 5.5: Comparativo entre teor de pureza Mel B estimado pelo Modelo 2.1 e teor de
pureza Mel B experimental — VValidacao
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Fonte: Acervo Pessoal

Desta forma, o parametro cinético ajustavel “A”, relativo a influéncia do teor de pureza
do meio na cinética, foi novamente ajustado para 0 Modelo de escoamento em fluxo pistonado,
assumindo o valor -20,10, que é proximo ao valor ajustado para 0 Modelo de tanques de mistura

perfeita, conforme era esperado. O parametro “B” ndo sofreu alteragdes.
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O ajuste realizado no parametro cinético permitiu que o erro absoluto médio do Modelo
2 caisse para 2,68% com valor maximo de 10% e contemplando 83% dos 96 pontos avaliados
com erro absoluto abaixo de 5%.

Para identificacdo das alternativas, o0 Modelo 2 com parametro A =-20,10 é denominado
neste trabalho como Modelo 2.2 para diferencia-lo daquele usando A = -22,55, que é conhecido
como Modelo 2.1. A Figura 5.6 apresenta o resultado de validacdo do Modelo 2.2 para 0s 96
pontos testados comparando o resultado do teor de pureza do Mel B calculado com aquele

experimental. J& a Figura 5.7 apresenta 0os mesmos resultados em uma série temporal.

Figura 5.6: Comparativo entre teor de pureza Mel B estimado pelo Modelo 2.2 e teor de
pureza Mel B experimental — Validacao
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Fonte: Acervo Pessoal

Assim como o0 Modelo 1, o0 Modelo 2.2 também apresentou maior variabilidade frente
aos valores experimentais de teor de pureza do Mel B, sendo novamente justificado pela
influéncia de outros dados de entrada que parece nao ter tanta relevancia na pratica. No entanto,
diferente do Modelo 1, o Modelo 2.2 apresentou baixa correlacdo para a vazao de vapor do
Lado A e para a pressao de vapor do Lado A. A Tabela 5.2 apresenta a avaliacdo de correlacdo
entre as variaveis de entra e o teor de pureza do Mel B calculado a partir do Modelo 2.2.
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Figura 5.7: Comparativo temporal das teor de purezas do Mel A e B experimental e teor
de pureza do Mel B estimadas através do Modelo 2.2
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Fonte: Acervo Pessoal

Tabela 5.2: Correlacéo entre o teor de pureza do Mel B e variaveis manipuladas —

Modelo 2.2.

Coef SE Coef T-Value P-Value VIF
Pureza Mel A 2,7309 0,0472 57,88 0 1,95
Vazao Vapor - Lado A -0,0048 0,0109 -0,44 0,66 1,17
Vazao Vapor - Lado B 0,1637 0,0162 10,11 0 2,03
Pressdo CVP - Lado A 0,006 0,14 0,04 0,968 4,08
Pressdo CVP - Lado B -1,24 0,106 -11,74 0 3.4
Pressdo Vapor - Lado A -0,1493 0,073 -2,05 0,044 13,54
Pressdo Vapor - Lado B 0,1989 0,0814 2,44 0,017 12,68
Brix Camara 12 -2,8336 0,0676 -41,94 0 1,68
Vazdao de Massa Precursora -0,1772 0,0303 -5,85 0 1,59

Fonte: Acervo Pessoal

Embora uma regressao linear, como aquela proposta no item 4.1 pareca ter maior sucesso
em prever o teor de pureza do Mel B, a vantagem da modelagem fenomenoldgica proposta neste
trabalho é a possibilidade de estimativa de fatores importantes na qualidade da Massa B como
a porcentagem de cristais, tamanho médio dos cristais (AM), producdo e recuperacdo da
sacarose presente no Mel A em um perfil cdmara a cAmara. Na se¢do 5.3 séo discutidas as

diferencas entre os modelos, suas vantagens e desvantagens.
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5.3. Comparativo entre Modelos 1 e 2

Para a continuidade deste trabalho se faz necessaria a avaliacdo comparativa dos dois
modelos propostos a fim de definir qual equacionamento estaria mais apto a representar as
respostas tipicas de um Cozedor Continuo de Massa B aplicado em usinas brasileiras. Desta
forma, este trabalho deve apresentar primeiramente um comparativo estatistico entre as
respostas dos dois modelos, seguido de um comparativo entre a constru¢cdo dos dois conjuntos
de equacdes, evidenciando as vantagens e desvantagens entre as duas abordagens.

Um primeiro aspecto relevante a ser levado em consideracdo diz respeito a distribuicao
das respostas de teor de pureza do Mel B. Os dados industriais retirados contemplam teor de
purezas do Mel A entre 73,5% a 77,5% e teor de purezas do Mel B apos centrifugacdo da Massa
B entre 54,5% e 61,1%. A comparacdo entre a distribuicdo do teor de pureza do Mel B
experimental e aquelas estimadas pelos Modelos 1, 2.1 e 2.2 para 0s 96 pontos de média diaria
usados para validacdo é representada na Figura 5.8. A analise desta figura demonstra que as
distribuicdes normais plotadas a partir dos resultados de teor de pureza do Mel B experimental
em comparagdo com Modelo 1 e 2 e a regresséo linear sao curvas alocadas na mesma regido do
grafico com formatos similares, com exce¢do do Modelo 2.1 que se encontra deslocada para a
esquerda, indicando que de fato o reajuste dos parametros cinéticos para 0 modelo de fluxo

pistonado era necessario.

Figura 5.8: Histograma comparativo de teor de pureza do Mel B.
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A Tabela 5.3 apresenta um comparativo dos resultados de erro absoluto ponto a ponto
entre 0 Modelo 1, Modelo 2.1, Modelo 2.2 e a regressdo linear apresentada em 4.1.quando

comparada o teor de pureza do Mel B experimental de médias diarias aquela calculada.

Tabela 5.3. Comparativo de erros absolutos entre as diferentes abordagens discutidas.

Parametro Parametro N° Pontos Erro Abs. Erro Abs. % Erro Abs.

Cinético "A" Cinético "B" testados Médio Méaximo <5%
Modelo 1 -22,55 11,50 96 2,65% 9% 85,4%
Modelo 2.1 -22,55 11,50 96 5,49% 14% 43,8%
Modelo 2.2 -20,10 11,50 96 2,68% 10% 83,3%
Regressdo - - 146 1,52% 7% 99,3%

Fonte: Acervo Pessoal

Através da Tabela 5.3 é possivel notar que o Modelo 2.1 foi aquele que mais divergiu
para a estimativa do teor de pureza do Mel B. Uma outra forma de avaliar esta divergéncia é
através da analise de variancia (ANOVA) para definir se as médias das distribuicdes dos 96
pontos calculados séo iguais ou diferentes daquela distribuicdo experimental. Para a realizacao
deste teste, primeiramente certificou-se de que todos os modelos seguem uma distribuicéo que
poderia ser aproximada a distribuicdo normal. A Figura 5.9 apresenta o comparativo de médias

assumindo um intervalo de confianga de 95%.

Figura 5.9: Comparativo de médias (96 pontos) do teor de pureza do Mel B usando
ANOVA.
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Através do teste ANOVA comprovou-se que de fato as médias das distribuicdes de teor
de pureza do Mel B criadas a partir dos Modelos 1, 2.2 e da Regressdo Linear sdo
estatisticamente iguais entre si e iguais a média experimental. No entanto, o0 Modelo 2.1 difere
da média experimental, subestimando o valor do teor de pureza.

Outro aspecto importante a considerar na comparacdo € a capacidade dos modelos
propostos de calcular teor de pureza do Mel B coerente com aquelo teor de pureza do Mel A
alimentado ao CVP. A Figura 5.10 apresenta o comparativo de médias do teor de pureza do
Mel B para cada faixa de teor de pureza o Mel A, assumindo um intervalo de confianga de 95%.
Através desta imagem, evidencia-se que os Modelos 1 e 2.2 apresentaram resultados
semelhantes e parecem descrever bem o teor de pureza do Mel A entre as faixas acima de 74%
e abaixo de 77%. No entanto, os Modelos parecem se descolar do valor experimental paro teor
de purezas menores que 74%. Esta faixa de aplicagdo é coerente com os dados aplicados para
ajuste e validagcdo da modelagem, uma vez que como demonstra a Figura 5.11 a seguir, cerca
de 96% dos 50 pontos usados para ajuste dos parametros de cinética e velocidade de

crescimento linear dos cristais estavam entre teor de pureza do Mel A de 74,5% a 77%.

Figura 5.10: Comparativo entre teor de pureza média do Mel B estimada pelo Modelo 1,
2 e regressdo em comparacao ao experimental em funcéo do teor de pureza do Mel A
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Figura 5.11: Distribuicé@o de frequéncia de teor de purezas do Mel A dos dados
experimentais usados para ajuste dos Modelos.
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Fonte: Acervo Pessoal

Uma outra caracteristica fundamental & modelagem do cozedor continuo é a sua
capacidade de prever corretamente a porcentagem de cristais e granulometria dos sélidos, tanto
na saida do produto, quanto ao longo do equipamento de camara a camara, possibilitando
anélises mais aprofundadas e futuros trabalhos usando esta modelagem para a criacdo de
estratégias de controle avancado. Os Modelos 1 e 2, por se basearem na resolucéo dos balangos
de massa, de energia e populacional, sdo construidos para possibilitarem inferéncias sobre a
qualidade e quantidade dos cristais ao longo do equipamento.

Para comparar a capacidade dos dois modelos de descrever corretamente o crescimento
dos cristais ao longo do CVP, langa-se mdo dos dados coletados em ensaio industrial em
Outubro de 2017 para determinacao de porcentagem de cristais, tamanho médio dos cristais e
coeficiente de variacdo de cdmara a camara. As Figuras 5.12, 5.13 e 5.14 demonstram gréaficos
comparativos criados para comparar os modelos quanto a sua capacidade de predi¢do camara a
camara da porcentagem de cristais, tamanho médio dos cristais (AM) e coeficiente de variacdo

(CV), respectivamente.
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Figura 5.12: Comparativo de Porcentagem de Cristais entre Modelos 1, 2.1 e 2.2.
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Figura 5.13: Comparativo de Tamanho dos Cristais (AM) entre Modelos 1, 2.1 e 2.2.
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Figura 5.14: Comparativo de CV dos Cristais entre Modelos 1, 2.1 e 2.2.
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Avaliando o conteldo da Figura 5.12, nota-se que diferentemente daquilo que era
esperado, o Modelo 2.1 foi aquele que visualmente apresentou melhor ajuste com os valores de
porcentagem de cristais, atingindo valor final proximo ao experimental com erro absoluto
médio entre os 12 pontos de 16,5%.

Para confirmar esta avaliacdo, testes T pareados entre os valores calculados e
experimental foram realizados com auxilio do Software comercial Minitab para avaliar se 0s
Modelos 1, 2.1 e 2.2 seriam estatisticamente semelhantes. O teste T pareado é usado para
determinar se a média das diferencas ponto a ponto entre 2 conjuntos é zero. Os resultados deste
teste sdo apresentados na Tabela 5.4 e demonstram que, com um nivel de confianca de 95%
(Erro a = 5%), ¢ possivel afirmar que 0 Modelo 2.2 ndo apresentou porcentagem de cristais

igual aquela do Experimento. Os demais modelos passaram neste teste.

Tabela 5.4. Resultados Teste T Pareado para Porcentagem de Cristais.

Probab. de falso

Amostras1  Amostras 2 Pares negativo (0) p-Valor Concluséo
Modelo 1 Experimental 12 0,05 0,554 Iguais
Modelo 2.1  Experimental 12 0,05 0,316 Iguais
Modelo 2.2  Experimental 12 0,05 0,001 Diferentes

Fonte: Acervo Pessoal

A partir da avaliacdo da Figura 5.12 e Tabela 5.4, fica evidente que ha uma desconexao
entre o teor de pureza do Mel B medida apds as centrifugas continuas de Massa B e a
porcentagem de cristais experimental. Acredita-se que de fato o teor de pureza do Mel B na
saida das centrifugas pode ser levemente maior que o teor de pureza da solugdo que envolve os
cristais na Massa B, isto porque, durante a centrifugacdo, os cristais mais finos podem ser
perdidos através da abertura da tela (AM < 90 um). Além disso é conhecido do setor o fenbmeno
de abrasdo dos cristais na tela das centrifugas continuas, ocasionando no rompimento de telas
ao longo da safra. Este efeito de abrasdo também pode levar a quebra de cristais e dissolucao
dos solidos mais finos, aumentando o teor de pureza do Mel B.

Avaliando o tamanho médio dos cristais cAmara a camara através da Figura 5.13, é
possivel notar que os Modelos baseados na abordagem de fluxo pistonado apresentaram
predicdes mais proximas da real. Isto porque para o modelo de fluxo pistonado, como o mel é
misturado ao inicio, parte do volume do tubo é aplicado para troca de calor e evaporacdo da
agua, sem que haja crescimento dos cristais, conforme demonstrado na Figura 5.15 que
exemplifica o resulta da simulacdo completa ao longo do comprimento do CVP tubular. Além

disso, os incrementos menores de supersaturacdo geram uma velocidade de crescimento linear
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dos cristais menor, como demonstrado na Tabela 5.5 que contempla a comparacdo da
velocidade de crescimento linear média logaritmica (G em m/h). Ainda assim, as trés
abordagens apresentam valores de velocidade de crescimento linear proximo aquele

apresentado em Love (2002) para cristalizacbes de Massa B, 2x10° m/s.

Figura 5.15: Comparativo de vazao massica de cristais calculada ao longo do CVP.
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Fonte: Acervo Pessoal

A aproximagdo do CVVP como tubo de fluxo pistonado provavelmente é mais realista do
que a hipdtese de mistura perfeita em que a evaporacao se da instantaneamente, principalmente
qguando levado em conta 0 modo de operacdo do equipamento, com adicdo do mel na parte
inferior em regime de mistura instantdnea com a massa misturada seguindo através de tubos

verticais, onde o calor é trocado e provavelmente a maior parte da cristalizacdo acontece.

Tabela 5.5. Resultados comparativos do valor da velocidade de crescimento linear (G)

em média logaritmica dos cristais em m/h.

N° Pontos Média Desvio Padrdo Minimo Mediana Maximo
Gm Gm Gm Gm Gm
Modelo 1 96 2,7x10°% 1,3x10° 1,5x10° 2,2x10°% 8,9x10°
Modelo 2.1 96 1,9x10° 1,2x10° 1,2x10° 1,5x10° 10, 3x10°
Modelo 2.2 96 1,3x10° 0,5x 10% 1,0x10° 1,2x10° 3,8x10°%

Fonte: Acervo Pessoal

Por fim, a partir da avaliacdo da Figura 5.14, foi possivel concluir que embora as
simulacdes com o Modelo 2 (plug flow) apresentaram um coeficiente de variacdo calculado
camara a camara mais proximo do valor medido, as trés curvas subestimaram o valor real.

Conforme ja citado anteriormente, tanto o Modelo 1 quanto o Modelo 2 ndo levaram em
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consideracdo a aglomeracdo, o que pode ser uma das fontes deste desvio, conforme ja era
previsto. Ademais, é razoavel acreditar que o valor da constante experimental da dispersao de
velocidade linear de crescimento aplicado por Chorao (1995) e Castro e colaboradores (2019),
Kdg = 5 x 10, possa ndo ser representativo para as condigdes de operacdo de um cozedor
continuo de Massa B para usinas de grande porte, uma vez que este equipamento industrial
pode apresentar pontos mortos ou variacdes de composicdo ao longo do sentido radial dos
tubos.

Ao final da avaliacdo apresentada neste capitulo, segue um resumo na Tabela 5.6 com a
capacidade de cada abordagem apresentada para estimar caracteristicas importantes sobre a
Massa B produzida no CVP a partir de variaveis controladas ou acompanhadas no dia-a-dia de
operacdo do equipamento. Esta tabela foi construida com base nos seguintes critérios de
pontuacdo aplicados a capacidade dos modelos em calcular o teor de pureza do Mel B,
porcentagem massica de cristais, tamanho médio dos cristais e coeficiente de variacédo:

e 0—Modelo ndo é capaz de calcular;

e 1-—Modelo é capaz de calcular porém os resultados séo estatisticamente diferentes
dos valores experimentais;

e 3 — Modelo é capaz de calcular porém ha outro modelo com resultados mais
proximos dos valores experimentais;

e 5 — Modelo foi aquele que apresentou menores erros quando comparado aos

valores experimentais.

Tabela 5.6. Comparativo de resultados dos modelos discutidos.

Pureza Porcentagem Total
Mel B de Cristais AM cv (Soma)
Modelo 1 3 5 1 1 10
Modelo 2.1 1 5 5 1 12
Modelo 2.2 3 1 5 1 10
Regresséo 5 0 0 0 5

Fonte: Acervo Pessoal

Através da comparacdo apresentada na Tabela 5.6, é possivel concluir que os trés modelos
fenomenoldgicos propostos apresentaram capacidades semelhantes de predicao dos resultados
experimentais, cada um com uma desvantagem em determinado aspecto: Modelo 1
superestimou o tamanho dos cristais, 0 Modelo 2.1 superestimou o teor de pureza do Mel B e

0 Modelo 2.2 subestimou a fragdo massica dos cristais camara a cdmara. Futuras investigacdes
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podem ser feitas criando um modelo misto com parte do volume simulado como tanques de
mistura perfeita seguido de uma etapa de tubos de fluxo pistonado.

Embora os trés modelos tenham potenciais similares, uma modelagem deve ser escolhida
para a avaliagdo de condicGes de operacdo apresentada no Capitulo 6 deste trabalho. Ume vez
que a pesquisa em questdo tem por objetivo possibilitar as usinas a predicdo de caracteristicas
granulométricas e de fracdo massica de cristais que sdo de dificil medicdo no dia-a-dia da
fabrica e, levando esta necessidade em consideracdo, recomenda-se a aplicacdo do Modelo 2.1
para caracteristicas de fracdo massica e tamanho dos cristais gerados. Este modelo pode ser
complementado pela aplicagdo da Equacdo de Regressdo Linear para estimativa do teor de
pureza do Mel B, uma vez que esta equacao apresentou resultados coerentes com os valores
experimentais, com 0s menores erros relativos.

Devido as condigdes de operagdo do cozedor continuo horizontal de tubos verticais da
Bosch, com 12 camaras em série, a aproximacdo do equipamento a um regime de fluxo
pistonado conforme apresentado no Modelo 2 pode ser mais adequada. Ao levar em
consideragdo que a massa deve se misturar ao mel alimentado e seguir recebendo energia ao ser
transferida através de tubos, considerando uma etapa de aquecimento, evaporacao e posterior
cristalizacdo, o Modelo 2 busca representar com maior fidelidade as diferentes etapas de
transformacéo dentro do equipamento.

Uma desvantagem do Modelo 2 em comparagdo ao Modelo 1 trata do tempo de
processamento necessario para realizacdo das simulagdes. Por se tratar de um problema de valor
inicial, a resolucdo do Modelo 2 através do Método de Euler demanda passos (“h’) pequenos e
incrementais, de modo que a simulacdo das 12 cdmaras do CVP para um dado conjunto de
condigdes de operacdo demora aproximadamente 30 segundos, de modo que para simular um
conjunto de 96 cenarios, os Modelos 2.1 e 2.2 devem demorar entre 40 a 50 minutos. O tempo
de processamento pode ser reduzido caso o equacionamento seja resolvido em software
matematico como Scilab ou Matlab, especializados na resolucdo de sistemas de equacdes

diferenciais.

5.4. Comparativo entre dados selecionados para ajuste dos Modelos 1 e 2

Conforme mencionado no Capitulo 3, para ajuste dos modelos foram selecionados 50
pontos da Safra 2, distribuidos entre os meses de maio a outubro. Para avaliar a sensibilidade
dos Modelos 1 e 2 aos pontos determinados para o ajuste, sdo propostos trés conjuntos de dados
para ajuste, distribuidos ao longo da Safra 2 conforme demonstrado na Tabela 5.7. Para escolha

dos pontos usados nos 3 ajustes, lan¢ou-se mao da fungao “ALEATORIOENTRE” do Excel.
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Tabela 5.7. Distribui¢éo dos conjuntos de pontos testados para ajuste dos Modelos 1 e 2.

Ajustel  Ajuste2 Ajuste3 Safra?2

Maio 12 10 10 23
Junho 8 8 10 19
Julho 11 10 10 22
Agosto 7 8 10 17
Setembro 7 9 10 21
Outubro 5 5 10 11
Total 50 50 60 113

Fonte: Acervo Pessoal.

Para 0 Modelo 1, a escolha das médias diarias usadas para ajuste nao teve influéncia sobre
o0 ajuste do parametro “A” que multiplica o teor de impurezas, impactando o parametro “B” em
até 0,45%, conforme ilustrado na Tabela 5.8. Entende-se que os valores de RZ e erro médio
estdo mais sujeitos aos pontos escolhidos, mas apresentam valores compativeis com aqueles

encontrados na validagcdo com 96 pontos das Safras 1 e 2.

Tabela 5.7. Resultados comparativos de ajuste de parametros do Modelos 1

Parametro Parametro R2 Erro Erro Erro
“A” “B” Medio <5% Maximo
Ajuste 1 -22,55 11,50 57,2% 2,32% 88% 8%
Ajuste 2 -22,55 11,51 62,9% 2,33% 88% 9%
Ajuste 3 -22,55 11,55 64,1% 2,63% 88% 10%

Fonte: Acervo Pessoal.

Para 0 Modelo 2, o resultado é semelhante aquele do Modelo 1, conforme ilustrado na
Tabela 5.9, de como que a mudanga dos pontos usados para ajuste ndo afeta o parametro “A”,

mas gera variacdes em “B” na ordem de 1% do valor.

Tabela 5.8. Resultados comparativos de ajuste de parametros do Modelos 1

Parametro Parametro R Erro Erro Erro
“A” “B” Médio <5% Maximo
Ajuste 1 -20,10 11,50 51,8% 2,32% 86% 9%
Ajuste 2 -20,10 11,56 58,8% 2,50% 86% 10%
Ajuste 3 -20,10 11,62 58,7% 2,50% 85% 10%

Fonte: Acervo Pessoal.

Para ambos os modelos, o pardmetro “A” que multiplica a fracdo de impurezas ndo se
alterou com a escolha dos pontos aplicados para ajuste, havendo variagbes no parametro
cinético “B” inferiores a 1,1% do valor ajustado. Portanto, o ajuste 1 pode ser mantido
compreendendo que as variacdes dos parametros ajustaveis com base no conjunto de dados

aplicados ndo devem influenciar as conclusdes deste trabalho.
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6. SIMULACAO E ANALISE DA OPERACAO DO CVP DE MASSA B

Uma vez validado e escolhido o Modelo a ser aplicado, este trabalho visa a construcdo de
resultados e discussdo a respeito das condi¢Ges de operacdo tipicas de um cozedor continuo de
Massa B em usina produtora de agucar no sudeste Brasileiro. Para a construcdo deste capitulo,
tomaram-se como base o0s calculos realizados através da aplicagdo do Modelo 2 proposto neste
trabalho, simulando as condicGes testadas para os 96 pontos de operac¢do distribuidos entre as
Safra 1 e 2 usados para validagdo do modelo. Desta forma, ao testar as propostas em um
conjunto de pontos diversos, este trabalho busca representar a diversidade de uma safra
acucareira no Brasil e tirar conclusdes que sejam aplicaveis levando em consideracdo 0s

diferentes periodos de operacéo.

6.1. Andlise da Influéncia do teor de pureza na Velocidade de Crescimento dos

Cristais

Nos capitulos anteriores € apresentado que para o ajuste da Equacdo 06 de taxa de
crescimento massicos dos cristais, a constante experimental ajustavel que multiplica o teor de
pureza apresentou valor negativo, contrariando o esperado e podendo abrir margem a
interpretacéo de que a velocidade linear de crescimento dos cristais aumentaria com a redugéo
do teor de pureza. Também havia sido apresentado na Figura 4.3 que independente do teor de
pureza de alimentacdo do Mel A, o delto teor de pureza entre os meis (pureza Mel A — teor de
pureza Mel B) era um valor estavel.

A fim de compreender a influéncia do teor de pureza de alimentacdo do Mel A no CVP
na velocidade de crescimento linear dos cristais, optou-se pela criagdo de uma velocidade média
logaritmica (Gm) da velocidade linear (G) em todas as camaras, conforme a Equacéo 58 a seguir.
A velocidade média do CVP para cada um dos 96 pontos distribuidos entre Safra 1 e Safra 2
calculados (Gm) foi comparada com o teor de pureza do Mel A alimentado ao CVP, como
apresentado na Figura 6.1.

12
G,, = exp (W) Eq. 58

A andlise da Figura 6.1 associada a uma avalia¢do dos dados simulados demonstra que,
embora haja alguns pontos com velocidade maior, 86% dos pontos avaliados apresentaram
velocidade entre 1,5E-05 e 2,5E-05, sendo que ndo h& uma clara tendéncia de aumento ou

declinio da velocidade em funcédo do teor de pureza do Mel A alimentado.

78



Figura 6.1: Comparativo da média logaritmica da velocidade linear de crescimento dos
cristais em funcgéo do teor de pureza do Mel A alimentado ao CVP
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Fonte: Acervo Pessoal

Portanto, os dados avaliados demonstram que a meédia logaritmica de velocidade de
crescimento linear dos cristais e consequentemente a cinética de cristalizacdo ndo parece ser
profundamente impactada pelas pequenas variagdes de teor de pureza do Mel A que acontecem
ao longo da safra, mas sim pela vazéo de vapor alimentada ao equipamento a qual se relaciona

com a incrustacdo dos tubos que dificulta as trocas térmicas.

6.2. Anélise da Curva de Brix Total

Durante a avaliacdo dos dados industriais apresentada no Capitulo 4 deste trabalho, um
ponto que chamou a atencao diz respeito a escolha da curva de brix total cdmara a cdmara, uma
vez que este set point é de fundamental importancia para a produtividade do equipamento e
qualidade dos cristais produzidos. A analise paramétrica de um CVP para Massa A demonstrou
que o correto controle da supersaturacdo cAmara a cdmara seria o principal parametro para
garantia de qualidade e produtividade do equipamento (Hassani, Saidi & Bounahmidi, 2001).

Apesar da importancia da curva de brix total definida para operagdo com o CVP, em
acompanhamento das operacdes do cozedor continuo, notou-se que a curva de brix total € dada
pelos operadores de acordo com sua experiéncia, sem haver padrdes que suportem esta decisao.
Desta forma, vislumbrou-se a oportunidade de analisar algumas propostas de curva de brix total,
avaliando seu efeito sobre o produto e definindo orientagdes que padronizem a selecao de curva
de brix total no equipamento.

Para a avaliacdo da curva de brix total, partiu-se da compreenséo a respeito da decisdo de
set point do brix total da dltima camara do CVP. O brix total da Gltima cdmara é fator

determinante para a porcentagem de massa cristalizada, de modo que ao aumentar o brix final
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tende-se a aumentar a massa cristalizada. Por outro lado, a elevagéo de brix e de porcentagem
de cristais é responsavel pela dificuldade de escoamento do produto até a centrifuga e a boa
distribuicdo da massa durante a centrifugacgéo.

Embora para a instalacdo do modelo de cozedor continuo de tubos verticais fornecido
pela Bosch seja recomendada a aplicacdo de bomba para remoc¢édo da Massa B cristalizada do
CVP enviando-a aos cristalizadores horizontais, € comum que em usinas tradicionais a
transferéncia da Massa B entre o cristalizador e as centrifugas continuas seja feita por
gravidade. Desta forma, é importante que a viscosidade e densidade da massa possibilitem o
escoamento gravitacional. Assim, o brix da massa cristalizada deve estar entre 91% e 93%,
conforme exemplificado em Moor & Hulley, 2012 e verificado a partir da analise dos dados

industriais cedidos pela Sdo Martinho S. A. e apresentado na Figura 6.2.
Figura 6.2: Distribuicao de brix total da camara 12
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Fonte: Acervo Pessoal

A avaliacdo dos dados industriais também demonstrou que a selecdo do brix total
desejado para a camara 12 é influenciada pelo teor de pureza do Mel A, de modo que quanto
maior o teor de pureza, maior o brix escolhido. Esta relacdo, apresentada na Figura 6.3, pode
ser explicada porque no pico de teor de pureza da safra no sudeste, durante o inverno, é comum
que a cana atinja seu pico de maturacdo com menor teor de agua a ser evaporada, de modo que
ha& mais vapor e area de troca térmica disponiveis para producao de acucar a medida que 0 mix

se torna mais agucareiro, possibilitando a producdo de massa com brix superior. Para levar este
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fator em consideracdo, propde-se a aplicacdo de uma regresséo linear em funcdo do teor de

pureza do Mel A para decisdo do brix final.

Figura 6.3: Regresséo linear do brix da camara 12 em fungéo do teor de pureza do Mel
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Fonte: Acervo Pessoal
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A principio, foram comparados os resultados de porcentagem massica de cristais e

tamanho médio dos cristais para trés cenarios diferentes para o valor de brix total da Camara

12, sendo um deles o valor real praticado enquanto os outros dois sdo um valor fixo de 91,80%

e um valor calculado a partir do teor de pureza do Mel A através da Equacdo 59. Os resultados

de distribuicdo das curvas geradas a partir destes cenarios podem ser apreciados na Figura 6.4.

Figura 6.4: Comparativo de Porcentagem de Cristais variando o método de selecdo do
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Fonte: Acervo Pessoal

brix;_,, = 0,3437Pureza 4 + 65,848

Eq. 59

A partir da Figura 6.4 nota-se que a padronizacdo do brix total escolhido para a cdmara

12 foi responsavel por uma menor dispersdo da porcentagem de cristais da Massa B. Caso a

Equacéo 59 fosse aplicada, haveria um aumento de aproximadamente 2% na porcentagem de

cristais produzida, mantendo um desvio padréo inferior aquele da distribuigdo original. A partir

desta analise, recomenda-se a adoc¢do desta Equacédo para a determinacdo do brix total da ultima

camara a partir do teor de pureza do Mel A alimentado.

Para garantir padronizacdo dos resultados, todos os cenarios simulados contemplaram

brix inicial (cdmara 1) de 85% e brix final calculado pela Equagéo 59. A fim de avaliar a

influéncia da curva de brix total no resultado do cozedor continuo, cinco curvas de brix foram

propostas conforme apresentado na Figura 6.5 e representado na Figura 6.6. A decisao por estas

curvas partiu da premissa de que o brix total de cada camara precisa ser sempre maior que

aquele da camara anterior.

Figura 6.5: Curvas de brix total avaliadas
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Figura 6.6: Representacgdo gréafica das curvas de brix total avaliadas
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Fonte: Acervo Pessoal

Uma vez definidas as curvas de brix total a serem avaliadas, elas foram aplicadas aos
dados industriais, mantendo as condicGes originais de pressdo e vazdo de vapor, bem como as
condicdes originais de alimentacdo da massa precursora e pressao do CVP. Assim, foi possivel
avaliar o papel da variagdo das curvas de brix total definidas nos resultados de produgéo de
cristais B (magma), porcentagem de cristais da Massa B e tamanho médio dos cristais.

A Figura 6.7 representa o comparativo de resultados de porcentagem de cristais na massa
B produzida quando testadas as cinco curvas de brix propostas em comparagdo com as curvas
originais da S&o Martinho S. A. e das curvas originais modificando o brix da CAmara 12 através

da Equacéo 59.

Figura 6.7: Comparativo normalizado da distribui¢éo de porcentagem de cristais para
as curvas de brix propostas
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Fonte: Acervo Pessoal

A avaliacdo da Figura 6.7 permitiu inferir que as curvas de brix testadas, as quais possuem
em comum o mesmo brix final da cdmara 12 calculado pela Equagédo 59, resultaram em um
pequeno impacto no resultado de porcentagem de cristais ao final da cristalizacdo da Massa B
no CVP. A pequena variacdo da porcentagem de cristais nas diferentes curvas propostas
demonstra que a porcentagem de cristais ao final da cristalizacdo (e consequentemente o teor
de pureza do Mel B) ¢ influenciada principalmente pelo brix final adotado, havendo um impacto

menor dos valores de brix intermediérios.
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Ainda assim, aplicando um teste T pareado entre as curvas, de duas em duas, é possivel
afirmar que as curvas 2 e 5, as quais sao baseadas em um crescimento rapido de brix nas cdmaras
iniciais com aumentos incrementais pequenos nas camaras finais, se diferenciam das demais
quanto a porcentagem de cristais, atingindo resultados em média, aproximadamente 0,15%
menores.

Embora a porcentagem de cristais seja um fator importante para garantir uma boa
recuperacdo da sacarose presente no mel, € necessario avaliar a producdo de cristais na Massa
B na forma de vazdo de cristais (yk) deixando o CVP. A Figura 6.8 a seguir representa a
distribuicéo de resultados normalizados de vazao de cristais. A anélise desta figura demonstra
que a producdo, assim como a porcentagem de cristais, varia menos com as diferentes curvas

de brix total adotadas, do que com o valor do brix final.

Figura 6.8: Comparativo normalizado da distribuicéo de Vazao de Cristais de Sacarose

para as curvas de brix propostas
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Fonte: Acervo Pessoal

Em avaliacdo de teste T pareado, de duas em duas, as curvas 2 e 5 novamente
apresentaram resultados estatisticamente inferiores aos demais. Enquanto isso, a curva 4, com
aumentos pequenos de producdo nas camaras iniciais seguida de elevacao pronunciada de brix
nas cadmaras finais, apresentou resultados com ganho médio de 0,12% quando comparado a
curva original com aplicacédo da Equacéo 59 para estimativa do brix da camara 12.

Por fim, foram avaliadas as divergéncias entre as distribuicdes de tamanho médio dos

cristais para as curvas propostas, conforme demonstrado na Figura 6.9.
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Figura 6.9: Comparativo normalizado da distribui¢cdo de Tamanho Médio dos Cristais

para as curvas de brix propostas
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Fonte: Acervo Pessoal

A avaliacédo da Figura 6.9 demonstrou que ha influéncia da curva de brix sobre o tamanho
médio dos cristais. Através da andlise de variancias ONE-WAY ANOVA identificou-se que as
médias das distribuicdes eram diferentes entre si, de modo que as curvas 3 e 4, focadas em
aumento lento do brix inicialmente com rapida aceleracdo ao final, foram aquelas que
demonstraram as menores médias de tamanho médio dos cristais, cerca de 4% menores que 0
valor original. Os resultados de avaliacdo de médias sdo demonstrados graficamente na Figura
6.10.

E interessante notar que ao contrario da porcentagem de cristais e producdo de massica
de cristais, o tamanho médio dos sélidos sofre pouca influéncia do brix final, de modo que nédo
se observam diferencas entre a granulometria original e aquela que segue a mesma curva de
brix original com alteracdo do brix da camara 12.

Por fim, percebe-se que a curva de brix adotada na S&o Martinho S.A., baseada na
experiéncia operacional, estaria entre a curva 5 e a curva 1, com um aumento de brix
pronunciado nas primeiras cdmaras seguido de uma tendéncia linear, com aumento mais
pronunciado na cdmara 12. Esta curva parece ter proporcionado um tamanho médio dos cristais

comparavel aquele das curvas 2 e 5.
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Figura 6.10: Grafico de Intervalo de Confianca entre Médias das distribuigdes
normalizadas de tamanho médio dos cristais (AM).
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Figura 6.11: Brix total médio camara a cAmara original.
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As analises feitas foram resumidas na Tabela 6.1, em que notas de 1 a 5 foram atribuidas
para os resultados das simulacdes no tocante a porcentagem de cristais, vazdo massica de
cristais e tamanho médio dos cristais, sendo nota 5 atribuida aos valores mais altos e nota 1 aos
valores mais baixos. Ao final, os cenarios foram ranqueados de acordo com a soma de suas

notas.
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Tabela 6.1. Comparagéo de resultados das curvas de brix propostas.

Porcentagem Vazéo Tamanho Nota
Curva de brix total de cristais Cristais  Médio (AM) Final
Original 1 1 5 7
Curval - Linear 5 4 3 12
Curva 2 - Crescimento mais rapido no inicio 4 2 5 11
Curva 3 - Crescimento mais rapido no final 5 4 1 10
Curva 4 - Crescimento rapido no final 5 5 1 11
Curva 5 - Crescimento rapido no inicio 4 3 3 10
Original alterando brix cAmara 12 (Eqg. 59) 5 4 5 14

Fonte: Acervo Pessoal

A analise da Tabela 6.1 deixou evidente que fatores relacionados a produtividade, como
a porcentagem de cristais e vazdo massica de cristais deixando o CVP, sdo fortemente
influenciados pelo brix final no equipamento, havendo pequenas oscila¢fes de acordo com o
brix adotado nas camaras anteriores. Ja para a granulometria, um crescimento de brix mais
rapido no inicio, seguido de aumentos menores ao final do equipamento parece ser mais
adequado, sendo necessario haver sempre o cuidado para evitar que nas camaras iniciais em
que o teor de pureza do meio é maior, 0 aumento de brix ndo seja tdo abrupto a ponto de garantir
condigdes para a nucleacdo (o > 1,40) na Massa B.

A partir da Tabela 6.1, a melhor opgao seria manter as curvas de brix originais corrigindo
o0 valor aplicado na Camara 12. No entanto, como a curva original ndo se baseia em uma
equacao, por exemplo, como as demais curvas, acredita-se que adotar o padrédo linear (Curva
1) com correcdo do brix da ultima cAmara a partir do teor de pureza do Mel A alimentado seria
a opcdo mais recomendada, mesmo porque a Massa B ainda deve passar por processos de
crescimento dos cristais, de modo que uma granulometria 1,5% menor ndo seria um resultado

problematico frente a possibilidade de aumentar em até 2% a produtividade do equipamento.

6.3. Anélise do Numero de Camaras

Um outro fator avaliado durante a analise dos dados industriais diz respeito ao nimero de
camaras usadas do equipamento. O Cozedor continuo de 12 cadmaras fornecido pela sul-africana
Bosch possui a flexibilidade de operar com apenas um dos lados do equipamento (6 camaras),
0 que é oferecido pelo fornecedor como uma alternativa para os momentos de limpeza do
equipamento para remogéo de incrustacdes. A fim de compreender a perda de capacidade do
equipamento ao operar desta forma, o cozedor continuo foi simulado considerando operacao

com apenas 0 Lado A (Camaras 1 a 6). O brix total da camara 1 assumido foi 85% e a curva de
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brix n°1 foi obedecida. A vazdo de massa precursora alimentada foi reduzida a metade dos
valores originais.

A Figura 6.12 a seguir apresenta um comparativo das principais variaveis avaliadas
(producdo, tamanho medio dos cristais e porcentagem de cristais) para o Cenério 1 em que
simulou-se a operagdo do cozedor continuo com 6 cdmaras. As variaveis apresentadas na Figura
6.9 foram normalizadas tomando como base a média de producdo, AM e porcentagem de

cristais original dos 96 pontos operando com 12 camaras sem reducdo de producéo.

Figura 6.12: Comparativo normalizado das principais variaveis do cenario 1 — cozedor

continuo operando com 6 camaras e marcha reduzida.
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Fonte: Acervo Pessoal

A Figura 6.12 demonstra que para as condicdes citadas é esperado que o cozedor continuo
atinja aproximadamente 63% de sua producdo média de Massa B, sendo que a porcentagem de
cristais € reduzida em 1% devido a esta mudanca, com reducdo de 25% no tamanho médio dos
cristais.

Embora a deciséo de operacdo com apenas um lado do CVP seja interessante para 0s
momentos de limpeza, em safras mais alcooleiras em que a producgdo de agUcar € reduzida, as
usinas se deparam com a mesma questdo sobre qual o nimero de camaras ideal. Para responder

a esse questionamento, simulou-se um cozedor continuo operando com 12 camaras e
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alimentacéo reduzida. O brix total da cAmara 1 é 85% e a curva de brix n°1 foi obedecida. A

vazdo de massa precursora alimentada foi reduzida a metade dos valores originais. Para garantir

menor producéo, reduziu-se a vazado de alimentacdo de vapor nos dois lados, multiplicando-a

por um fator ajustado para que as producdes do Cenario 1 e 2 fossem semelhantes. Este fator

foi 0,631.

A Figura 6.13 demonstra 0 comparativo das principais variaveis avaliadas (producao,

tamanho médio dos cristais e porcentagem de cristais) para o Cendario 2 em que € simulada a

operagdo do CVP com as 12 camaras em marchas baixas. As variaveis apresentadas na Figura

6.13 foram normalizadas tomando como base a média de producdo, AM e porcentagem de

cristais original dos 96 pontos operando com 12 camaras sem reducdo de producéo.

Figura 6.13: Comparativo normalizado das principais variaveis do cenério 2 — cozedor
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A Figura 6.13 aponta que para uma producgdo equivalente a 62% da producdo média do

cozedor continuo em capacidade total, o CVP seria capaz de produzir uma Massa B com

porcentagem de cristais e tamanho médio dos cristais ligeiramente maiores que a média de
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operacdo normal do equipamento, com ganhos médios de porcentagem de cristais de
aproximadamente 1,6% e cristais de sacarose em média 4% maiores.

O comparativo entre as Figuras 6.12 e 6.13 apontam que em uma situacdo de reducdo de
marcha, para uma producao de aproximadamente 62% da producdo média do cozedor continuo
em capacidade total, ndo ha perdas em operar com um lado do equipamento no tocante a
porcentagem de cristais. No entanto, ao operar com um lado por vez do CVP, apesar dos ganhos
em logistica de limpeza, pois ndo haveria a necessidade de paradas completas do equipamento,
h& evidente reducdo no tamanho médio dos cristais, a qual poderia ser contornada com
cristalizacbes de Massa A mais longos ou através da alimentacdo de uma massa mais
desenvolvida ao equipamento.

Conclui-se assim que durante os periodos de limpeza do CVP é recomendada a parada de
um dos lados do equipamento por vez, mantendo aproximadamente 60% da producdo com
cristais mais finos, o que pode ser contornado com a alimentacéo de uma massa precursora mais
desenvolvida (com tamanho médio maior) ou maior tempo de cristalizacdo na Massa A. No
entanto, em momentos de baixa producdo da fabrica de agUlcar, recomenda-se avaliar se a perda
de granulometria é fator determinante para justificar a operacdo do equipamento com suas 12

camaras.
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7. CONCLUSOES

Este trabalho apresentou a proposta de estudar um cozedor continuo horizontal de
maltiplas camaras de Massa B aplicado em uma usina tipica do sudeste brasileiro, avaliando o0s
dados industriais e tendéncias do equipamento, modelando o cozedor continuo e realizando
analises e inferéncias a partir da simulacédo de diferentes condi¢cdes de operacao.

A partir da analise dos dados industriais cedidos em regime de confidencialidade pela Séo
Martinho S.A., foi possivel notar a forte correlacdo entre a varidvel resposta analisada, o teor
de pureza do Mel B, e o teor de pureza da solucdo alimentada (Mel A), a vazéo de vapor
alimentado e o brix total determinado para a Gltima camara do CVP, com a proposi¢éo de uma
equacdo para predicdo do comportamento do teor de pureza do Mel B. Também foi possivel
concluir que a velocidade de crescimento linear dos cristais de Massa B é da ordem de 2E-05
m/h e parece sofrer poucas alteragdes com as oscilacdes tipicas do teor de pureza do Mel A.
Por fim, a avaliacdo dos dados industriais demonstrou a oportunidade de criacdo de heuristicas
para a definicdo da curva de brix total cdmara a cAmara a ser introduzida como estratégia de
controle do CVP.

Em um segundo momento, duas possiveis modelagens fenomenoldgicas foram
introduzidas, ajustadas e avaliadas. A primeira delas foi proposta assumindo o CVP como um
conjunto de 12 tanques de mistura perfeita em série, sendo a mesma abordagem apresentada
em trabalhos anteriores. O Modelo 2 baseou-se na busca pelo regime plug flow do equipamento,
entendendo-o como um tubo de area circular unitaria com 12 alimentacdes de mel e saida de
vapor, operando em fluxo pistonado. As duas modelagens propostas, ap6s ajustadas,
apresentaram boa capacidade de predi¢do da performance do equipamento, com erros médios
inferiores a 3% para a predicdo do teor de pureza do Mel B e mais de 80% dos erros inferiores
a 5%, bem como demonstrando habilidade para acompanhar a curva de crescimento dos cristais
camara a camara. Embora os dois modelos sejam semelhantes, este trabalho recomenda a
aplicacdo do Modelo 2 com os pardmetros cinéticos ajustados através do Modelo 1, por ser
aquele que melhor modelou a porcentagem de cristais camara a cdmara e o tamanho médio dos
cristais de sacarose.

Ao final, uma vez que o0 modelo escolhido foi ajustado e validado, este trabalho se dispds
a avaliar modificagbes na curva de brix total do CVP e seus impactos, concluindo que a
producdo massica de cristais é bastante dependente do brix da Gltima camara, porém a
granulometria € impactada pelo formato da curva de brix adotada, sendo que afinal foi

recomendada a aplicacdo de uma curva linear. Além disso, uma avaliacdo comparativa
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demonstrou que a operagdo de apenas um dos lados do CVP reduz a producdo media do
equipamento para 63% e gera uma perda de 25% no tamanho médio dos cristais. Logo, a op¢édo
de trabalhar com 6 camaras é recomendada somente nos momentos de parada para limpeza do

cozedor continuo de Massa B.
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8. SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS

Conforme ja enunciado anteriormente, embora a opera¢do com cozedores continuos
esteja se popularizando no setor sucroenergético brasileiro e ganhando o espaco antes reservado
aos cozedores do tipo batelada alimentada, ainda h& poucas publicacdes relacionadas ao tema,
sendo que os trabalhos em geral se dedicam as cristalizacGes de solu¢des mais puras, como a
cristalizacdo para refino ou para a Massa A, devido a maior facilidade de reproducdo em
laboratdrio.

O Brasil, enquanto maior produtor histdrico de sacarose cristalizada, tem potencial para
estar na vanguarda do assunto, uma vez que ha instalados mais de 50 CVPs em territorio
nacional. Este avanco cientifico pode embasar ganhos em produtividade e flexibilidade de suas
fabricas de acUcar brasileiras, tornando o produto mais competitivo. Desta forma, a partir deste
trabalho, ressalta-se a importancia da parceria entre universidades e setores estratégicos da
industria brasileira, como o sucroenergético.

A partir da realizacdo deste trabalho, algumas lacunas de conhecimento foram
identificadas, bem como oportunidades de avanco no tema. Encontram-se elencados neste
capitulo algumas sugestdes para trabalhos futuros:

e Estudo de cinética de crescimento dos cristais em meios de baixo teor de pureza,
como a Massa B e C, compreendendo o papel das impurezas na velocidade de
crescimento e morfologia dos cristais em meios esgotados.

e Simulacdes dinamicas do CVP aplicando o modelo de fluxo pistonado para
definicdo de estratégias de controle avangado a partir de perturbagdes tipicas de
usinas brasileiras (pureza do mel, oscilagfes na pressdo de vapor vegetal VV2).

e Estudos de morfologia dos cristais ao longo do cozedor continuo, apontando a
importancia de fendmenos como aglomeracéo, quebra, dissolucéo e nucleagdo no
crescimento dos cristais.

e Estudos comparativos entre as tecnologias populares no mercado para cozedores
continuos, demonstrando as vantagens e desvantagens de conceitos diferentes no
projeto destes equipamentos.

e Reproducado experimental e modelagem do processo de cristalizacdo de sacarose
em um equipamento de fluxo pistonado com multiplas alimenta¢6es de solucéo

saturada.
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ANEXO I: Equacdes auxiliares aplicadas para modelagem de cozedor continuo

1. Estimativa de Densidade (Castro et al, 2019)

_ (brix * (2 + brix)) _ (T - 20) _
psor = (1 +222222200) (1 — 0,036 *(160_T)) +1000 (-1 +

—6,927x107° brix?—1,164x10"% brix)(pureza—1)
e

_ (1,59 psol)
pmaSSa -

1'59_377]{
(1.59-ps01)

2. Estimativa de Temperatura de Ebulicdo a partir da pressdo de operacéo
(regresséo linear a partir de Araujo, 2009)
T = 22,485 x In(P) + 100,16

3. Estimativa de Calor de Vaporizagao (regressao linear a partir de Araujo, 2009)
Hyqp = (—13,54 X In(P) + 538,35) X 4,184

4. Estimativa de Elevacdo do Ponto de Ebuli¢cdo (Hugot, 1986)

30+100xbrix ( 0,54(1,0132—Pyq.)X75,01 )
103,6—100xbrix 229— (1,0132—Pyyqc) X 75,01

EPE = 0,025 X brix X

5. Estimativa de Capacidade Calorifica (Hugot, 1986)
Cp = (1 — 0,0056 * brix) x 4,184
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ANEXO II: Resultados de Testes de Aproximacdo dos Dados & Distribui¢cdo Normal

1) Avaliacdo de aproximacdo a distribuicdo normal dos dados de teor de pureza do Mel B

experimental e calculado através da regressdo linear proposta, para 0s 146 pontos experimentais. Nota-

se que as duas distribuicbes ndo passam no teste Anderson-Darling mas podem ser aproximadas a

normal por ndo se desviarem das linhas limitantes.

Pureza Mel B: Experimental e Regressao
Normal - 95% Cl

99,9

Mean StDev
57.50 1926 146 2.234 <0005
5748 1565 146 4.373 <0,005

Variable
~—®— Pureza Mel B
® — Pureza Mel B Reg

N

AD

p

£
g,. 70
@ 60
T S0
3 4
s 30
= 20
10
5
1
01 Ll L
50 52 54 56 58 60 62 64 66
Pureza do Mel B (%)
2) Este teste foi aplicado aos 96 pontos de validacdo no Capitulo 5 para as amostras de

teor de pureza do Mel B experimental, calculados pelos Modelos 1, 2.1 e 2.2 e através da regressao

linear. Os dados calculados através do Modelo 1 e 2 sdo normais, enquanto os dados experimentais e da

regressao podem ser aproximados por uma normal por ndo se desviarem dos limites para a maioria dos

pontos.

Pureza do Mel B: Experimental, Modelo 1, 2.1 e 2.2 e Regressao

Normal - 95% Cl

99,9

Mean StDev
57,69 1,862
57,79 2,609
54,73 2,073
57,67 254
57.42 1562

Porcentagem

60 70
Pureza Mel B

Variable
—®— Pureza Exp
— ® — Pureza Mod1
+-- Pureza Mod2.1
—& — Pureza Mod2.2
»— Pureza Regressao

N
96
96
96
96
96

AD
1022
0.236
0,313
0.219
2,563

P
0,010
0,785
0,543
0,834
<0,005
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3) Avaliagdo de aproximacao a distribuicdo normal das curvas de porcentagem de cristais
experimental e estimadas através dos Modelos 1, 2.1 e 2.2. Todas as distribui¢cdes sdo normais.

Porcetagem de Cristais: Experimental, Modelo 1, Modelo 2.1e 2.2
Normal - 95% Cl

99

Variable
—&— PC Exp
95 — @ — pC Mod1
--#-- PC Mod2.1
< —&— PC Mod2.2
80 Mean StDev N AD P
£ 70 0.3243 0,09839 12 0403 0301
(7] 03121 003844 12 0,182 0.889
% 60 0,3392 006815 12 0.287 0557
E 50 0.2654 007803 12 0,165 0,921
S 40
g 30
20
10
5
1 f / A
0,0% 50,0%
Porcentagem de Cristais (%)
4) Teste de aproximacdo das distribuicbes de tamanho médio dos cristais (AM)

experimentais e calculadas pelos Modelos 1, 2.1 e 2.2. Todas as distribuigdes sdo normais.

Tamanho Médio dos Cristais: Experimental, Modelo 1, Modelo 2.1e 2.2
Normal - 95% Cl

99 T T 77 a 7 7

s Variable
s —&— AM Exp
% : - |- AM1
, %o AM 2.1
& e —A— AM 22
80 Mean StDev N AD P
£ 70 647,3 1571 12 0,534 0,135
a 7718 1849 12 0,199 0,851
? 60 5076 5233 12 0,171 0,909
E 50 5647 66,16 12 0,197 0,854
1}
9 40
!:?. 30
20
10
5
1 v, L] LI
0 1000

Tamanho médio dos cristais
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5) Teste de aproximacdo das distribuicBes de coeficiente de variacdo do tamanho dos

cristais (CV) experimentais e calculadas pelos Modelos 1, 2.1 e 2.2. Todas as distribuices sdo normais,

com excecdo daquela do Modelo 1.

99

Porcentagem
o
<

Coeficiente de Variagdo: Experimental, Modelo 1, Modelo 2.1e 2.2

Normal - 95% Cl

50,0%
Coeficiente de variagéo

Variable
—&— CV Exp
— 85— CV1
--4-- CV 21
—h—Cv22

Mean  StDev N
03930 0,09357 12
02809 0,04940 12
03053 0,05354 12
0,3053 0,05354 12

AD
0,380
0,978
0479
0479

0,344
0,009
0,191
0,191

6) As figuras a seguir demonstram, em ordem, a avaliacdo de aproximacéo a distribuicao

normal para os dados de vazdo normalizada dos cristais, porcentagem de cristais normalizada e tamanho

médio normalizado dos cristais. A analise demonstrou que a vazdo dos cristais € representada por uma

normal, enquanto o tamanho médio dos cristais e porcentagem de cristais serdo aproximados a normal

sem prejuizos nas analises comparativas por possuirem a minoria pontos que se distanciando dos limites.

99.9

Porcentagem
w
(=]

01

Vazao de Cristais
Normal - 95% Cl

0,75 1,00 1,25
Vazéo de Cristais Normalizada

1,50

Variable
®— Original
—#®— Curval
--#-- Curva 2
A — Curva 3
—®— Curva 4
<4 Curva b

¥ — Orig. Eq.59

Mean StDev N

1 01344 96
1013 01329 96
1011 01325 96
1,013 01321 96
1,014 01326 96
1,012 01326 96
1,013 01329 96

AD
0.264
0,208
0,205
0,202
0,210
0,205
0,205

0,692
0.862
0.870
0.876
0,857
0.868
0.868

101



Porcentagem

Porcentagem

999 |

99

95
20

80
70
60
50

30
20

01
0,7

999 |

99

Porcentagem de Cristais
Normal - 95% Cl

P L L +
0,8 1.0 1.1 1.2 13
Porcentagem de Cristais Normalizada

Tamanho Médio dos Cristais
MNormal - 95% Cl

1,0 11 1,2
Tamanho médio dos Cristais Normalizado

Mean

-

1,020
1018
1,020
1,020
1018
1,020

—o—
P
*
A
[

4
v

Mean
1
0,9854
1,001
0,9513
0,9619
0.9986
1,000

Variable
Original
Curval

Curva 2

Curva 3

Curva 4

Curva 5

Orig. Eq.59
StDev N AD

006583 96 0,732

0,03691 96 1331

0,03673 96 1212

003498 96 1322

0,03605 96 1,382

0,03675 96 1239

0,03703 96 1333

Variable

Original

Curva 1

Curva 2

Curva 3

Curva 4

Curva 5

Orig. Eq.59
StDev N AD

0,04259 96 1,607

0,04385 96 1,249

0,04363 96 1468

0,04594 96 1,102

0,04515 96 1,127

0.04361 96 1.449

0.04261 96 1,640

0,055
<0,005
<0,005
<0,005
<0,005
<0,005
<0,005

<0,005
<0,005
<0,005

0,007

0,006
<0,005
<0,005
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