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RESUMO

A constante mudanca das exigéncias ambientais no sentido de aprimorar a
sustentabilidade da 4gua € a motivacao para o desenvolvimento do presente trabalho.
Para o setor sucroalcooleiro, em particular, observa-se que a taxa de captacéo de
agua para suprir as demandas do processo industrial ainda ndo vai de encontro com
as tendéncias e diretrizes observadas para esta norma mundial. Existe a necessidade
de um melhor gerenciamento do uso desse recurso na usina, principalmente, quando
se tem em vista que a agua corresponde a 70% de sua, praticamente, Unica fonte de
matéria prima: a cana-de-acucar. Assim, foram considerados inicialmente na analise
as necessidades térmicas e hidricas para cada etapa do processo industrial da usina
em funcdo do mix de producdo de aclucar e &lcool. Posteriormente, foram
estabelecidos critérios e diversas técnicas para o atendimento das diversas demandas
térmicas e hidricas que pudessem evitar a captacédo de agua externa. Neste contexto,
foi dado énfase em uma analise diferenciada para a linha de producao de acucar e
para a linha de producao de &lcool, suportada por um planejamento de trocas térmicas
e hidricas internas para cada linha de producdo, sempre que possivel, com a
incorporacao de trocadores de calor a seco para a remocéao final de calor para 0 meio
ambiente. Foi considerado, ainda, a incorporacdo de uma unidade de refrigeracéo
para a agua que circula nas dornas de fermentacdo para permitir um rigido controle
de temperatura nessa unidade de processo, bem como, a incorporacdo de uma
unidade de concentracdo de vinhaca para valorizar a aspersao desse adubo na
lavoura e permitir uma maior recuperacdo de agua no processo. Como resultado,
constatou-se que € possivel a usina realizar todo o processamento industrial com a
agua ja disponivel na cana, sem a necessidade de captacao externa, e ainda tendo
como um subproduto agua residuéria industrial da ordem de até 40,0 kg para cada de
100 kg de cana-de-agucar processada. Este resultado € da maior importancia, tendo
em vista que as modernas usinas sucroalcooleiras do Brasil, hoje, "fazem a captacao

externa de mais de 100 kg de agua para cada 100 kg de cana processada.

Palavras-chave: Agua residuaria. Usina sucroalcooleira. Consumo de agua.



ABSTRACT

The constant changes in environmental requirements in order to improve the
sustainability of water is the motivation for the development of this work. For the sugar
and alcohol sector, in particular, it is observed that the rate of water abstraction to
supply the industrial demands still does not meet the trends and guidelines observed
for this global standard. There is a need for better management of the use of this
resource at the plant, especially when it is considered that water corresponds to 70%
of its practically only source of raw material: sugar cane. Thus, the thermal and water
requirements for each stage of the plant's industrial process were initially considered
in the analysis due to the mix of sugar and alcohol production. Subsequently, criteria
and various techniques were established to meet the different thermal and water
demands that could prevent the external water capture. In this context, emphasis was
placed on a different analysis for the sugar production line and for the alcohol
production line, supported by a planning of internal thermal and water exchanges for
each production line, whenever possible, with the incorporation of dry heat exchangers
for the final removal of heat to the environment. It was also considered the
incorporation of a cooling unit for the water that circulates in the fermentation vats to
allow a strict temperature control in this process unit, as well as the incorporation of a
vinasse concentration unit to enhance the sprinkling of this fertilizer in the field and
allow a greater recovery of water in the process. As a result, it was found that it is
possible for the plant to carry out all industrial processing with the water already
available in the cane, without the need for external abstraction, and still having as a
by-product industrial waste water of the order of up to 40.0 kg for each 100 kg of
processed sugar cane. This result is of the utmost importance, considering that the
modern sugar and alcohol plants in Brazil, today, do external abstraction of more than

100 kg of water for each 100 kg of processed cane.

Keywords: Industrial water. Sugar and alcohol. Water consumption.
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1 INTRODUCAO

1.1 CONSIDERACOES INICIAIS

A agua como elemento indispensavel para a manutencéo da vida no planeta
dispensa comentarios. Ressalta-se a importancia dela em diferentes processos de
setores industriais, dando destaque ao setor sucroalcooleiro, conhecido, também, pelo
alto consumo desse insumo. Com isso, a escassez de recursos hidricos se mostra um
problema sério, visto que a falta dele pode gerar até mesmo interrupcdo da producao
e 0 consumo de agua deve ser consciente e direcionado para minimizar ao maximo a
utilizagéo desse recurso.

Apesar do avanco tecnoldgico e a adocdo de politicas voltadas para melhor
utilizacao desse insumo, é imperativo que um detalhamento mais efetivo do consumo
seja realizado, visando o conhecimento pleno da quantidade e como se utiliza de fato
a agua.

Assim, é indispensavel a implementacdo da gestdo de recursos hidricos nas
unidades industriais. Mas, para tanto, € necessario um conhecimento mais detalhado
de onde ocorrem as demandas e manter uma constante pesquisa para avaliar quais
setores podem ser modificados e/ou melhorados para minimizar o consumo de agua.
Por isso a importancia de se abrir a planta para identificar com detalhes todos os
pontos de demanda em todos o0s processos, desde a entrada da matéria prima até a
obtencéo dos produtos finais.

No que diz respeito as usinas sucroalcooleiras, vale observar que uma grande
guantidade de agua entra no processo intrinsicamente com a matéria prima, a cana-
de-aclcar, e que os produtos finais sdo praticamente isentos de agua. E mesmo
assim, essas usinas captam grande quantidade de agua externa para efetivacdo dos
processos.

De forma geral, as demandas de &guas envolvidas nas unidades
sucroalcooleiras se destinam ao processo de resfriamento. Por isso, € necessario que
se estabeleca uma logistica adequada no atendimento desses processos de
resfriamento que minimizem a captacao de agua externa.

As estruturas utilizadas para o tratamento térmico sdo -caracterizadas,
geralmente, por um circuito de agua de resfriamento associado a um circuito
secundério de remocao de calor para o ar ambiente por meio de torres de resfriamento

ou sistemas de aspersdo. Com este procedimento, o resfriamento evaporativo
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estabelece para a agua, além de perdas, um contato intenso com as impurezas
presentes no ar ambiente e a proliferacdo de matéria organica. Para tal fim, &
necessario que se proceda um tratamento mais rigoroso da agua de circulacdo e
limpezas mais frequentes dos diversos dispositivos presentes nessas unidades de
resfriamento.

A eficacia do procedimento de remocao de calor depende fortemente das
condicdes climaticas tipicas onde se encontra a unidade industrial. Em locais mais
frios e/ou secos 0s mecanismos de transferéncia de calor por conveccgao e evaporagao
s&80 mais intensos e vice-versa.

No caso especifico de tratamento de agua em usinas sucroalcooleiras, estas
guestdes ganham uma magnitude ainda maior, pois essas unidades estédo
frequentemente instaladas em regides tropicais e o tratamento térmico se torna critico
devido aos longos periodos de calor intenso que sao verificados nessas regiées. Outro
fator importante diz respeito ao processo de fermentacdo do acucar que libera
quantidades apreciaveis de calor. Assim, € necessario um controle preciso na
temperatura das dornas de fermentacéo, de 32 a 34 °C, para manter a integridade da
prépria levedura responsavel pelo processo de fermentacdo (EMBRAPA, 2015).

E interessante observar que, para tratar do resfriamento dos diversos pontos
de interesse, muitas usinas foram instaladas a beira de represas para fazerem uso da
agua destes reservatorios nos processos de remoc¢ao de calor. Assim, com o intuito
de minimizar os danos ambientais, agéncias reguladoras vém estabelecendo
mecanismos cada vez mais restritivos para a captacdo de agua (ANA, 2009; CETESB,
2009).

No que diz respeito a utilizacdo de agua no setor sucroalcooleiro, varios
trabalhos vém sendo desenvolvidos. Artigos como os de Chavez-Rodriguez et al.
(2013), Mosqueira-Salazar et al. (2013) e Pina et al. (2017), entre outros, abordaram
medidas para reduzir o consumo de agua nas usinas, visto a grande demanda que as
mesmas utilizam no decorrer dos processos que as englobam. Contudo, as demandas
das diversas unidades de processos que compdem a usina ndo foram calculadas com
detalhes.

Olivério; Carmo; Gurgel (2010) fazem referéncia a projetos de plantas
sustentaveis de usinas sucroalcooleiras. Segundo eles, essas unidades, uma vez

implantadas, poderiam operar com autossuficiéncia hidrica e foram colocadas
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algumas medidas para a obtencao de tal caracteristica. Contudo, ndo foram relatados
detalhes de calculos que serviriam para fundamentar a autossuficiéncia hidrica.

Sonaje (2017), por sua vez, reforca a imensa quantidade de agua que o setor
sucroalcooleiro consome, apresentando um estudo que quantifica o excesso de
condensado produzido no processo e de como este pode ser reincorporado,
economizando significativamente o consumo de agua.

Poddar; Sahu (2015) discutem, também, a significAncia do tratamento das
aguas residuarias dos processos que envolvem a industria da cana-de-agucar. S&o
feitos levantamentos da composicéo e do poder de poluicdo dos residuos, bem como

relatos das politicas ambientais que circundam o meio sucroalcooleiro.

1.2 OBJETIVOS

Diante do cenério que foi apresentado, o presente trabalho tem por objetivo
realizar uma analise termodinamica detalhada de todas as unidades de processo de
uma usina sucroalcooleira para identificacdo das diversas demandas térmicas e
hidricas na usina, bem como, o estabelecimento de estratégias para o atendimento
dessas demandas visando a minimizacdo da captacdo de agua externa para o

processo industrial ou até mesmo alcancar a autossuficiéncia hidrica.
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2  FUNDAMENTACAO TEORICA

2.1 FUNDAMENTOS TERMODINAMICOS

Para o estudo em questao foi aplicado modelamento matematico que trata da
conservacao da massa e da energia a qual sera descrita a seguir.

Para analise da conservacdo da massa, sdo consideradas as vazfes de
entrada e saida no volume de controle e a variacdo de massa no interior do mesmo.

A Equacéo (1) representa o balanco de massa em um volume de controle.

dmyc . .
d:C - Zme - st (1)
Considerando o processo em regime permanente, ou seja, quando néo variam

as propriedades com o tempo, bem como o estado da massa em cada ponto do
volume de controle, a Equacéao (1) pode ser reescrita como segue:

2.m,—>m =0 )

onde:

m,: vaz&o massica que entra no volume de controle [kg/s];

m,: vazéo massica que sai do volume de controle [kg/s].

A equacdao da conservacdo da energia, ou seja, Primeira Lei da
Termodinamica, em sua forma completa, considerando inclusive as variacdes no

tempo, é representada pela Equacao (3) como segue:

dE

#:Qv.c. _Wv.c, +zme[ +V_+gz J Zm ( +_+gz ] (3)

onde:
g: aceleragdo gravitacional [m/s?];
he: entalpia especifica na entrada do volume de controle [kJ/kg];

hs: entalpia especifica na saida do volume de controle [kJ/kg];

Q,. : taxa de transferéncia de calor no volume de controle [KW];
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Ve: velocidade da vaz&o massica na entrada do volume de controle [m/s];

Vs: velocidade da vazao massica na saida do volume de controle [m/s];

W, . : taxa de transferéncia de trabalho no volume de controle [kW];

Ze: cota da vazdo massica na entrada do volume de controle em relagdo a uma
linha de referéncia [m];
Zs. cota da vaz&o massica na saida do volume de controle em relagdo a uma

linha de referéncia [m].

Considerando regime permanente e a hipétese de que as variacdes das
energias cinética e potencial sdo muito pequenas e, portanto, podem ser desprezadas,

a Equacao (3) pode ser reescrita como segue:
Que =W, +2 mh, — > mh =0 (4)

2.2 EFICIENCIAS DE PRIMEIRA LEI

A eficiéncia termodinamica baseada na primeira lei para dispositivos que
produzem poténcia relaciona o trabalho realizado no volume de controle com o
trabalho produzido em um processo hipotético isoentropico e reversivel desde o
mesmo estado de entrada até a mesma presséao de saida. Para uma turbina, a relacéo
€ inversa a de uma bomba. As Equacdes (5) e (6) mostram as eficiéncias com base

na primeira lei para turbinas e bombas, respectivamente.

W,
— V.C. 5
mn m-Ah_ )
m-Ah,,
m= W (6)

V.C.

onde:

Ah,,: diferenca entre as entalpias de entrada e de saida do volume de controle,

para processo isoentropico e reversiveis [kJ/kg];

m: vazao massica no volume de controle [kg/s].
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2.3 PROPRIEDADES TERMODINAMICAS DE SOLUCOES AQUOSAS

O caldo de cana € uma solucdo aguosa onde o principal componente, dentre os
sélidos solaveis, € a sacarose. Mesmo simplificando a composi¢cdo para agua e
acucar, as transformacdes termodinamicas ndo sao simples.

Crapiste; Lozano (1988) propuseram um modelo empirico para representar a
elevacdo da temperatura de ebulicdo de solu¢cdes aquosas acucaradas na qual se
contemple a dependéncia simultinea da pressdo e da concentracdo de solidos
soluveis, dados pela Eq. (7):

ATebulic:?lo = aWﬁeXp (VW)P(S (7)

onde:

AT puiicao- Variagdo da temperatura de ebulicdo da solugéo agucarada [°C];

W: concentracdo massica de soélidos soluveis [°Brix];

P: presséo de operacéo [bar];

a, B, & e y: sdo constantes da correlacao proposta pela Eq. (7) para avaliar o
aumento do ponto de ebulicio de uma solucdo de sacarose, sendo,
respectivamente, 0,0306; 0,0941; 0,1356; e 0,0532.

2.4 PROCEDIMENTO NUMERICO

Para o procedimento numérico no presente trabalho foi utilizado o programa
Engineering Equation Solver (EES), que € um programa destinado a resolver sistemas
de equacOes algébricas e diferenciais néo-lineares (F-CHART, 2020). Além do
programa se constituir de uma ferramenta interessante para otimizacao, analises de
incerteza, execucdo de regressdo linear e ndo linear e geracdo de graficos com
qualidade para publicagéo, entre outros atributos, vale destacar que o EES possui um
banco de funcdes e de dados valiosos para propriedades termodinamicas de centenas
de substancias, simplificando substancialmente a estruturacdo das equacgdes para um
dado sistema termodinamico (F-CHART, 2020).
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3 DESCRICAO DOS PROCESSOS PARA O PROBLEMA PROPOSTO

No presente trabalho foi considerado, como base, uma planta tipica de usina
sucroalcooleira com capacidade de moagem de 100 kg/s de cana. Essa moagem
representa uma usina tipica de médio porte capaz de processar 2 milhdes de
toneladas por safra.

Para o célculo dos fluxos hidricos nos diversos pontos de interesse da usina
foram considerados volumes de controle adequados, onde foram aplicados os
principios de conservacdo de massa e energia. O parque industrial proposto para

analise sera decomposto em unidades de processo na forma como segue:

¢ Unidade de Lavagem da Cana;

e Unidade de Extracdo do Caldo;

e Unidade de Tratamento do Caldo;

e Unidade de Evaporacéo do Caldo;

¢ Unidade de Cozimento e Secagem do Acucar;

e Unidade de Fermentacédo Alcodlica;

e Unidade de Refrigeracéo da Dorna de Fermentacéao;
¢ Unidade de Destilacao;

e Unidade de Concentracao da Vinhacga;

e Unidade de Geracao de Vapor e Poténcia;

e Unidade de Tratamento Térmico da Agua.

A solucdo numérica do equacionamento termodindmico das unidades de
processo acima identificadas foi obtida fazendo uso do programa EES. O
detalhamento da programacdo para cada volume de controle é apresentado no

Apéndice A.

3.1 COMPOSICAO DA CANA-DE-ACUCAR

A cana-de-acUcar é a matéria prima para a unidade de processamento
industrial estudada. A sua composicao pode variar conforme local de plantio,
condi¢cbes de colheita, entre outros fatores. Na Figura 1 sdo apresentadas variantes

tipicas da composicdo da cana-de-acgucar.
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Figura 1: Composicao tipica da cana-de-acUcar.
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Fonte: S&o Fernando Aclcar e Alcool (2020).

Tendo em vista os dados visualizados na Figura 1, sera considerado no

presente trabalho a composi¢cdo como apresentada na Tabela 1.

Tabela 1: Composi¢do da cana-de-acucar.

Componente Fracdo na composicao [%]
Acucares redutores (AR) 1,0
Sacarose 14,0
Outros (sais, acidos, etc) 2,0
Fibras 13,0
Agua 70,0

Fonte: S&o Fernando Agucar e &lcool (2020).
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3.2 UNIDADE DE RECEPCAO E LAVAGEM A SECO DA CANA

Quando a cana é colhida no campo e é encaminhada a usina sucroalcooleira
para processamento, ela contém uma certa quantidade de massa mineral (terra e
impurezas). Assim, a cana precisa passar por um processo de limpeza antes de ir
para o processamento.

Segundo Elia Neto (2008), nos anos 90, a limpeza da cana era feita tipicamente
utilizando agua e em quantidades consideraveis, visto que em torno de 25% do
consumo de agua de uma unidade sucroalcooleira era gasto com tal procedimento.

Com as politicas cada vez mais restritivas em relacao ao uso racional da agua,
ser& considerado no trabalho a técnica de limpeza a seco.

Os sistemas de limpeza a seco se baseiam na instalacdo de sopradores sobre
o sistema de alimentacdo para a retirada das impurezas vegetais e de boa parte das
impurezas minerais. Com isso, além de néo se utilizar 4gua no processo de lavagem,
mantém-se a palha que se desprende desse processo para posterior queima nas
caldeiras. A eficiéncia da limpeza a seco de impurezas minerais e vegetais da cana
pode chegar a 80% (TECNOLOGIA INDUSTRIAL, 2019).

O volume de controle considerado para o equacionamento dessa unidade é
apresentado na Figura 2 e 0 equacionamento esta descrito no Apéndice B.

Figura 2 - Fluxograma da lavagem da cana.

| Ar descarregado ]

Massa Palha
mineral residual
Separador de massa
mineral / palha
Lavador
Cana | S ena _| Cana lavada
recepcionada i o a seco

Ar ambiente

Ventilador

Fonte: Elaboracao do préprio autor.



23

Os parametros que compde a cana a ser processada na unidade de lavagem
sao apresentados na Tabela 2. No processo de lavagem a seco sera considerado aqui
uma eficiéncia de 80% na retirada das impurezas minerais e vegetais. Vale observar
que a fracdo de palha considerada na Tabela 2 é a que permanece juntamente com o
colmo mesmo apoés o processo de lavagem a seco (TECNOLOGIA INDUSTRIAL, 2019).

Tabela 2: Parametros de interesse da unidade de lavagem da cana-de-agucar.

Parametro Fracao [%)] Referéncia
Impureza Mineral 1,0 Finguerut (2014)
Impureza Vegetal (Palhico) 5,0 Finguerut (2014)
Palha 2,0 Finguerut (2014)
Colmo 92 Préprio autor

Fonte: Elaboracéo do proprio autor.

A fracdo de palhico que foi separada no processo de lavagem sera incorporado
ao bagaco no processo de queima na caldeira. A massa de palhico néo retirada no

processo de lavagem permanece junto ao colmo no processo de extracao.

3.3 UNIDADE DE EXTRACAO DO CALDO

A extracdo do caldo da cana consiste no processo fisico de separacao da fibra
(bagaco), sendo feito, fundamentalmente, por meio de dois processos: moagem ou
difusdo (ALCARDE, 20086).

No presente trabalho, o processo considerado é o de moagem, apresentado na
Figura 3, bem como o equacionamento no Apéndice C. A cana depois de picada e
desfibrada é encaminhada para as moendas, estas constituidas de ternos de moagem
que, por sua vez, sao constituidos geralmente de 3 cilindros que exercerao pressao
sobre a cana conforme ela avanca sobre os ternos (4 a 6 ternos). Conforme a cana-
de-acUcar avanca, a pressao exercida pelos ternos perde eficiéncia de extracdo do
caldo. Com isso, é executada a embebicgéo, cujo processo consiste na adicao de agua
com temperatura em torno de 55 °C para permitir uma maior extracdo do acucar na
cana (DELFINI, 2018).
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Figura 3: Fluxograma da unidade de extracdo e moagem da cana.
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Fonte: Elaboracéo do proprio autor.

Apés a extracdo do caldo, o bagaco € encaminhado para um secador que
resulta em uma umidade de aproximadamente 50%. A concentracdo de sacarose e
demais soélidos soluveis no caldo, denominado Brix, depende do volume de agua de
embebicédo inserido no processo de extracao. No presente trabalho sera considerado
22 °Brix (CANDIDO, 2012).

Vale observar que o bagaco apresenta em sua composi¢ao as fibras do colmo,
a palha que nao foi separada do colmo, parcela do palhico e da massa mineral
remanescente apos processo de lavagem e parcela dos soélidos soluveis (sacarose,
glicose, frutose e demais componentes) que néo foram extraidos para o caldo. O caldo
assim extraido, também denominado de caldo misto, apresenta em sua composi¢céo
a parcela dos soélidos soluveis extraida, a parcela de massa mineral nao retida no
bagaco e uma pequena parcela de fibras da cana e de palhico denominadas aqui de
palhigo.

Nas plantas tipicas, o resfriamento dos mancais dos ternos se da por sistema
aberto com uso de agua. Para economizar essa demanda, sera considerado no
trabalho um sistema fechado para o 6leo trocando calor com o ar por meio de
trocadores de calor compactos (radiadores de 0leo).

Os parametros considerados para a unidade de extracdo do caldo sao

apresentados na Tabela 3.
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Tabela 3: Parametros de interesse da unidade de extracéo do caldo.

Parametro Valor Referéncia
Brix do caldo na saida da extracdo (moenda) 22 [°Brix] Céandido (2012)
Umidade do bagago 50 [%] Beefpoint (2008)
Soluveis do bagaco 3 [%] Beefpoint (2008)
Temperatura de saida do caldo 26 [°C] Préprio autor
Temperatura dgua de embebicao 55 [°C] Delfini (2018)

Fonte: Elaborag&o do proprio autor.

3.4 UNIDADE DE TRATAMENTO DE CALDO

A unidade de tratamento do caldo tem por finalidade a retirada das impurezas
presentes no caldo de cana apos a extracao.

A primeira fase do tratamento é destinada a remocéo, por meio de peneiras,
dos solidos insoluveis (areia e bagacilho), cujos teores variam entre 0,1% e 1,0%,
sendo considerado aqui no presente trabalho 0,2 %. A segunda fase € o tratamento
guimico, cujo objetivo € remover as impurezas insolliveis que ndo foram eliminadas
na fase anterior e as impurezas coloidais e sollveis. Este processo visa a coagulacao,
floculag&o e precipitacdo destas impurezas, que s&o eliminadas por sedimentagéo. E
necessario, ainda, fazer a correcdo do pH para evitar inversdo e decomposicédo da
sacarose (NOVACANA, 2013).

Um tratamento mais completo do caldo implica adicdo de cal, aquecimento e
posterior decantagc&o, usado tanto na fracdo de caldo que vai para a fabricacdo de
acucar quanto para o alcool. Segundo Lima (2012), a quantidade de cal adicionada
no preparo do leite de cal é de 500 g/t de cana. Cruz (2016) complementa que a
caracterizacdo do leite de cal é tipicamente de 15 °Brix, graduacdo que mede
densidade de liquidos, que nos da uma relacdo de 148 g de cal/litro de leite de
levedura. Considerando a base massica de entrada da cana como 100 kg/s,
considera-se aqui um fator de adicdo de agua que compde o leite de cal de 0,003 kg
de agua/kg de cana.

Segundo Welligton Filho (2019), existem alguns modos de se realizar a
calagem. Aqui, usaremos a calagem a frio, ou seja, o caldo bruto com temperatura
proveniente da unidade de extracdo (26 °C) é caleado com a adicdo do leite de cal.

Apos o procedimento de calagem, o caldo € direcionado, conforme mix (fracéo
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destinada a producéo de acucar), para as respectivas linhas de producao de acucar e
producao de etanol.

Nas usinas sucroalcooleiras, o caldo tratado destinado a fabricagdo de agucar
passa por um processo de sulfitagdo, que objetiva inibir reacbes que promovem o
escurecimento do acucar, a coagulacdo de coloides soluveis e a formacdo do
precipitado CaSOj (sulfito de calcio), bem como diminuir a viscosidade do caldo e do
xarope, massas cozidas e méis, facilitando as operacdes posteriores de evaporacao
e cozimento. Nao é necesséria para a fracdo de caldo destinado a destilaria. Aqui se
utiliza tipicamente agua para resfriamento das colunas de sulfitacdo, pois altas
temperaturas podem contribuir para reacées de componentes indesejados para o
processo, visto que os produtos de combustdo atingem temperaturas em torno de
400°C e necessitam ser resfriados a temperaturas proximas de 200°C.

Para o resfriamento da agua que circula na camisa do sulfitador, sera
considerado aqui o uso de trocadores compactos (radiadores) em circuito fechado,

Na linha de producdo de acucar o caldo precisa ser sulfitado. Assim, essa
fracdo de caldo precisa ser pré-aguecida até a temperatura de 70 °C para ser
submetida a esse tratamento. A proposta aqui € realizar o pré-aquecimento do caldo
com o vapor vegetal oriundo do cozedor da massa denominada A, a qual sera
abordada posteriormente. Terminada essa etapa, o caldo € entdo aquecido por meio
de vapor de processo até a temperatura de 105°C e encaminhado para o processo de
decantagcédo (WELLIGTON FILHO, 2019).

Na linha de producéao de etanol, a fragédo de caldo caleado precisa ser aquecido
para também passar pelo processo de decantacdo. Entretanto, o destino desse caldo
€ a unidade de preparo do mosto e a temperatura de decantacéo é incompativel com
a temperatura requerida para a linha da dorna de fermentag&o. Assim, propde-se que
o caldo passe por um permutador de calor em que a linha de entrada (caldo caleado
a temperatura de 26 °C) troque calor com o caldo decantado encaminhado para o
tanque de preparacdo de mosto a 30°C, onde o caldo quente passa pelos
decantadores durante esse processo.

O material depositado nos decantadores € denominado lodo e este ainda
contém uma fracdo de sacarose que pode ser recuperada. Esta massa é filtrada em
filtros rotativos que operam sob vacuo onde se faz recuperacéo do caldo filtrado que
€ recirculado ao tanque de calagem. Segundo Francisco (2018), o lodo, entédo, entra

no filtro onde é lavado com agua a 85°C. Uma fracdo de bagaco é adicionada para
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melhorar a pega do lodo pelo filtro, visto que um subproduto muito aquoso adere
pouco a superficie filtrante.

Durante o processo de filtragem, o lodo é submetido a dois tipos de vacuo: um
para a pega da torta e outro para a lavagem dela.

No local onde o lodo adere ao filtro, o vacuo produzido deve ser o minimo
possivel para segura-lo, mas néo alto o suficiente a ponto de comprimi-lo, uma vez
que isso reduziria a permeabilidade. Se for aplicado um alto vdcuo, o composto sera
compactado e a 4gua de lavagem nédo penetrara o suficiente para deslocar o caldo a
ser recuperado.

A torta resultante da filtragem € utilizada, entdo, como adubo no cultivo da cana.

Todo o processo de tratamento do caldo descrito anteriormente pode ser visto
na Figura 4 e o equacionamento esta descrito no Apéndice D.

Os parametros principais que serdo estabelecidos para a unidade de

tratamento do caldo sédo apresentados na Tabela 4.

Tabela 4: Parametros de interesse da unidade de tratamento do caldo.

Parametro Valor Referéncia
Umidade do lodo 70 [%] Rossetto (2020)
Presséo baixo vacuo 0,24 [bar] Payne (1989)
Pressao alto vacuo 0,50 [bar] Payne (1989)
Fracdo de bagaco adic. no lodo 6 [kg de bagaco/t de cana] Santos (2019)
Fracdo de enxofre 0,30 [kg de S/t de cana] ANA (2009)
Fator adic. de agua no leite de cal 0,003 [kg de agua/kg de cana] Préprio autor
Temp. da agua de lavagem da torta 85 [°C] Francisco (2018)

Fonte: Elaboracéo do proprio autor.
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Figura 4: Fluxograma do tratamento do caldo.
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UNIDADE DE EVAPORACAO DO CALDO

Filtragdo

'S

Lodo

Para a fabricacdo do acucar, o caldo é destinado ao processo de evaporacao

by

para concentracdo e serd posteriormente enviado a unidade de cozimento. O

processo que é normalmente utilizado consiste no sistema de multiplos efeitos como

pode ser visualizado na Figura 5, bem como o equacionamento no Apéndice E.
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Figura 5 - Fluxograma da unidade de evaporacao do caldo.
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Para esse sistema, o caldo proveniente da unidade de tratamento € bombeado
a um pré-evaporador que recebe uma injecdo de vapor de processo. Nos tubos do
pré-evaporador nos quais se encontra o caldo € mantido a uma pressdo com
temperatura de saturagdo inferior & temperatura de saturacao do vapor de processo.
Assim, o vapor de processo € suficiente para promover a evaporacdo do caldo,
promovendo um aumento da sua concentracdo. A massa evaporada do caldo é
denominada de vapor vegetal o qual apresenta um potencial de promover também a
evaporacao do caldo de cana em uma nova etapa desde que este esteja a uma
pressdo menor. Esse processo do vapor vegetal promover a evaporagcdo desse
mesmo caldo em uma pressdo menor em uma nova etapa se constitui em um efeito
de evaporacao capaz de promover um acréscimo na concentracdo do caldo.

Nesse contexto, 0 ajuste para uma concentracdo desejada no caldo pode ser
obtido através de um conjunto desses efeitos interligados em série.

Esse sistema € utilizado para se economizar vapor de processo, visto que este
é utilizado apenas no pré-evaporador e nos demais efeitos o proprio vapor vegetal
sera o insumo concentrador nos efeitos subsequentes. A quantidade de vapor de
processo no pré-evaporador, bem como as pressdes a serem estabelecidas em todos
os efeitos posteriores devem ser ajustadas de modo que se consiga a concentracao
desejada no ultimo efeito.

Para o equacionamento termodindmico em todos os pontos de interesse do
sistema multiplo efeito no presente trabalho, foi utilizada a equacéo de Crapiste e
Lozano para avaliacdo da entalpia no caldo.

Os principais parametros que serdo estabelecidos para a unidade de

evaporacao do caldo sdo apresentados na Tabela 5.
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Tabela 5: Parametros de interesse da unidade de evaporacéo do caldo.

Parametro Valor Referéncia
Brix de entrada do caldo 22 [°Brix] Proéprio autor
Brix de saida do caldo 67 [°Brix] Proéprio autor
Presséo no pré-evaporador 1,4 [bar] Préprio autor
Pressao no primeiro efeito 1,2 [bar] Proprio autor
Pressao no segundo efeito 1,0 [bar] Proprio autor
Presséao no terceiro efeito 0,8 [bar] Préprio autor
Presséo no quarto efeito 0,6 [bar] Préprio autor

Fonte: Elaboracao do préprio autor.

3.6 UNIDADE DE COZIMENTO E SECAGEM DO ACUCAR

A unidade de cozimento e secagem € a unidade responsavel pela cristalizacao
da sacarose (acgucar cristal).

Para o presente trabalho, utilizou-se o processo de producédo de acucar por
meio do método de esgotamento de duas massas, 0 qual € o mais utilizado no Brasil

(TORRES, 2007).
O esquema desse método é representado na Figura 6 e 0 equacionamento esta

descrito no Apéndice F.
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Figura 6: Fluxograma da unidade de cozimento.
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Fonte: Elaboracéo do proprio autor.
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O xarope (caldo concentrado) proveniente da unidade de evaporacéo € injetado
no cozedor A na mesma pressdo do ultimo efeito dos evaporadores. O efeito de
cozimento, ou seja, 0 aumento da concentracado de xarope é estabelecido por uma
injecdo de vapor de processo. Aqui também ocorre a geracdo de vapor vegetal
proveniente do cozimento da massa. A cristalizacdo da sacarose se inicia no cozedor
A apés a inclusdo do magma, que consiste em uma pequena mistura de cristais de
acucar diluidos necessarios para dar inicio ao processo de cristalizacao.

Apdbs esse processo, a massa concentrada é transferida para um tanque de
agitacdo mecanica para acelerar o processo de cristalizacdo. Posteriormente, a
massa cozida segue para a centrifuga A. Na operacdo de centrifugacdo, agua €&
injetava sobre a massa cozida para promover a separacao dos cristais de sacarose.
Essa solucdo massa cozida mais agua é denominada de mel. Esse processo de
centrifugacéo ocorre em duas etapas, como sera descrito a seguir.

Na primeira etapa, a centrifuga separa os cristais de sacarose do mel por meio
de uma tela. A solucédo resultante contém frutose e glicose (que néo se cristalizam),
bem como uma parcela de sacarose que ndo foi cristalizada. Esta solucdo é
denominada de mel pobre

Na segunda etapa, a agua € injetada novamente sobre os cristais de sacarose
obtidos na primeira etapa para a remocdo de camadas remanescentes de mel em
torno dos cristais de sacarose. Essa operacdo culmina na dissolugcéo de parte do
acucar separado do mel. Vale observar que a solucdo resultante contém uma
guantidade significativa de sacarose, quando comparado com o mel pobre, e passiva
de cristalizacdo. Para maximizar o processo de esgotamento da sacarose presente
nesta solugéo, denominada de mel rico, ela é reencaminhada para o cozedor A. Os
diversos parametros pertinentes do processo de cozimento e fracdes de agua
utilizadas na centrifugagéo sao dados por Candido (2012).

Na sequéncia, o mel pobre é enviado para etapa de granagem. Nesta etapa, o
mel pobre recebe inicialmente a semente para cristalizagdo, a qual consiste de uma
suspensao em alcool anidro de mindsculas particulas de sacarose (4 a 6 um), que
dard origem, ap6s um processo de cozimento controlado, ao magma de granagem,
sendo que 0 mesmo sera o pé de cristalizacdo para o agucar do cozedor B.

O processo de cozimento em B é semelhante ao que ocorre no cozedor A. O
magma, que consiste na diluicdo do acucar obtido no processo de centrifugacao, €

entdo encaminhado para o cozedor A. O mel resultante da centrifugacéo nesta etapa,
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por ser muito pobre em sacarose, é denominado de mel final e encaminhado para a
unidade de preparacdo do mosto.
Os principais parametros que foram utilizados no equacionamento

termodinamico da unidade de cozimento sdo apresentados na Tabela 6.

Tabela 6: Parametros de interesse da unidade de cozimento e cristalizacéo.

Parametro Valor Referéncia
Brix do xarope 67 (°Brix) Préprio autor
Brix da massa cozida “A” 91 (°Brix) Céandido (2012)
Brix da massa cozida “B” 95 (°Brix) Candido (2012)
Brix do magma 88 (°Brix) Candido (2012)
Fracado de agua de lavagem da centrifuga “A” 1,0 (%) Candido (2012)
Fracado de agua de lavagem da centrifuga “B” 4,0 (%) Proéprio autor

Fonte: Elaboracéo do proprio autor.

3.7 UNIDADE DE FERMENTACAO ALCOOLICA

A fermentacao alcodlica € um processo no qual um substrato é metabolizado a
alcool etilico, gas carbbnico e glicerol, sob a acdo de organismos vivos denominados
leveduras, sendo a Saccharomyces Cerevisiae a mais utilizada no setor
sucroalcooleiro (ANDRADE, 2007).

O processo fermentativo inicia-se com o preparo do mosto, que se constitui em
uma solucdo acucarada susceptivel a fermentacao. O mosto é obtido a partir do caldo
proveniente da unidade de tratamento do caldo que é destinado a fabricagédo de etanol
e, também, do mel final proveniente da unidade de cozimento. E importante observar
que o caldo proveniente dos decantadores deve ser devidamente resfriado para
atender as condicbes adequadas do processo de fermentacdo. Os parametros
adequados do mosto para iniciar o processo de fermentacdo s&o visualizados na
Tabela 7.
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Tabela 7: Parametros do preparo do mosto.

Parametro Valor Referéncia
Brix do mosto 16 a 26°Brix ANA (2009)
Temperatura do mosto 30 a 35°C ANA (2009)
PH do mosto 45a5,0 Alcarde (2020)

Fonte: Elaboragéo pelo préprio autor.

A preparacdo do mosto € visualizada na Figura 7 e o equacionamento esta
descrito no Apéndice G

Figura 7: Fluxograma de preparagéo do mosto.
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Fonte: Elaboracéo pelo proprio autor.

Apbés o0 seu preparo, o mosto deve ser encaminhado para a dorna de
fermentacdo, onde também é acrescentado o pé-de-cuba (fermento que contém a
levedura). A sacarose é quebrada pela enzima invertase em frutose e glicose os quais
serdo metabolizados pela levedura em etanol. A reacao da fermentacdo da frutose e

da glicose € dada pela Equacéo (8).

CeH;,04 ,2C,HsOH + 2CO, + Q (8)
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onde Q equivale a 580 kJ/Kkg.

Para manter a integridade da levedura e um bom rendimento de fermentacgao,
um sistema de resfriamento das dornas é necessario para manter o processo a uma
temperatura no intervalo de 32 a 34°C.

Como resultado do processo de fermentacédo, obtém-se o vinho, que além da
solucdo agua mais etanol, possui outras substancias como glicerol, 6leo fusel, alguns
acidos organicos e massa seca de leveduras mortas decorrentes do processo de
fermentacdo, segundo Finguerut et al. (1985). A concentracdo de etanol no vinho
depende da concentracdo de substrato, acUcares, no mosto. No entanto, observa-se
que altas concentracfes de etanol gera um meio toxico para a levedura. Por essa
razdo € que o mosto deve ser preparado dentro de um intervalo de concentracdo. A
utilizacdo de mostos com Brix mais elevados somente € possivel se o processo de
fermentacao for processado por meio de leveduras mais resistentes a concentracoes
mais elevadas no vinho.

A graduacéo alcodlica do vinho produzido nas destilarias ocorre em torno de 8
a 10°GL, ou seja, 8 a 10 % de etanol em volume. No entanto, cepas mais eficientes
sdo capazes de propiciar vinhos de até 15°GL. Para o presente trabalho, sera
considerado cepas de leveduras eficientes que permitam vinhos com graduacéo
alcodlica de até 12°GL.

Outro aspecto importante a ser levado em consideracao esta relacionado com
o CO:2 produzido, uma vez que, no processo de fermentagdo, arrasta consigo uma
fracdo de etanol. Para minimizar essa perda de etanol, uma fracdo de &agua é
esborrifada na parte superior da dorna de fermentacéao.

Para um maior entendimento do processo que engloba a dorna de fermentacéo,

segue a Figura 8, como o equacionamento ainda no Apéndice G.
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Figura 8: Fluxograma da dorna de fermentacao.

Agua de
lavagem de CO2

co,

Centrifugagio
e recuperagao

Dorna de
fermentacao

Y

Residuos da
fermentacio

Circuito de agua de
refrigeragdo da dorna

Fonte: Elaboracao do préprio autor.

O vinho produzido é encaminhado a um processo de centrifugacdo para a
recuperacdo das leveduras, uma vez que estas serdo utilizadas para um novo
processo de fermentacéo. Assim, o vinho deslevedurado, ou seja, isento de leveduras,
€ encaminhado para a dorna volante e, posteriormente, para as colunas de destilacdo
para a obtencéo do etanol.

Como resultado da centrifugacéo se obtém o leite de leveduras, o qual, por sua
vez, é encaminhado para as cubas onde ocorrerd o preparo do pé de cuba, insumo
que retorna as dornas de fermentacdo para comecar um Nnovo pProcesso.

O preparo do pé de cuba é apresentado na Figura 9 e o equacionamento esta

descrito no Apéndice G.
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Figura 9: Fluxograma de centrifugacéo do vinho.
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Fonte: Elaboracéo do proprio autor.

3.8 UNIDADE DE DESTILACAO

A extracdo do etanol do vinho é obtida pelo processo de destilacdo. Nas usinas
sucroalcooleiras, esse processo é realizado tipicamente por colunas de destilacdo.
Nessas colunas, a separacdo do etanol é obtida por meio de contato da fase liquida
do vinho descendente na coluna com o vapor desse mesmo vinho que é produzido na
base da coluna. Esse vapor € gerado por meio de vapor de processo em refervedores
na parte inferior da coluna. A vinhaca, ou seja, a fracdo do liquido que néo foi
evaporada, encontra-se esgotada de etanol e é utilizada para fazer o pré-aquecimento
do vinho na dorna volante. O vapor que ascende na coluna se torna cada vez mais
rico em etanol devido ao contato com a fase liquida do vinho descendente. A
intensificacdo do contato entre essas duas fases € feita por meio de bandejas
espacadas ao longo desse contato se faz necessario para aumentar a extracao do
etanol no vinho. Esse processo se da por meio de bandejas ao longo da coluna.
Quando atinge a parte superior da coluna, o vapor rico em etanol, flegma, é
condensado e retornado parcialmente a coluna. Esse retorno parcial do flegma
condensado, refluxo, permite sucessivas acdes de condensacdo e reevaporacao
através do contato entre as duas fases. O flegma, que nao retorna a coluna, apresenta
uma graduacao alcodlica em torno de 60°GL, ou seja, ainda contém a presenca de

muita agua. Desta forma, para aumentar a concentracdo de etanol no flegma é
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necessario repetir o processo em uma outra coluna. Com isso, denomina-se a primeira
coluna como A e a segunda como B.

O projeto da coluna B é realizado de forma que o vapor alcodlico no topo na
coluna se condense em torno de uma graduacdo de 92°GL, ou seja, aquela
correspondente a graduacéo de alcool hidratado.

Para a obtencéo do alcool anidro, ou seja, o0 alcool praticamente isento de agua
com graduacao de aproximadamente 99° GL, ser& considerado no presente trabalho
a utilizacdo de peneira molecular. Esse processo consiste na introducdo de uma
pequena parcela de vapor de processo para superaquecer o alcool hidratado a fim de
assegurar a passagem pela peneira somente no estado gasoso. Depois, esse vapor
€ condensado, dando origem ao etanol anidro. Parte da 4gua gasosa armazenada
nos zedlitos da peneira é encaminhada para condensacao.

O esquema da unidade de destilacdo pode ser visto nas Figuras 10, 11 e 12,

bem como o equacionamento que esta descrito no Apéndice H.

Figura 10: Fluxograma de destilagéo do vinho (Coluna A).
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Figura 11: Fluxograma de destilacéo do vinho (Coluna B).
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Fonte: Elaboracéo do proprio autor.
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Figura 12: Fluxograma de desidratacéo do alcool hidratado na peneira molecular.
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Fonte: Elaboracao do préprio autor.

Para o equacionamento termodinamico envolvido no processo de destilacao,
foi considerado o diagrama de entalpia para misturas binarias de agua + etanol,
segundo Wolfram (2021), tal como pode ser visualizado na Figura 13.
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Figura 13: Diagrama de entalpia de misturas binarias (etanol + agua).
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Fonte: Adaptado de Wolfram (2021).

3.9 UNIDADE DE CONCENTRACAO DA VINHACA

A vinhacga que deixa a unidade de destilagdo apresenta em sua composicao
nutrientes que podem ser utilizados como fertilizante na lavoura da cana. No entanto,
essa concentracdo é muito baixa, apresentando Brix da ordem de 3. Nesse contexto,
€ proposto no presente trabalho a concentracdo da vinhaca por meio de um processo
de osmose reversa e posterior concentracdo em evaporadores de multiplo efeito. A
unidade de osmose reversa é composta de membranas filtrantes capazes de reter
grande parte dos componentes quimicos e, possivelmente, poluentes da vinhaca.

Posterior ao processo de osmose reversa, propde-se a instalacdo de
evaporadores para terminar a etapa de concentracédo da vinhaca. Esses evaporadores
se assemelham aos do processo de evaporacao do caldo e sdo capazes de concentrar
a vinhaca a patamares em torno de 25 a 30° Brix. A fonte de calor para o pré-
evaporador sera considerada aqui como a carga térmica disponivel no condensador
da coluna A de destilagdo. Com isso, obtém-se uma economia com o transporte da
vinhaca até as areas de aplicacdo no campo, visto que a quantidade especificada
como adubo é conseguida com um menor volume de vinhaga. O armazenamento

também é beneficiado.
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O esquema de concentracdo da vinhaca utilizando evaporadores €

apresentado na Figura 14 e o equacionamento esta descrito no Apéndice I.

Figura 14: Fluxograma da evaporacédo da vinhaca.
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Fonte: Elaboracao do préprio autor.

3.10 UNIDADE DE REFRIGERACAO DA DORNA DE FERMENTACAO

Devido a natureza exotérmica do processo de fermentacdo, € necessario que
se proceda a remocao do calor gerado para preservacdo da qualidade do processo
de fermentac&o, como visto anteriormente.

Tendo em vista que as usinas sucroalcooleiras sao instaladas em regides de
alta insolagéo, o processo de resfriamento nas dornas se torna critico, principalmente
nos dias mais quentes.

Assim, propde-se uma unidade de refrigeracdo por compressao especifica para
a dorna em circuito fechado, garantindo, primordialmente, que as dornas ficaréo
dentro da temperatura especificada, mesmo nos dias mais quentes e proporcionando,
ainda, uma economia de agua.

A unidade de refrigeracdo da dorna estd mostrada na Figura 15 e o

eguacionamento esta descrito no Apéndice K.
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Figura 15: Fluxograma da unidade de refrigeracéo da dorna.
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Fonte: Elaboracéo do proprio autor.

3.11 UNIDADE DE GERACAO DE VAPOR E POTENCIA

Para o entendimento das diversas demandas de vapor de processo, bem como
poténcia mecanica para acionamento de todo o parque industrial, as usinas dispdem
de uma unidade de geracdo de vapor e poténcia que fazem uso do bagago como
combustivel em méaquinas térmicas que operam segundo o ciclo de Rankine.

As configuracdes dessas unidades de geracao de vapor e poténcia sao as mais
diversas. Mas do ponto de vista termodinamico, uma concepc¢do mais moderna e
eficiente pode ser estabelecida de uma maneira simplificada como apresentada na

Figura 16 e o equacionamento esta descrito no Apéndice J.
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Figura 16: Fluxograma da unidade de geracéo de vapor e poténcia.
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Fonte: Elaboracao do préprio autor.

Como pode ser observado, a turbina de contrapressdo (Turbina 1) é
estabelecida para atender as demandas apenas de vapor de processo. A turbina de
condensacao (Turbina 2) é aqui considerada para maximizar a geracdo de energia
elétrica por meio do vapor vivo remanescente.

Para garantir que o vapor esteja saturado para atender as diversas demandas
de processo da usina, uma pequena fracdo do condensado disponivel da linha da
turbina de condensacdo é inserido na saida da turbina de contrapresséo.

Para suprir as eventuais perdas de vapor de processo da usina, sera aqui

considerado a insercédo de agua de reposicdo antes das bombas da caldeira.
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Ainda, tem-se como proposta a utilizacdo de um sistema de resfriamento a seco
para a turbina de condensacdo, visto que € uma tecnologia ja existente e que
economizaria quantidade significativa de agua.

O vapor de exaustdo da turbina é condensado no interior do dispositivo de
resfriamento pelo ar que passa pelo exterior dos tubos e 4gua condensada é entao
retornada a caldeira. Diferentemente das opcOes de torre de resfriamento, o
condensador resfriado a ar ndo requer 4gua de resfriamento, embora o sistema exija
energia auxiliar adicional para acionar os ventiladores de refrigeracéo e sofra perda
de eficiéncia a temperaturas ambiente elevadas (ZAMMIT, 2012).

A Figura 17 esquematiza o processo de condensacao a seco.

Figura 17: Dispositivo de condensacéo a seco.
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4 RESULTADOS TERMODINANICOS PREDOMINANTES DA PLANTA

Para alocar as diversas demandas hidricas da Unidade de Tratamento Térmico
serdo apresentados inicialmente os principais parametros que foram obtidos para a
planta industrial proposta. Os dados serdo apresentados sempre com variacdo do mix
em 30%, 50% e 70%.

4.1 UNIDADE DE RECEPCAO E LAVAGEM DA CANA

Os principais parametros da Unidade de Recepcéo e Lavagem da Cana sao
apresentados na Tabela 8.

Tabela 8: Principais parametros da unidade de recepcao e lavagem a seco da cana.

Parametro 30 % 50% 70% Temperatura [°C]
Fluxo de cana [kg/s] 100,0 100,0 100,0 25,0
Fluxo de cana lavada [kg/s] 99,2 99,2 99,2 25,0

Fonte: Elaboracéo pelo préprio autor.

4.2  UNIDADE DE EXTRACAO DO CALDO

Os principais parametros da Unidade de Extracdo do Caldo séo apresentados

na Tabela 9.

Tabela 9: Principais parametros da unidade de extracao do caldo.

Parametro 30% 50% 70% Temperatura [°C]
Fluxo de caldo [kg/s] 72,7 72,7 72,7 26,5
Fluxo de bagaco [kg/s] 30,2 30,2 30,2 26,5
Fluxo de agua de embebicao [kg/s] 3,9 3,9 3,9 55,0

Fonte: Elaboracéo pelo préprio autor.

4.3 UNIDADE DE TRATAMENTO DO CALDO

Os principais parametros da Unidade de Tratamento do Caldo séo

apresentados na Tabela 10.
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Tabela 10: Parametros da unidade de tratamento do caldo.

Parametro 30% 50% 70%
Agua do leite de cal [kg/s] 0,3 0,3 0,3
Carga térmica de aquecimento do caldo (26 °C a 70°C) [MW] 4.4 7,4 10,3
Carga térmica de aquecimento do caldo (70 °C a 105°C) [MW] 3,0 51 7,1
Agua p/ filtros rotativos [kg/s] 2,0 2,0 2,0

Fonte: Elaboracao pelo préprio autor.

4.4  UNIDADE DE EVAPORACAO DO CALDO

Os principais parametros da Unidade de Evaporacdo do Caldo séao

apresentados na Tabela 11.

Tabela 11: Principais parametros da unidade de evaporacédo do caldo.

Parametro 30% 50% 70%
Presséao Pré [bar] 1,4 1,4 1,4
Presséo 1E [bar] 1,2 1,2 1,2
Presséo 2E [bar] 1,0 1,0 1,0
Presséo 3E [bar] 0,8 0,8 0,8
Presséo 4E [bar] 0,6 0,6 0,6
Caldo na entrada [kg/s] 22,3 37,2 52,0
Caldo na saida [kg/s] 7.0 33,6 47,0
Condensado 1E [kg/s] 2,1 3,6 5,0
Condensado 2E [kg/s] 2,7 4,5 6,3
Condensado 3E [kg/s] 3,0 5,0 7,0
Condensado 4E [kg/s] 3,4 57 8,0
Condensado VV4 [kg/s] 4,0 6,6 9,6
Temperatura Cond. VV1 [°C] 99,6 99,6 99,6
Temperatura Cond. VV2 [°C] 99,6 99,6 99,6
Temperatura Cond. VV3 [°C] 99,6 99,6 99,6
Temperatura Cond. VV4 [°C] 93,6 93,6 93,6
Temperatura VV4 [°C] 86,0 86,0 86,0

Fonte: Elaboracéo pelo proprio autor.
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4.5 UNIDADE DE COZIMENTO DO CALDO

Os principais parametros da Unidade de Cozimento do Caldo séo apresentados
na Tabela 12.

Tabela 12: Parametros de interesse da unidade de cozimento do caldo.

Parametro 30% 50% 70%
Caldo (Xarope) [kg/s] 7,0 33,6 47,0
Caldo (Xarope) [°Brix] 67 67 67
Massa A [°Brix] 91 91 91
Massa B [°Brix] 95 95 95
Granagem [°Brix] 90 90 90
Acucar Cristal [kg/s] 4,4 7,3 10,2
Vapor de Processo (CA) [ka/s] 2,1 3,5 4,9
Vapor de processo (CB) [kg/s] 0,38 0,63 0,88
Vapor de processo (CG) [kg/s] 0,07 0,12 0,16
Presséo Cozedor A [bar] 0,6 0,6 0,6
Presséo Cozedor B [bar] 0,6 0,6 0,6
Presséo Cozedor Granagem [bar] 0,6 0,6 0,6
Vapor Vegetal (CA) [kg/s] 19 3,2 4,5
Vapor Vegetal (CB) [kg/s] 0,32 0,53 0,75
Vapor Vegetal (CG) [kg/s] 0,06 0,12 0,13
Agua diluidor Magma [kg/s] 0,06 0,09 0,13
Agua Centrifuga A [kg/s] 0,07 0,11 0,16
Agua Centrifuga B [kg/s] 0,06 0,09 0,13
Temp. agua Centrifugas e Diluidor de Magma [°C] 80,0 80,0 80,0
Temperatura VV (CA) [°C] 86,0 86,0 86,0
Temperatura VV (CB) [°C] 86,0 86,0 86,0
Temperatura VV (CG) [°C] 86,0 86,0 86,0

Fonte: Elaboracéo pelo préprio autor.
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Os principais parametros da Unidade de Fermentacdo Alcoodlica sé&o

apresentados na Tabela 13.

Tabela 13: Propriedades de interesse da unidade de fermentacao alcodlica.

Parametro 30% 50% 70%
Mosto [°BriX] 28 28 28

Mosto [kg/s] 53,0 38,8 24.8
Vinho [kg/s] 59,8 43,6 27,4
Agua de diluigo do fermento [kg/s] 2,8 2,3 1,4
Pé-de-cuba [kg/s] 10,6 7,8 4,9
Leite de levedura [kg/s] 7,6 5,6 3,5
Vinho deslevedurado [kg/s] 54,9 40,0 251
Agua de lavagem da centrifuga do vinho [kg/s] 2,7 2,0 13
Agua de lavagem CO; [kg/s] 1,4 1,0 0,6

Fonte: Elaborac¢éo pelo préprio autor.
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4.7  UNIDADE DE DESTILACAO

Os principais parametros da Unidade de Destilagdo sdo apresentados na
Tabela 14.

Tabela 14: Parametros de interesse da unidade de destilacdo do caldo.

Parametro 30% 50% 70%
Vapor de processo Coluna A [kg/s] 20,9 15,8 10,8
Vapor de processo Coluna B [kg/s] 9,4 7,2 4,9
Vapor de processo Peneira [kg/s] 0,69 0,53 0,36
Carga térmica Coluna A [MW] 45,1 34,3 23,5
Carga térmica Coluna B [MW] 19,5 14,8 10,2
Carga térmica Peneira [MW] 15 11 0,8
Vinho [kg/s] 54,9 40,0 251
Vinhaga [kg/s] 44,3 32,0 19,6
Flegma [kg/s] 10,5 8,0 55
Flegmaca [kg/s] 3,9 3,0 2,0
Oleo fusel [kg/s] 0,02 0,01 0,01
Alcool Hidratado [kg/s] 5,3 4,0 2,7
Alcool Anidro [kg/s] 1,27 0,97 0,66

Fonte: Elaboracgéo pelo préprio autor.

4.8 UNIDADE DE CONCENTRACAO DA VINHACA

Os parametros de interesse da Unidade de Concentracéo da Vinhaca estédo na
Tabela 15.



Tabela 15: Parametros de interesse da unidade de concentracdo da vinhaca.

Parametro 30% 50% 70%
Vinhaca Osmose Reversa [kg/s] 24,2 20,8 17,4
Vinhaga Osmose Reversa [°Brix] 10 10 10
Permeado da Vinhaca (OR) [kg/s] 28,7 19,4 10,4
Cond. Vinhaca 1E [kg/s] 6,3 54 4.5
Cond. Vinhaca 2E [kg/s] 6,1 5,2 4.4
Cond. Vegetal Vinhaga 2E [kg/s] 3,8 3,3 2,9
Vinhaga Concentrada [kg/s] 7,9 6,8 57
Vinhaga Concentrada [°Brix] 28 28 28

Fonte: Elaboracéo pelo préprio autor.

4.9 UNIDADE DE GERACAO DE VAPOR E POTENCIA
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Os principais parametros relacionados aos equipamentos da Unidade de

Geracao de Vapor e Poténcia (UGVP) estdo na Tabela 16.

Tabela 16: Parametros de interesse da Unidade de Geracdo de Vapor e Poténcia.

Parametro 30% 50% 70%
Eficiéncia da caldeira [%0] 85 85 85
Eficiéncia das turbinas [%0] 78 78 78
Eficiéncia das bombas [%0] 60 60 60
Vapor de processo [kg/s] 37,5 34,4 31,4
Bagaco [kg/s] 30,2 30,2 30,2
Presséo da linha de vapor de processo [bar] 3,13 3,13 3,13
Pressao na saida da turbina de condensacao [bar] 0,123 0,123 0,123
Presséo na caldeira [bar] 90,0 90,0 90,0
Temperatura do vapor vivo [°C] 520 520 520
Temperatura do vapor de processo [°C] 135 135 135
Agua de reposicéo da caldeira [kg/s] 1,27 1,27 1,27

Fonte: Elaboracéo pelo préprio autor.

Dos dados apresentados na Tabela 16 e com a configuracao termodinamica da

UGVP como apresentado na Figura 16, foram determinados os estados em todos 0s

pontos de interesse para um mix de 50%, conforme apresentado na Tabela 17.
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Tabela 17: Pontos termodinamicos de interesse da UGVP.

Pontos m [kg/s] P [bar] T[°C] h [kJ/kg] s [kJ/kg.K]
1 98,4 90,0 520,0 3437 6,722
2 29,5 90,0 520,0 3437 6,722
3 29,5 3,13 169,8 2802 7,153
4 4,92 3,13 169,8 2802 7,153
5 24,6 3,13 169,8 2802 7,153
6 68,9 90,0 520,0 3437 6,722
7 68,9 0,123 50,0 2436 7,595
8 68,9 0,123 50,0 209,3 0,704
9 68,9 3,13 50,0 209,8 0,704

10 0,728 3,13 50,0 209,8 0,704
11 68,2 3,13 50,0 209,8 0,704
12 25,3 3,13 135,0 2727 6,978
13 24,1 3,13 135,0 567,8 1,687
14 68,2 3,13 80,0 335,1 1,075
15 92,2 3,13 94,5 395,8 1,244
16 1,27 3,13 30,0 126,0 0,436
17 93,5 3,13 93,6 392,2 1,234
18 98,4 90,0 122,1 512,7 1,550
19 98,4 90,0 124,3 528,0 1,565

Fonte: Elaboracgéo pelo proprio autor.

Os dados de carga térmica e poténcia dos equipamentos de interesse sao

apresentados a seguir na Tabela 18.

Tabela 18: Carga térmica e poténcia dos equipamentos.

Equipamento Poténcia/ Carga Térmica [MW]
Caldeira 268,0
Turbina de Contrapresséo 26,0
Turbina de Condensacéao 68,2
Bomba da Turbina de Condensacéo 0,035
Bomba da Caldeira 1,68
Condensador da Turbina de Condensacéo 152,0
Carga Térmica do Vapor de Processo 52,0

Fonte: Elaboracgédo do préprio autor.
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5 UNIDADE DE TRATAMENTO TERMICO DA AGUA: ANALISE E
DISCUSSAO

Diante das demandas hidricas fundamentais que foram levantadas para as
unidades de processo da planta proposta, serda delineada uma configuracdo de
gerenciamento que atenda os propésitos do presente trabalho. Inicialmente seréo
apresentados os fluxos hidricos necessarios para os processos, as demandas de
vapor de processo, bem como os fluxos das aguas residudrias resultantes para a usina

operando com mix de 30, 50 e 70%.

51 RESULTADOS DA SIMULACAO COM MIX DE PRODUCAO DE 30 %

5.1.1 Consumo de agua nos processos da usina para mix de 30%

As demandas de &gua nos processos e de vapor na usina sdo indicadas nas

Tabelas 19 e 20, respectivamente, para um mix de producdo de 30%.

Tabela 19: Demandas hidricas da planta da usina para mix de 30%.

Fluxo Temperatura

Unidade Finalidade / Aplicacéo kg/s] °C]

Moagem e )

Extracéo do Agua de embebicéo 3,90 55

Caldo

Tratamento do Fornecimento de agua aos filtros rotativos 2,05 80

Caldo Agua para preparo do leite de cal 0,29 75
Agua de lavagem para a Centrifuga A 0,07 80

gﬁégg:gai Agua de lavagem para a Centrifuga B 0,06 80
Agua para o diluidor de Magma 0,06 80
Agua de lavagem de CO, 1,40 30

Fermentacéo Agua adicionada no fermento 2,80 30
Agua de diluicio da centrifuga do vinho 2,70 30

Geracdo de Vapor Agua de reposic¢éo da caldeira 1,97 30

e Poténcia

Fonte: Elaboracao do préprio autor.



Tabela 20: Demandas de vapor de processo para mix de 30%.
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Fluxo Temperatura

Unidade Finalidade / Aplicacédo .
[kg/s] [°C]
Vapor de processo para aquecer o caldo de 70 °C
Tratamento paﬁa 105 ‘PC P a 1,40 135
do Caldo
Vapor de processo para o permutador de caldo 0,77 135
Evaporacéo .
do Caldo Vapor de processo no pré-evaporador do caldo 2,20 135
Vapor de processo no Cozedor A 2,30 135
Cozimento e
Cristalizaco Vapor de processo no Cozedor B 0,34 135
Vapor de processo no Cozedor Granagem 0,07 135
Destilagcéo Vapor de processo na Coluna A 21,10 135
do Vinho e
: ~ _ Vapor de processo na Coluna B 10,00 135
Desidratacdo
do Etanol Vapor de processo na Peneira Molecular 0,73 135

Fonte: Elaboracao do préprio autor.

5.1.2 Disponibilidade de agua para reuso na usina para mix de 30%

As disponibilidades de 4gua e vapor para reuso, em cada unidade do processo,

estdo indicadas na Tabela 21, para um mix de producédo de 30%.
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Tabela 21: Residuario hidrico da planta da usina para mix de 30%.

Fluxo Temperatura

Unidade Finalidade / Aplicacéo .
[kg/s] [°C]

Condensado vegetal do 1° Efeito 2,10 99,6
Condensado vegetal do 2° Efeito 2,70 99,6

E\;? dp(;)ragao do Condensado vegetal do 3° Efeito 3,00 99,6
Condensado vegetal do 4° Efeito 3,40 93,4
Vapor vegetal disponivel do 4° Efeito 3,97 85,9
Agua residuaria da filtracéo da vinhaca na 28.7 40,0
osmose

Osmose Reversa e .

Evaporacao da Condensado vegetal do 1° Efeito 6,30 93,5

Vinhaca Condensado vegetal do 2° Efeito 6,10 85,9
Vapor vegetal disponivel do 2° Efeito 3,87 75,9
Vapor vegetal disponivel do Cozedor A 1,92 85,9

Cozimento e Vapor vegetal disponivel do Cozedor B 0,32 85,9

Cristalizacao , .
Vapor vegetal disponivel do Cozedor 0.06 859

Granagem

Fonte: Elaboracao do préprio autor.

5.1.3 Aguas ndo recuperaveis da usina para mix de 30%

A Tabela 22 identifica os pontos em que a agua associada a composicao do
insumo ou subproduto do processo nao pode ser recuperada e demais perdas para

um mix de producéo de 30%

Tabela 22: Aguas n&o recuperaveis da usina para mix de 30%.

Aguas n&o recuperaveis Fluxo [kg/s]
Agua da composicdo do bagaco 15,1
Agua da composicao da torta de filtro 0,76
Agua da composicéo da vinhaca 5,50
Agua da composicéo do actcar 0,09
Agua da composicao do etanol hidratado 1,70
Agua da composicdo do etanol anidro 0,29
Agua de perdas de vapor na caldeira 5,45
Agua da evaporacao dos tanques de condensados 2,05

Fonte: Elaboracéo do proprio autor.



5.2 RESULTADOS DA SIMULACAO COM MIX DE PRODUCAO DE 50 %

5.2.1 Consumo de 4gua nos processos da usina para mix de 50%
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As demandas de agua nos processos da usina e de vapor na usina sao

indicadas nas Tabelas 23 e 24, respectivamente, para um mix de producéo de 50%.

Tabela 23: Demandas hidricas da planta da usina para mix de 50%.

Fluxo Temperatura

Unidade Finalidade / Aplicagéo .
[kg/s] [°C]

Moagem e < -

Extracdo do Caldo Agua de embebicéo 3,90 55

Tratamento do Fornecimento de agua aos filtros rotativos 2,05 80

Caldo Agua para preparo do leite de cal 0,29 75
Agua de lavagem para a Centrifuga A 0,12 80

Cozimento e " .

Cristalizacio égua de lavagem para a Centrifuga B 0,10 80
Agua para o diluidor de Magma 0,10 80
Agua de lavagem de CO, 1,10 30

Fermentacdo Agua adicionada no fermento 2,30 30
Agua de diluicio da centrifuga do vinho 2,20 30

Geracdo de Vapor Agua de reposic¢éo da caldeira 1,83 30

e Poténcia

Fonte: Elaboracao do préprio autor.



Tabela 24: Demandas de vapor de processo para mix de 50%.
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Fluxo Temperatura

Unidade Finalidade / Aplicacédo .
[kg/s] [°C]
Vapor de processo para aquecer o caldo de 70 °C
Tratamento paﬁa 105 ‘PC P a 2,30 135
do Caldo
Vapor de processo para o permutador de caldo 0,57 135
Evaporacéo .
do Caldo Vapor de processo no pré-evaporador do caldo 4,30 135
Vapor de processo no Cozedor A 3,50 135
Cozimento e
Cristalizaco Vapor de processo no Cozedor B 0,63 135
Vapor de processo no Cozedor Granagem 0,12 135
Destilagéo Vapor de processo na Coluna A 15,8 135
do Vinho e
: ~ _ Vapor de processo na Coluna B 7,20 135
Desidratacdo
do Etanol Vapor de processo na Peneira Molecular 0,53 135

Fonte: Elaboracao do préprio autor.

5.2.2 Disponibilidade de 4gua para reuso na usina para mix de 50%

As disponibilidades de 4gua e vapor para reuso, em cada unidade do processo,

estdo indicadas na Tabela 25, para um mix de producao de 50%.
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Tabela 25: Residuario hidrico da planta da usina para mix de 50%.

Fluxo Temperatura

Unidade Finalidade / Aplicacéo kg/s] °C]
Condensado vegetal do 1° Efeito 5,07 99,6
Condensado vegetal do 2° Efeito 4,80 99,6
g\;? dp:ragéo do Condensado vegetal do 3° Efeito 5,30 99,6
Condensado vegetal do 4° Efeito 6,10 93,4
Vapor vegetal disponivel do 4° Efeito 7,03 85,9
Agua residuéria da filtragdo da vinhaca na 19.4 40.0
Osmose Reversa 0smose
e Evaporacdo da Condensado vegetal do 1° Efeito 3,90 93,5
Vinhaca Condensado vegetal do 2° Efeito 4,50 85,9
Vapor vegetal disponivel do 2° Efeito 3,33 75,9
Vapor vegetal disponivel do Cozedor A 3,39 85,9
Cozimento e Vapor vegetal disponivel do Cozedor B 0,57 85,9
Cristalizaggo Vapor vegetal disponivel do Cozedor 0.10 859

Granagem

Fonte: Elaboracéo do proprio autor.

5.2.3 Aguas néo recuperaveis da usina para mix de 50%

A Tabela 26 identifica os pontos em que a agua associada a composicao do
insumo ou subproduto do processo nao pode ser recuperada e demais perdas para

um mix de producédo de 50%.

Tabela 26: Aguas n&o recuperaveis da usina para mix de 50%.

Aguas n&o recuperaveis Fluxo [kg/s]
Agua da composicdo do bagaco 15,1
Agua da composicéo da torta de filtro 0,76
Agua da composicéo da vinhaca 4,72
Agua da composicéo do acucar 0,15
Agua da composicao do etanol hidratado 1,29
Agua da composicdo do etanol anidro 0,22
Agua de perdas de vapor na caldeira 5,45
Agua da evaporacao dos tanques de condensados 2,11

Fonte: Elaboracao do préprio autor.
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5.3 RESULTADOS DA SIMULACAO COM MIX DE PRODUCAO DE 70 %

5.3.1 Consumo de 4gua nos processos da usina para mix de 70%

As demandas de agua nos processos e de vapor na usina séo indicadas nas

Tabelas 27 e 28 respectivamente, para um mix de producédo de 70%.

Tabela 27: Demandas hidricas da planta da usina para mix de 70%.

Fluxo Temperatura
Unidade Finalidade / Aplicacédo P

[kg/s] [°C]
Moagem e )
Extracdo do Agua de embebicéo 3,90 55
Caldo
Tratamento do Fornecimento de agua aos filtros rotativos 2,05 80
Caldo Agua para preparo do leite de cal 0,29 75
Agua de lavagem para a Centrifuga A 0,17 80
g?izgliezggéi Agua de lavagem para a Centrifuga B 0,14 80
Agua para o diluidor de Magma 0,14 80
Agua de lavagem de CO; 0,66 30
Fermentacdo Agua adicionada no fermento 1,40 30
Agua de diluicio da centrifuga do vinho 1,40 30
Geracdo de Vapor Agua de reposic¢éo da caldeira 1,65 30

e Poténcia

Fonte: Elaboracao do préprio autor.



Tabela 28: Demandas de vapor de processo para mix de 70%.

61

Fluxo Temperatura

Unidade Finalidade / Aplicacédo .
[kg/s] [°C]
Vapor de processo para aquecer o caldo de 70 °C
Tratamento paﬁa 105 ‘PC P a 3,30 135
do Caldo
Vapor de processo para o permutador de caldo 0,37 135
Evaporacéo .
do Caldo Vapor de processo no pré-evaporador do caldo 6,00 135
Vapor de processo no Cozedor A 4,90 135
Cozimento e
Cristalizaco Vapor de processo no Cozedor B 0,88 135
Vapor de processo no Cozedor Granagem 0,16 135
Destilagéo Vapor de processo na Coluna A 10,8 135
do Vinho e
: ~ _ Vapor de processo na Coluna B 4,90 135
Desidratacdo
do Etanol Vapor de processo na Peneira Molecular 0,38 135

Fonte: Elaboracao do préprio autor.

5.3.2 Disponibilidade de agua para reuso na usina para mix de 70%

As disponibilidades de 4gua e vapor para reuso, em cada unidade do processo,

estdo indicadas na Tabela 29, para um mix de producao de 70%.



Tabela 29: Residuario hidrico da planta da usina para mix de 70%.

62

Fluxo Temperatura

Unidade Finalidade / Aplicacéo kg/s] °C]
Condensado vegetal do 1° Efeito 7,09 99,6
Condensado vegetal do 2° Efeito 6,70 99,6
E\;? dpé)ragéo do Condensado vegetal do 3° Efeito 7,40 99,6
Condensado vegetal do 4° Efeito 8,50 93,4
Vapor vegetal disponivel do 4° Efeito 9,84 85,9
ésgrl:gégsiduéria da filtracdo da vinhaca na 10,4 40,0
Osmose Reversa )
e Evaporacdo da Condensado vegetal do 1° Efeito 3,30 93,5
Vinhaca Condensado vegetal do 2° Efeito 3,70 85,9
Vapor vegetal disponivel do 2° Efeito 4,24 75,9
Vapor vegetal disponivel do Cozedor A 4,75 85,9
Cozimento e Vapor vegetal disponivel do Cozedor B 0,79 85,9
Cristalizacao Vapor vegetal disponivel do Cozedor 0.14 859

Granagem

Fonte: Elaboracao do préprio autor.

5.3.3 Aguas n&o recuperéaveis da usina para mix de 70%

A Tabela 30 identifica os pontos em que ha irreversibilidade de 4gua, ou seja,

pontos em que a agua associada a composi¢ao do insumo ou subproduto do processo

nao pode ser recuperada, para um mix de producdo de 70%.

Tabela 30: Aguas n&o recuperaveis da usina para mix de 70%.

Aguas n&o recuperaveis

Fluxo [kg/s]

Agua da composicdo do bagaco

Agua da composicao da torta de filtro

Agua da composicéo da vinhaca

Agua da composicéo do acucar

Agua da composicéo do etanol hidratado

Agua da composicdo do etanol anidro

Agua de perdas de vapor na caldeira

Agua da evaporacao dos tanques de condensados

151
0,76
3,94
0,21
0,85
0,15
5,45
2,17

Fonte: Elaboracéo do proprio autor.
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5.4 QUADRO COMPARATIVO DAS DEMANDAS HIDRICAS E DE VAPOR DE
PROCESSO

A seguir sdo apresentados comparativos das demandas hidricas e de vapor de
processo que servirdo de base para a proposicdo e andlise de uma Unidade de
Tratamento Térmico da Agua.

A Figura 18 representa um comparativo das demandas hidricas em diferentes

etapas do processamento da cana de acucar para diferentes mix de producéo (30%,

50% e 70%).

Figura 18: Comparativo de demandas hidricas para mix de 30%, 50% e 70%.

4

H30% E50% E70%

[kg/s]

Aguade  Fomecimento  Agua para Agua de Agua de Agua para o Agua de Agua Agua de Agua de
embebigdo de dgua aos preparodo lavagem para alavagem para a diluidor de lavagemde adicionadano diluicdoda  reposigdoda
filtros rotativos  leite decal  Centrffuga A Centrifuga B Magma cQoz fermente centrifuga do caldeira
vinho

Fonte: Elaboracéo do préprio autor.

A Figura 19, por sua vez, representa um comparativo da disponibilidade de
agua para reuso no préprio processo industrial para os diferentes mix de producdo
(30%, 50% e 70%).
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Figura 19: Comparativo de agua para reuso para mix de 30%, 50% e 70%.

W30% mS50% m70%

kg's
|

s
: .Ii -II III I.I llI i T .

CondensadoCondensadoCondensadoCondensado  Vapor Agua CondensadoCondensado  Vapor Vapor Vapor Vapor
vegetal do vegetaldo vegetaldo vegetaldo wvegetal residudria vegetal do wvegetaldo vegetal vegetal vegetal vegetal
19Efeito  29Efeito  3%Efeito  4%Efeito  disponivel dafiltragio 19Efeito 29 Efeito  disponivel disponivel disponivel  disponivel
do 49 Efeito davinhaga (Vinhaca) (Vinhaga) do 22 Efeito do Cozedor do Cozedor do Cozedor
(OR) {Vinhaga) A B8 Granagem

Fonte: Elaborado pelo préprio autor.

A Figura 20 representa um comparativo para as demandas de vapor de

processo para diferentes mix de producgéo (30%, 50% e 70%).

Figura 20: Comparativo de demandas de vapor para mix de 30%, 50% e 70%.

20

m30% m50% m70%

15
10
0 ..I Il .Il —memill _____ I R e e e

kg's

Vapor de Vapor de Vapor de Vapor de Vapor de Vapor de Vapor de Vapor de Vapor de
Processopara  processono  processond  Processond  processono  processona  processond  Processona  processo no
aquecer o caldopré-evaporador  Cozedor A Cozedor B Cozedor Coluna A ColunaB Peneira Permutador de
de 70*C para docaldo Granagem Molecular Caldo

106°C

Fonte: Elaboracéo do proprio autor.

A Figura 21 representa um comparativo para as aguas ndo recuperaveis de
agua, ou seja, 0 que ndo pode ser recuperado, dado as circunstancias do processo
para diferentes mix de producéo (30%, 50% e 70%).
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Figura 21: Comparativo de perdas de agua para mix de 30%, 50% e 70%.

[ke/s]
o - -

=]

= IIE e W=

Agua da composicio Agua da composicio Agua da composicio  Agua da composicio  Agua da compesicio  Agua da composicio
do bagaco da torta de filtro davinhaca do aglicar do etanol hidratado  do etanol anidro

W30% m50% m70%

Fonte: Elaboracéo do préprio autor.

55 CARACTERIZACAO DOS PROCESSOS HIDRICO E TOMADA DE
DECISOES

Neste item sera abordada diretrizes para as tomadas de decisdes no que diz
respeito ao que foi proposto no trabalho. Na Tabela 31 pode ser visualizada as
principais cargas térmicas de equipamentos e processos em diversos pontos de

interesse na planta.
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Tabela 31: Cargas térmicas de processos.

Cargas Térmicas [MW]
30% 50%  70%

Principais dos Processos

Condensador da Coluna A 47,0 35,7 24,5
Condensador da Coluna B 20,3 15,4 10,6
Resfriamento da Vinhacga (105°C até 40°C) 13,0 9,5 6,0
Aquecimento do Vinho (30° até 90°C) 14,5 10,4 6,5
Pré-aquecimento do caldo-de-agucar (26°C até 70°C) 4.7 7.8 10,9
Vapor Vegetal do Cozedor A 4.6 7,6 10,7
Vapor Vegetal do Cozedor B 0,8 1,3 1.8
Vapor Vegetal do Cozedor Granagem 0,13 1,42 2,0
Condensador da Turbina de Condensagéo 153,5 153,5 153,5
Dorna de Fermentacao 6,3 4.8 3,3
Peneira Molecular 1,5 1,1 0,8
Vapor Vegetal 4° Efeito 9,1 15,2 21,2

Fonte: Elaboracéo pelo préprio autor.

Diante dos resultados obtidos, inimeras configuracdes para o tratamento
térmico da agua poderiam ser propostas para analise. No entanto, sera aqui
apresentada uma diretriz que culmine em uma concepcdo que contemple néo
somente na economia da captacado de agua para processo no parque industrial, mas,
na apresentacdo de uma configuracdo que minimize as perdas tipicas que ocorrem
em instalacbes desse setor. Obviamente, 0s custos de aquisicdo, instalacdo e
operacdo para alguns equipamentos que venham atender a presente proposta
poderdo ser proibitivas no momento atual. Mas, diante do avanco da escassez do
insumo agua e das normas cada vez mais restritivas para a sua captacao, acredita-se
gue a configuracéo a ser apresentada possa servir como uma orientacao futura.

Como primeira diretriz, foram identificadas na planta quais demandas de
resfriamento poderiam ser providenciadas por meio de circuitos fechados de agua, ou
de um outro fluido refrigerante. Assim, apresenta-se nas Tabelas 32 e 33 alguns

pontos mais significativos e a acao incorporada na configuracéo:
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Tabela 32: Diretrizes norteadoras dos processos de interesse.

Demanda Acéo

Resfriamento dos mancais do terno  Instalacéo de radiadores (trocadores compactos)
de dleo

Resfriamento da camera de Circuito fechado para agua de resfriamento da

sulfitacdo do caldo camera de sulfitacao, acoplado a radiadores

Resfriamento das dornas de Incorporacdo de uma unidade de refrigeracéo que

fermentacéo permita controle rigoroso da temperatura do vinho
durante o processo de fermentacéo

Condensacéao do vapor de etanol Instalacdo de condensadores compactos a seco

anidro (peneira molecular) (radiadores a ar)

Fonte: Elaboracgéo pelo proprio autor.

Tabela 33: Demandas dos processos alvos de acdes diretas para minimizar o
consumo de agua.

Carga térmica [MW]

Demanda

30% 50% 70%
Resfriamento dos mancais do terno 1,2 1,2 1,2
Resfriamento da camera de sulfitacdo do caldo 0,112 0,19 0,27
Resfriamento das dornas de fermentagéo 6,3 48 3,3
Peneira Molecular 1,5 1,1 0,8

Fonte: Elaboracéo pelo préprio autor.

Uma outra diretriz importante diz respeito a como fazer uso de fontes de calor
disponiveis na planta, como condensado e vapor vegetal, para atender demandas de
aguecimento de interesse na propria planta. Inicialmente, vale observar que ha duas
linhas béasicas de processo na usina sucroalcooleira: a linha de producéo de agucar e
a linha de producéo de alcool. Assim, é importante que o atendimento de uma certa
demanda seja feito por uma fonte de uma mesma linha, pois quando for necessario a
alteracdo do mix de producédo acucar/alcool, as demandas e fontes apresentam as
mesmas tendéncias de crescimento ou diminuicdo, como pode ser verificado nas
tabelas apresentadas na Sec¢ao 5.3. Uma visualizagdo de como poderia se acoplar

estas agOes pode ser visualizada nas Figuras 22, 23 e 24.
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Figura 22: Acoplamento de ac¢des na linha de acucar.
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Fonte: Elaboracéo pelo préprio autor.



Figura 23: Acoplamento de ac¢des na linha de concentracéo da vinhaca.
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Fonte: Elaboragéo pelo préprio autor.
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Figura 24: Acoplamento de acdes na concentracdo da vinhaca do condensado

vegetal.
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Fonte: Elaboracéo pelo proprio autor.

Das Figuras 23 e 24, observa-se que ha grandes ofertas de condensado
vegetal. E também ha grande disponibilidade de vapor vegetal que se forem
adequadamente tratadas, podem representar uma grande fonte de agua. Na sua
esséncia, uma usina sucroalcooleira pode disponibilizar grandes quantidades de
agua, em vez de consumi-la.

No entanto, existe uma acdo necessaria de dificil solucdo. Trata da
necessidade de uma fonte fria para promover a condensacdo do vapor de baixa
pressdo que é ejetado da turbina de condensacdo. A ordem de grandeza dos
parametros envolvidos nesta acéo € colossal. Para uma usina de porte médio, com
capacidade de moagem em torno de 100 kg/s (correspondente a uma moagem anual
de 2.000.000 toneladas de cana), € necessario disponibilizar sistemas de resfriamento
da ordem de 100 MW. O sistema empregado para tal fim sempre esta relacionado
com resfriamento evaporativo, 0 que promove grandes perdas de agua.

Assim, no presente trabalho € proposto para esta acdo a condensacao a seco,
ou seja, 0 vapor com temperatura de saturacado da ordem de 50°C troca calor com o
ar. Esta proposicdo envolve trocadores gigantescos, que com certeza envolvem
custos de operacao significativos. Hoje esta proposta € inviavel. Mas, isso hoje.
Amanha, diante de novas restricbes regulatorias, certamente condensacdo a seco

ser& a solucéo.
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Existem diversas outras demandas de resfriamento com cargas térmicas bem
menores quando comparadas com aquela da condensacdo do vapor ejetado da
turbina de condensacédo, como pode ser observado nas tabelas ja& apresentadas
anteriormente. Desta forma, foram estabelecidas também para estas demandas a
troca térmica por meio de trocadores de calor compactos, como radiadores. Por meio
desse procedimento, associado com a proposta de concentrar a vinhaca, € possivel,
para a usina proposta, fornecer agua residuaria da ordem de 40 kg para cada 100 kg
de cana, como pode ser visto na Figura 25.

Figura 25: Agua residual da usina.

Parametros em [kg/s]
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A CANA RECUPERAVEIS

Fonte: Elaboracao pelo préprio autor.

Como pode ser observado de toda a analise, as acbes necessarias para
proceder resfriamento nos diversos pontos da usina sdo muito maiores do que para
aquecimento. E por esse motivo que as usinas fazem uso da captacdo externa de
agua em grandes quantidades tendo em vista que esse é um mecanismo barato para
atender as suas necessidades térmicas. Atualmente, mesmo as mais modernas
usinas sucroalcooleiras fazem captagéo externa de mais de 1 m® de 4gua para cada
tonelada de cana segundo Elia Neto (2008), ou seja, 100 kg de agua para cada 100
kg de cana processada. Mas, pela questédo da sustentabilidade da agua, este cenario
de captacdo de adgua esta mudando para esse setor que consome uma enorme
quantidade de agua no contexto industrial nacional. E, com certeza, a evolugéo para

a otimizacdo do consumo de agua no setor sucroalcooleiro estara intimamente ligado
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ao bom planejamento de trocas térmicas e hidricas internas no processo industrial e

a rejeicao final de calor a seco para o meio ambiente.
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6 CONCLUSOES

Diante dos resultados apresentados, € possivel identificar processos e ou
alternativas tecnologicas que permitem uma redug&o no seu consumo de agua. Neste
contexto, vale aqui apontar alguns procedimentos que seriam mais relevantes como
a introducéo da lavagem a seco da cana. A utilizacdo desse processo de lavagem a
seco logo no inicio do processamento da cana contribui consideravelmente para a
reducdo do consumo de agua, visto que esse é conhecidamente um processo oneroso
no consumo hidrico e gerador de aguas praticamente irrecuperaveis. Também, a
incorporacdo de um sistema de refrigeracdo para resfriamento das dornas de
fermentacdo com a vinculagcdo de um condensador que ndo faga uso de resfriamento
evaporativo. Assim, € possivel economizar parcela da demanda de agua na usina,
além de se tornar possivel um controle rigoroso da temperatura durante o processo
de fermentacéo nas dornas.

E importante observar que o atendimento de uma certa demanda térmica ou
hidrica seja feito por uma fonte dentro de uma mesma linha de producao, agucar ou
alcool, pois, dessa forma, a alteracdo do mix de producéo acgUcar/alcool garante que
as demandas e fontes apresentam as mesmas tendéncias de crescimento ou
diminuicao.

A concentracdo da vinhaca representa ndo somente vantagens econdmicas
para o seu transporte em processos de fertirrigacdo, mas também como uma fonte de
condensado que podera ser usado no parque industrial.

Quando é necessario descarregar energia térmica para o meio ambiente, foi
estabelecido como estratégia a utilizacdo de trocadores de calor compactos, como
radiadores, em processos de resfriamento a seco. Este procedimento € viavel e barato
guando o fluido de processo se encontra em temperaturas bem mais elevadas
comparadas com a temperatura ambiente. Para o vapor extraido das turbinas de
condensacao, no entanto, o processo de condensacgao a seco envolveria trocadores
gigantescos devido a pequena diferenca de temperatura do vapor com o ar ambiente,
principalmente durante os periodos de verdo e, também, devido a carga térmica
extremamente elevada. Assim, para o atendimento dessa demanda os custos devido
a amortizacdo e operacdo se tornariam proibitivos para essa alternativa. Mas vale
observar que o processo de resfriamento evaporativo empregado no setor

7

sucroalcooleiro € responsavel pela maior perda de agua para a operacdo de
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condensacao do vapor extraido nessas turbinas. Mesmo atento a essa questao, foi
considerado para analise no presente trabalho o processo de condensacéo a seco do
vapor extraido das turbinas de condensacéo, o que permitiu verificar os limites da
reducdo de perdas/consumo de agua no processo industrial.

Com isso, conclui-se que € possivel ndo somente reduzir drasticamente, mas
anular a captacao de agua e transformar a usina como uma fonte de agua residuaria
da ordem de 40 kg de agua a cada 100 kg de cana processada. Esta € a perspectiva
a ser alcancada em um futuro ndo longinquo tendo em vista que a captacdo média
atual é da ordem de 1 m3 de agua para cada tonelada de cana processada, o seja,

100 kg de 4gua captada externamente para 100 kg de cana processada.
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Apéndice A — Parametros de Entrada e de Processo da Usina

No descrever dos processos, sdo utilizadas figuras que representam
esquematicamente o volume de controle de cada etapa. O equacionamento foi feito
no EES, devidamente detalhado em cada volume considerado. Cada variavel de cada
equacéao foi nomeada com o a finalidade de tornar intuitivo o que cada uma representa
e a qual volume de controle pertence. Em cada linha de grande parte majoritaria do
programa também estd, entre parénteses (comentario que nao altera a funcionalidade
do programa), documentado do que se trata cada equacédo. Assim sendo, é possivel
acompanhar o equacionamento ao longo do processo e o valor das variaveis

utilizadas.

"I Parametros Termodinamicos"

P_atm=1,0 {Presséao atmosférica [bar]}
T amb =25 {Temperatura ambiente [°C]}
T _agua_embeb =55 {Temperatura da 4gua de embebicao [°C]}

"l Dados do processo
"l Composicédo da cana

f_palhico = 0,05 {frac@o de palhico relativo a safra disponibilizado [ton palhi¢o / ton cana] }

f palha =0,02 {fracé@o de palha que acompanha o colmo [kg palha/ kg cana] }

f_mm_cana = 0,02 {frac@o de massa mineral que entra juntamente com a cana na recepgao}
f_mm_palhico = 0,03 {frac@o de massa mineral que entra juntamente com o palhico na recepcéo}
f AR=0,01 {fracdo de acUcares redutores (AR) que compdem o0s colmos da cana}

f _fibras = 0,13 {fracéo de fibras que compdem os colmos da cana}

f_outros = 0,02 {fracé@o de outros elementos que comp8em os colmos da cana, tais com sais,
acidos, etc}

f sacarose = 0,14 {fracd@o de sacarose que compde os colmos da cana}

f agua=0,70 {frac@o de agua que compde os colmos da cana}

" === == === === === === "
Mix = 0,5 {Mix de producao de agucar e alcool}

M_safra = 2000000 {massa de cana total que entra na usina durante a safra [ton]}
Periodo_dias = 220 {periodo de operacao da safra [dias]}

Periodo_s = Periodo_dias*24*3600 {periodo de operacéo da safra [segundos]}

M_safra_kg = 2000000*1000 {massa de colmos total que entra na usina durante a safra [kg]}
Brix_caldo_moenda = 0,22 {brix do caldo que sai da unidade de extracéo utilizando moendas}
Brix_caldo_difusor = 0,15 {brix do caldo que sai da unidade de extracao utilizando difusor}
Brix_caldo = Brix_caldo_moenda {brix do caldo que sai da unidade de extracédo}
Brix_caldo_filtrado = 0,09 {brix do caldo filtrado que sai do filtro rotativo a vacuo}
f_umidade_lodo = 0,75 {teor de umidade do lodo}

f umidade_torta = 0,7 {teor de umidade da torta}

f_bagaco_adicionado_lodo = 8 {quantidade de bagaco adicionado ao lodo no processo de filtragem
[kg bagaco/ ton. cana]}

f_recup_bagaco = f_bagaco_adicionado_lodo/1000 {frac@o de bagaco adicionado no lodo na
etapa de filtragem}

f_soluveis_torta = 0,2 {fragdo de sollveis que compde a torta de filtro proveniente do total
de soluveis do lodo e bagaco}

f _umidade_bagaco = 0,50 {fracdo de umidade do bagaco}

f soluveis_caldo = 0,97 {fracdo de solaveis que comp&em o caldo}
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f_agua_resfr_mancais_moendas = 0,15 {fracdo de agua destinada ao resfriamento de
mancais na unidade de extracao [kg agua/kg colmol}

f_agua_leite_cal = 0,03 {fracdo de agua utilizada no preparo do leite de cal na unidade de pré-
tratamento [kg agua/kg colmo]}

f_agua_resfr_coluna_sulfit = 0,10 {fracdo de agua utilizada no resfriamento da coluna
de sulfitacao da unidade de pré -trat. [kg agua/kg colmo]}

f_agua_emb_filtros = 0,04 {fragcdo de agua utilizada na embebicao dos filtros na unidade de pré-
tratamento [kg agua/kg colmo]}

f _agua_cond_filtros = 0,3 {fracdo de agua utilizada nos condensadores dos filtros da unidade de
pré-tratamento [kg agua/kg colmo]}

f limpeza_ mm =0,8 {fracdo de limpeza da massa mineral da cana na lavagem a seco}

f limpeza_mm_palhico = 0,7 {fracdo de limpeza da massa mineral do palhico na lavagem a seco}
f mm_caldo = 0,98 {fracdo de massa mineral presente no caldo}

f_ mm_bagaco = 1-f mm_caldo {fracdo de massa mineral presente no bagaco}

f_soluveis_lodo = 0,02 {fracdo de solaveis que compdem o lodo}
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Apéndice B — Unidade de Lavagem da Cana

"l Lavagem a Seco da Cana

{fluxo massico de cana bruta proveniente da recepcéo na base 100 [kg/s]}
m_cana = 100,0

{fluxo de massa mineral que entra juntamente com a cana proveniente da recepcéo [kg/s]}
m_mm_cana_in = m_cana*f_mm_cana

{fluxo massico de palha proveniente da recepcéo [kg/s]}
m_palha_cana_in = m_cana*f_palha

{fluxo de massa mineral lavada [kg/s]}
m_mm_lavagem_cana_out = m_mm_cana_in*f_limpeza_mm

{fluxo de massa mineral que ainda permanece na cana apos a lavagem [kg/s]}
m_mm_cana_out = m_mm_cana_in - m_mm_lavagem_cana_out

{fluxo de palha que permanece na cana apés a lavagem [kg/s]}
m_palha_cana_out = m_palha_cana_in

{fluxo de colmo lavado (ainda com impurezas) que sai da unidade de lavagem [kg/s]}
m_colmo_lavado = m_cana - m_mm_lavagem_cana_out

"l Lavagem a Seco do Palhico

{fluxo de palhi¢co que entra na unidade de lavagem a seco [kg/s]}
m_palhico_lavagem_in = f_palhico*m_cana

{fluxo de massa mineral contina no palhico que entra na unidade de lavagem [kg/s]}
m_mm_palhi¢o_in = m_palhi¢co_lavagem_in*f_mm_palhico

{fluxo de massa mineral que é lavada do palhico [kg/s]}
m_mm_palhi¢o_out = m_mm_palhi¢o_in*f_limpeza_mm_palhico

{fluxo de massa mineral que ainda compde o palhico apés a lavagem [kg/s]}
m_mm_palhico_lavado_out = m_mm_palhico_in - m_mm_palhico_out

{fluxo de palhico lavado (com fracdo de m. mineral) que vai para a unidade de vapor e poténcia [kg/s]}
m_palhico_lavagem_out = m_palhico_lavagem_in - m_mm_palhico_out

"I Balanco de massa"
deltal = m_cana + m_palhico_lavagem_in - m_colmo_lavado - m_palhico_lavagem_out -
m_mm_lavagem_cana_out - m_mm_palhi¢o_out
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Apéndice C — Unidade de Extracédo do Caldo

{fluxo de colmos lavados que entra na unidade de extracéo [kg/s]}
m_colmo_ext_in =m_colmo_lavado

{fluxo de colmo limpo que entra na unidade de extracao [kg/s]}
m_colmo_limpo = m_colmo_lavado - m_palha_cana_out - m_mm_cana_out

{fluxo de agua que compde o colmo limpo que entra na unidade de extragdo [kg/s]}
m_agua_colmo_ext_in = m_colmo_limpo*f_agua

{fluxo de sacarose que compde o colmo limpo que entra na unidade de extracéo [kg/s]}
m_sacarose_ext_in = m_colmo_limpo*f_sacarose

{fluxo de AR (acucares redutores = frutose + glicose) que compde o colmo limpo que entra na
unidade de extracédo [kg/s]}
m_AR_ext_in = m_colmo_limpo*f_AR

{fluxo de fibras que compde o colmo limpo que entra na unidade de extracdo [kg/s]}
m_fibras_ext_in = m_colmo_limpo*f_fibras

{fluxo de outros elementos que comp&e o colmo limpo que entra na unidade de extracao [kg/s]}
m_outros_ext_in = m_colmo_limpo*f_outros

{fluxo de solluveis que comp&e o colmo limpo que entra na unidade de extracéo [kg/s]}
m_soluveis_ext_in = m_sacarose_ext_in + m_AR_ext_in + m_outros_ext_in

f_sacarose_soluveis = m_sacarose_ext_in / m_soluveis_ext_in
f_AR_soluveis = m_AR_ext_in/ m_soluveis_ext_in
f_outros_soluveis = m_outros_ext_in / m_soluveis_ext_in

{fluxo de sollveis que saem da unidade de extra¢do contidos no caldo [kg/s]}
m_soluveis_caldo_out = m_soluveis_ext_in*f_soluveis_caldo

{fluxo de caldo que sai da unidade de extracao [kg/s]}
m_caldo_ext_out = (m_soluveis_caldo_out)/Brix_caldo

{fluxo de agua contida no caldo que sai da unidade de extracao [kg/s]}
m_agua_caldo_ext_out = (1 - Brix_caldo)*m_caldo_ext_out

{fluxo de massa mineral que compde o caldo que sai da extracdo e peneiramento [kg/s]}
m_mm_caldo_ext_out = m_mm_cana_out*f_ mm_caldo

{fluxo total de caldo que sai da unidade de extracdo e peneiramento [kg/s]}
m_caldo_TOTAL_ext out=m_caldo_ext out+ m_mm_caldo_ext out

{fluxo de palha que sai da unidade de extracéo [kg/s]}
m_palha_ext_out = m_palha_cana_in

{fluxo de soltveis no bagago que sai da unidade de extracao [kg/s]}
m_soluveis_bagaco_ext_out = m_soluveis_ext_in - m_soluveis_caldo_out

{fluxo de fibras que compdem o bagaco e que sai da unidade de extracao [kg/s]}
m_fibras_bagaco_ext out = m_fibras_ext in

{fluxo de massa mineral que sai juntamente com o bagaco da unidade de extracdo [kg/s]}
m_mm_bagaco_ext_out = m_mm_cana_out*f_ mm_bagaco
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{fluxo de bagaco que sai da unidade de extragéo [kg/s]}
m_bagaco_ext_out = (m_fibras_bagaco_ext_out+m_soluveis_bagac¢o_ext out +
m_mm_bagaco_ext_out + m_palha_ext_out) / (1 - f_umidade_bagaco)

{fluxo de agua contida no bagaco que sai da unidade de extracao [kg/s]}
m_agua_bagaco_ext_out = m_bagaco_ext out * f_umidade_bagaco

{fluxo de agua de embebicéo (entra) na unidade de extracao [kg/s]}
m_agua_embeb_ext_in = (m_éagua_caldo_ext_out + m_agua_bagaco_ext_out) -
m_agua_colmo_ext_in

{flluxo de 4gua que sai da unidade de extracdo devido & dgua de resfriamento de mancais [kg/s]}
m_&gua_resfr_mancais_ext out = f _agua_resfr_mancais_moendas*m_colmo_limpo

"I Balango de massa"
delta2 = m_colmo_ext_in + m_&gua_embeb_ext_in - m_caldo_TOTAL_ext _out - m_bagaco_ext_out
"I Temperatura de saida do caldo da unidade de Extracao"

cp_fibras =1,3 {kJ/kg.K}

a = (m_agua_colmo_ext_in*cp_H20 + m_fibras_ext_in*cp_fibras +
m_soluveis_ext_in*cp_sollveis)*T_amb

b = (m_agua_embeb_ext_in*cp_H20*T_agua_embeb)

¢ = (m_fibras_bagaco_ext_out*cp_fibras + m_soluveis_bagaco_ext_out*cp_sollveis +
m_&gua_bagaco_ext out*cp_H20 + m_4gua_caldo_ext_out*cp_H20 +
m_soluveis_caldo_out*cp_solaveis)

T _caldo_ext out = (a + b)/c
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Apéndice D — Unidade de Tratamento do Caldo

"l FILTRAGEM

"I Parametros"

"I Lodo"

{Temperatura do lodo [°C]}
T lodo =85

{fluxo de massa mineral contida no lodo que entra na unidade de filtragem [kg/s]}
m_mm_lodo_in = m_mm_caldo_ext_out

{fluxo de solaveis contido no lodo que entra na unidade de filtragem [kg/s]}
m_soluveis_lodo_in =f soluveis_lodo*m_soluveis_caldo_out

{fluxo de lodo que entra na unidade de filtragem [kg/s]}
m_lodo_in = (m_mm_lodo_in + m_soluveis_lodo_in)/(1-f_umidade_lodo)

{fluxo de agua contida no lodo que entra na unidade de filtragem [kg/s]}
m_agua_lodo_in = m_lodo_in*f_umidade_lodo

| === == === —===
"I Bagago"

{fluxo de solluveis do bagac¢o que adicionado no lodo no processo de filtragem [kg/s]}
m_soluveis_bagaco_torta = f _recup_baga¢co*m_soluveis_bagaco_ext_out

{fluxo de massa mineral que compde o bagaco adicionado no lodo no processo de filtragem [kg/s]}
m_mm_bagaco_torta = f_recup_bagaco*m_mm_bagaco_ext_out

{fluxo de fibras que compde o bagaco adicionado no lodo no processo de filtragem [kg/s]}
m_fibras_bagacgo_torta = f_recup_bagaco*m_fibras_bagaco_ext_out

{fluxo de bagaco adicionando no lodo no processo de filtragem [kg/s]}
m_bagaco_torta = (m_soluveis_bagaco_torta + m_mm_bagaco_torta + m_fibras_bagaco_torta) / (1-
f umidade_bagaco)

{fluxo de agua no bagaco adicionado no lodo no processo de filtragem [kg/s]}
m_agua_bagaco_torta = m_bagaco_torta*f umidade_bagaco

"l Filtragem Baixo Vacuo

{fluxo de massa mineral contida na mistura do bagaco com o lodo [kg/s]}
m_mm_lodo_bagaco_in = m_mm_lodo_in + m_mm_bagaco_torta

{fluxo de solaveis contido na mistura do bagaco com o lodo [kg/s]}
m_soluveis_lodo_bagaco_in = m_soluveis_lodo_in + m_soluveis_bagaco_torta

{fluxo de agua contida na mistura do bagaco com o lodo [kg/s]}
m_agua_lodo_bagaco_in = m_agua_lodo_in + m_agua_bagaco_torta

{fluxo de fibras contida na mistura do bagaco com o lodo [kg/s]}



m_fibras_lodo_bagaco_in = m_fibras_bagaco_torta

{fluxo total da mistura do bagaco com o lodo [kg/s]}

m_total_lodo_bagaco_in = m_mm_lodo_bagaco_in + m_soluveis_lodo_bagaco_in +
m_agua_lodo_bagaco_in + m_fibras_lodo_bagaco_in

{fator de agua que compde o caldo turvo da filtragem a baixo vacuo}
f agua caldo_turvo BV =0,5

"I Caldo Turvo "

{Brix do caldo turvo que sai da filtragem a baixo vacuo}
Brix_caldo_turvo = 0,15

{fluxo de agua contida no caldo turvo que sai da filtragem a baixo vacuo [kg/s]}
m_agua_caldo_turvo = m_agua_lodo_bagaco_in*f_agua_caldo_turvo_BV

{fluxo de solaveis contido no caldo turvo que sai da filtragem a baixo vacuo [kg/s]}
m_soluveis_caldo_turvo = Brix_caldo_turvo*m_agua_caldo_turvo/(1 - Brix_caldo_turvo)

{fluxo total de caldo turvo que sai da filtragem a baixo vacuo [kg/s]}
m_caldo_turvo = m_soluveis_caldo_turvo + m_agua_caldo_turvo

"I Torta de Baixo Vacuo"

{fluxo da torta resultante da filtragem a baixo vacuo [kg/s]}
m_torta BV = m_total_lodo_bagaco_in - m_caldo_turvo

{fluxo de massa mineral da torta resultante da filtragem a baixo vacuo [kg/s]}
m_mm_torta_BV = m_mm_lodo_bagaco_in

{fluxo de agua da torta resultante da filtragem a baixo vacuo [kg/s]}
m_agua_torta_BV = m_agua_lodo_bagaco_in - m_agua_caldo_turvo

{fluxo de sollveis da torta resultante da filtragem a baixo vacuo [kg/s]}
m_soluveis_torta_ BV = m_soluveis_lodo_bagac¢o_in - m_soluveis_caldo_turvo

{fluxo de fibras da torta resultante da filtragem a baixo vacuo [kg/s]}
m_fibras_torta BV = m_fibras_lodo_bagaco_in
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"I Torta Final"

{fluxo de massa mineral que compde a torta [kg/s]}
m_mm_torta = m_mm_torta BV

{fluxo de sollveis que compde a torta [kg/s]}
m_soluveis_torta = f_soluveis_torta*m_soluveis_torta_ BV

{fluxo de fibras que compde a torta [kg/s]}
m_fibras_torta = m_fibras_torta BV

{fluxo de torta que vai para a lavoura [kg/s]}
m_torta = (m_mm_torta + m_soluveis_torta + m_fibras_torta)/(1-f_umidade_torta)

{fluxo de agua que compde a torta [kg/s]}
m_agua_torta = m_torta*f_umidade_torta




"I Caldo Filtrado Alto Vacuo"

{fluxo de soltveis que compde o caldo filtrado [kg/s]}
m_soluveis_caldo _filtrado_ AV = m_soluveis_torta BV - m_soluveis_torta

{fluxo de agua que compde o caldo filtrado [kg/s]}

m_agua_caldo_filtrado_AV = (m_soluveis_caldo_turvo + m_soluveis_caldo_filtrado AV -
Brix_caldo_filtrado*(m_soluveis_caldo_turvo + m_soluveis_caldo_filtrado_AV +
m_agua_caldo_turvo))/Brix_caldo_filtrado

{fluxo de caldo filtrado resultante da filtragem a alto vacuo e embebicéo [kg/s]}
m_caldo_filtrado_AV = m_soluveis_caldo_filtrado_AV + m_agua_caldo_filtrado_AV

"I Caldo da Filtragem"

{fluxo de caldo total filtrado no processo de filtragem [kg/s]}
m_caldo_filtrado = m_caldo_filtrado_AV + m_caldo_turvo

{fluxo de solaveis contido no caldo total filtrado [kg/s]}
m_soluveis_caldo_filtrado = m_soluveis_caldo_filtrado_AV + m_soluveis_caldo_turvo

{fluxo de agua contida no caldo total filtrado [kg/s]}
m_agua_caldo_filtrado = m_agua_caldo_filtrado_AV + m_agua_caldo_turvo

{Brix do caldo filtrado no alto vacuo}
Brix_caldo_filtrado_AV = m_soluveis_caldo_filtrado_AV/(m_soluveis_caldo_filtrado_AV +
m_agua_caldo_filtrado_AV)

{relacdo da quantidade de caldo turvo por caldo filtrado}
f_caldo_turvo = m_caldo_turvo / m_caldo_filtrado
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"I Agua Filtragem"

{Presséo no filtro rotativo a vacuo [bar]}
P_vacuo_filtro = 0,50

{Temperatura da 4gua de filtragem [°C]}
T _agua_filtragem = 85

{Presséo da agua de filtragem [bar]}
P_agua_filtragem = P_atm

{Fluxo da fracao liquida de 4gua que entra no filtro (fragdo que néo se tornou vapor devido ao vacuo)

[kg/s]}
m_agua_filtragem_liquida = m_agua_caldo_filtrado_AV + m_agua_torta - m_agua_torta_ BV

{Entalpia da agua de filtragem que entra no filtro [kJ/kg]}
hl = ENTHALPY(Water;T=T_agua_filtragem; P=P_agua_filtragem)

{Titulo da agua de filtragem que entrou no filtro no ponto de operacao de filtragem (vacuo)}
x1 = QUALITY(Water;h=h1;P=P_vacuo_filtro)

{fluxo de massa total de agua de filtragem que entra no filtro rotativo [kg/s]}
m_agua_filtragem = m_agua_filtragem_liquida/(1-x1)

{fluxo da fracdo da agua de filtragem na forma de vapor [kg/s]}
m_agua_vapor_filtragem = m_agua_filtragem*x1
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"l TRATAMENTO DE CALDO "

{fluxo de caldo que entra na unidade de tratamento de caldo [kg/s]}
m_caldo_utc_in = m_caldo_filtrado + m_caldo_ TOTAL_ext out

"I Producéo de Acucar”

{fluxo de caldo destinado a producéo de acucar [kg/s]}
m_caldo_acUcar = m_caldo_utc_in*Mix

{fluxo de agua de calagem adicionado no caldo da linha do agucar [kg/s]}
m_&gua_calagem_acucar =f_agua_leite_cal*m_colmo_limpo*Mix

{fluxo de massa mineral contida no caldo destinado a producéo de acgucar [kg/s]}
m_mm_caldo_acticar = m_mm_caldo_ext_out*Mix

{fluxo de agua no caldo destinado a producao de acucar [kg/s]}
m_agua_caldo_acucar = (m_agua_caldo_ext_out +m_agua_caldo_filtrado)*Mix

{fluxo de soltveis no caldo destinado a produc¢édo de agucar [kg/s]}
m_soluveis_caldo_acgucar = (m_soluveis_caldo_out + m_soluveis_caldo_filtrado)*Mix

{fluxo de agua contida no caldo clarificado na saida da unidade de tratamento de caldo [kg/s]}
m_&gua_caldo_clarif_aclcar = m_4gua_calagem_acgucar + m_agua_caldo_acucar -
(m_agua_lodo_in*Mix)

{fluxo de solaveis contido no caldo clarificado na saida da unidade de tratamento de caldo [kg/s]}
m_soluveis_caldo_clarif_actcar = m_soluveis_caldo_acucar - (m_soluveis_lodo_in*Mix)

{fluxo de caldo clarificado na saida da UTC destinado a producao de acucar [kg/s]}
m_caldo_clarif_acUcar = m_agua_caldo_clarif_aclcar + m_soluveis_caldo_clarif_agucar

{Brix do caldo destinado a producéo de agulcar}
Brix_caldo_acucar = m_soluveis_caldo_acUcar/(m_soluveis_caldo_acUcar + m_agua_caldo_acucar)

"I Producg&o de Alcool"

{fluxo de caldo destinado a producgéo de alcool [kg/s]}
m_caldo_alcool = m_caldo_utc_in*(1 - Mix)

{fluxo de agua de calagem adicionado no caldo da linha de alcool [kg/s]}
m_&gua_calagem_alcool =f_agua_leite_cal*m_colmo_limpo*(1 - Mix)

{fluxo de massa mineral contida no caldo destinado a producao de alcool [kg/s]}
m_mm_caldo_&lcool = m_mm_caldo_ext_out*(1 - Mix)

{fluxo de agua no caldo destinado a producao de alcool [kg/s]}
m_agua_caldo_alcool = (m_agua_caldo_ext_out +m_agua_caldo_filtrado)*(1 - Mix)

{fluxo de soltveis no caldo destinado a produgéo de alcool [kg/s]}
m_soluveis_caldo_alcool = (m_soluveis_caldo_out +m_soluveis_caldo_filtrado)*(1 - Mix)

{fluxo de agua contida no caldo clarificado na saida da unidade de tratamento de caldo [kg/s]}
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m_agua_caldo_clarif_alcool = m_agua_calagem_alcool + m_agua_caldo_alcool -
(m_agua_lodo_in*(1 - Mix))

{fluxo de soltveis contido no caldo clarificado na saida da unidade de tratamento de caldo [kg/s]}
m_soluveis_caldo_clarif_alcool = m_soluveis_caldo_alcool - (m_soluveis_lodo_in*(1 - Mix))

{fluxo de caldo clarificado na saida da UTC destinado a producao de alcool [kg/s]}
m_caldo_clarif_alcool = m_agua_caldo_clarif_alcool + m_soluveis_caldo_clarif_alcool

"I Resfriamento da Coluna de Sulfitacao"

{fator de excesso}
f excesso=1

{Poder Calorifico Inferior do enxofre [kJ/kg]}
PCI_enxofre = 9040

{fracéo de enxofre a ser sulfitado em relagéo ao caldo [kg de enxofre/kg de caldo]}
f_enxofre = 0,001

{massa de enxofre a ser sulfitado [kg/s]}
m_enxofre = f_enxofre * m_caldo_acucar

{calor especifico do O2 [kJ/kg K]}
cp . 02=1

{calor especifico do N2 [kJ/kg K]}
cp_N2=1

{calor especifico do SO2 [kJ/kg K]}
cp_S0O2 =0,7

{variacéo de temperatura dos gases de combustéo}
Delta_T_gases = 225

{massa de SO2 que compde o enxofre [kgs]}
m_S0O2 = 2 * m_enxofre

{massa de N2 que compde o enxofre [kgs]}
m_N2 = (1+f_excesso) *( 3,5 * m_enxofre)

{massa de 02 que compde o enxofre [kg/s]}
m_02 =f_excesso * m_enxofre

{demanda térmica de resfriamento da coluna de sulfitagdo [MW]}
Q_agua_sulft = (m_enxofre * PCI_enxofre) - (m_SO2*cp_SO2*Delta_T_gases) -
(m_N2*cp_N2*Delta_T_gases) - (m_O2*cp_0O2*Delta_T_gases)

{variacé@o da temperatura da agua de resfriamento da coluna de sulfitagéo}
Delta_T_agua_sulfit = 50

{fluxo da agua de resfriamento da coluna de sulfitagéo [kg/s]}
m_agua_resfr_sulfit = Q_agua_sulft / Delta_T_agua_ sulfit

"I Vapor de Processo para o pré Aquecimento do Caldo"

{temperatura do caldo pré-aquecido [°C]}
T caldo_pre_ag =70
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{calor especifico do caldo [kJ/kg.K]}
cp_pre_aq_caldo = cp_H20*(1 - Brix_caldo_acucar) + cp_sollveis * Brix_caldo_acgucar

{carga térmica do pré-aquecimento do caldo [MW]}
Q_pre_aq_caldo = m_caldo_acuUcar * cp_pre_aq_caldo * (T_caldo_pre_aq - T_caldo_ext_out)

{iemperatura final do caldo aquecido [°C]}
T caldo_aqg =100

{fluxo de vapor de processo necessario para aquecer o caldo em uma segunda etapa de aquecimento
[kg/s]}

m_vap_proc_ag_caldo = ((m_caldo_acucar*cp_H20 + m_soluveis_caldo_clarif_agucar*cp_solaveis) *
(T _caldo_aq - T_caldo_pre_aq)) / (h_Iv_vaporsat_CA)

{fluxo de condensado de vapor de processo depois do aquecimento do caldo [kg/s]}
m_cond_vap_proc_aq_caldo = m_vap_proc_aq_caldo

{carga térmica do permutador para aquecimento do caldo destinado a producgéo de etanol [MW]}
Q_ag_caldo_permutador = (m_caldo_alcool*cp_H20 +
m_soluveis_caldo_clarif_aclcar*cp_soluveis)*( T_caldo_aq - T_caldo_ext_out)

"Considerando a Efetividade do Permutador de 90%"
{vapor de processo necessario para manter o aquecimento no permutador do caldo de etanol}
m_vap_proc_permutador = (0,1*Q_aq_caldo_permutador)/(h_Iv_vaporsat CA)

"I Balango de Massa"

delta_4 = m_caldo_utc_in + m_agua_calagem_agucar + m_agua_calagem_alcool -
m_caldo_clarif_acucar - m_caldo_clarif_alcool - m_lodo_in
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Apéndice E — Unidade de Evaporacao do Caldo

"I Pré-Evaporador"

{Temperatura do vapor de processo [°C]}
T_vapor_processo = 135

{Temperatura do caldo no Pré-Evaporador [°C]}
T _caldo_pre_evap = 100

{Pressao de operacédo no pré-evaporador [bar]}
P_pre_caldo=1,4

{temperatura do vapor vegetal que sai do pré-evaporador do caldo [°C]}
T_vv_pre_out = Temperature (Steam;P=P_pre_caldo;x=0)

{Brix do caldo que entra no pré-evaporador do caldo [°Brix]}
Brix_caldo_pre_evap_in = Brix_caldo_agucar

{variac&o do Brix no pré-evaporador}
Delta_brix_pre =0,023

{Brix do caldo na saida do Pré-Evaporador}
Brix_caldo_pre_evap_out = Brix_caldo_pre_evap_in + Delta_brix_pre

{Brix médio do caldo no pré-evaporador}
Brix_caldo_pre_evap_medio = (Brix_caldo_pre_evap_in + Brix_caldo_pre_evap_out)/2

{fluxo de caldo na entrada do Pré-Evaporador [kg/s]}
m_caldo_pre_evap_in = m_caldo_clarif_agucar

{Equacao de Crapiste e Lozano para determinac¢éo do ponto de ebulicdo do caldo}

T _pre_ebulicao_out=T_wvv_pre_out +
(0,03*((Brix_caldo_pre_evap_out*100))"0,094)*(exp(0,053*Brix_caldo_pre_evap_out*100))*((P_pre_c
aldo*100000)"0,135)

{fluxo de agua contido no caldo que entra no Pré-Evaporador [kg/s]}
m_agua_caldo_pre_evap_in = m_4agua_caldo_clarif_acucar

{fluxo de solaveis contido no caldo que entra no Pré-Evaporador [kg/s]}
m_soluveis_caldo_pre_evap_in = m_soluveis_caldo_clarif_acucar

{fluxo de solaveis contido no caldo que sai do Pré-Evaporador [kg/s]}
m_soluveis_caldo_pre_evap_out = m_soluveis_caldo_pre _evap_in

{fluxo de agua contido no caldo que sai do Pré-Evaporador [kg/s]}
m_agua_caldo_pre_evap_out = (m_soluveis_caldo_pre_evap_out * (1 - Brix_caldo_pre_evap_out)) /
Brix_caldo_pre_evap_out

{fluxo de vapor vegetal que sai do Pré-Evaporador [kg/s]}
m_vapor_vegetal pre_evap_out = m_agua_caldo_pre_evap_in - m_agua_caldo_pre_evap_out

{fluxo de caldo que sai do pré-evaporador [kg/s]}
m_caldo_pre_evap_out = m_soluveis_caldo_pre_evap_out + m_agua_caldo_pre_evap_out

{Calor especifico da agua [kJ/kg.°C]}
cp_H20 =4,18

{Calor especifico da sacarose [kJ/kg.°C]}
cp_sacarose = 1,26



{Calor especifico dos soluveis [kJ/kg.°C]}
cp_sollveis = cp_sacarose

{Calor especifico do caldo que entra no pré-evaporador [kJ/kg.°C]}
cp_Pré_in=cp_H20*(1 - Brix_caldo_pre_evap_in) + cp_sollveis * Brix_caldo_pre_evap_in

{Calor especifico do caldo que sai do pré-evaporador [kJ/kg.°C]}
cp_Pré_out = cp_H20*(1 - Brix_caldo_pre_evap_out) + cp_sollaveis * Brix_caldo_pre_evap_out

{Entalpia de entrada do pré-evaporador [kW]}
He pre_in =m_caldo_pre_evap_in*cp_Pré_in*(T_caldo_pre_evap)

{Entalpia de saida do pré-evaporador [kW]}
Hs_pre_out = m_caldo_pre_evap_out*cp_Pré_out*(T_pre_ebulicao_out)

{entalpia do vapor de processo saturado [kJ/kg]}
h_vaporsat_pre_evap = ENTHALPY(Steam;T=T_vapor_processo;X=1)

{entalpia do liquido saturado do vapor de processo [kJ/kg]}
h_ligsat_pre_evap = ENTHALPY(Steam;T=T_vapor_processo;X=0)

{entalpia de mudanca de fase do vapor de processo [kJ/kg]}
h_Iv_vaporsat_pre_evap = h_vaporsat_pre_evap - h_ligsat_pre_evap

{entalpia do vapor vegetal saturado [kJ/kgl}
h_sat vapor_vegetal caldo PE = ENTHALPY(Steam;T=T_vv_pre_out;X=1)

{Entalpia de saida do vapor vegetal do pré-evaporador [kJ]}
H_vv_pre out = m_vapor_vegetal pre_evap_out *h_sat vapor_vegetal caldo PE

{fluxo de vapor de processo que entra no Pré-Evaporador [kg/s]}
m_vapor_processo_pre_evap_in = (Hs_pre_out + H_vv_pre_out - He_pre_in) /
h_Iv_vaporsat_pre_evap

{fluxo de condensado de processo que sai do Pré-Evaporador [kg/s]}
m_cond_processo_pre_evap_out = m_vapor_processo_pre_evap_in

{carga térmica do vapor de processo no pré-evaporador [kW]}
Q_vap_proc_PRE = m_vapor_processo_pre_evap_in * h_Iv_vaporsat_pre_evap

"l 1° Efeito"

{presséo de operacéo do 1° Efeito [bar]}
P_1E caldo=1,2

{brix do caldo de entrada no 1° Efeito [°Brix]}
Brix_caldo_1E_in = Brix_caldo_pre_evap_out

{variac&o do brix do caldo no 1° Efeito}
Delta_brix_1E = 0,037

{brix do caldo na saida do 1° Efeito [°Brix]}
Brix_caldo_1E out = Brix_caldo_1E_in + Delta_brix_1E

{fluxo de caldo que entra no 1° Efeito [kg/s]}
m_caldo_1E_in =m_caldo_pre_evap_out
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{temperatura do vapor vegetal que entra no 1° Efeito [°C]}
T w_1E in=T_vv_pre_out

{temperatura do vapor vegetal que sai no 1° Efeito [°C]}
T _w_1E out = Temperature (Steam;P=P_1E_caldo; x=0)

{temperatura do caldo que entra no 1° Efeito [°C]}
T caldo _1E in=T_pre_ebulicao_out

{Equacao de Crapiste e Lozano para determinacéo da temperatura de ebulicdo do caldo no 1° Efeito}
T caldo 1E out=T vv_1E out+
(0,03*(Brix_caldo_1E_out*100)"0,094)*exp(0,053*Brix_caldo_1E_out*100) *
(P_1E_caldo*100000)"0,135

{fluxo de vapor vegetal que entra no 1° Efeito [kg/s]}
m_vapor_vegetal 1E in = m_vapor_vegetal pre_evap_out

{fluxo de agua contida no caldo que entra no 1° Efeito [kg/s]}
m_agua_caldo_1E_in =m_agua_caldo_pre_evap_out

{fluxo de sollveis contidos no caldo que entra no 1° Efeito [kg/s]}
m_soluveis_caldo_1E_in = m_soluveis_caldo_pre_evap_out

{fluxo de solaveis contidos no caldo que sai no 1° Efeito [kg/s]}
m_soluveis_caldo_1E_out = m_soluveis_caldo_1E_in

{fluxo de agua contida no caldo que sai do 1° Efeito [kg/s]}
m_agua_caldo_1E_out = (m_soluveis_caldo_1E out * (1 - Brix_caldo_1E_out)) / Brix_caldo_1E_out

{fluxo de vapor vegetal que sai do 1° Efeito [kg/s]}
m_vapor_vegetal 1E out = m_agua_caldo_1E_in - m_agua_caldo_1E_out

{fluxo de condensado de vapor vegetal que sai do 1° Efeito [kg/s]}
m_cond_vapor_vegetal 1E_out = m_vapor_vegetal 1E in

{fluxo de caldo que sai do 1° Efeito [kg/s]}
m_caldo_1E_out = m_soluveis_caldo_1E out + m_agua_caldo_1E out

{entalpia do vapor vegetal saturado [kJ/kg]}
h_sat vv_caldo_1E_out = ENTHALPY(Steam;T=T_vv_1E_out;X=1)

{entalpia do vapor vegetal saturado [kJ/kg]}
h_sat vv_caldo_1E_in = ENTHALPY(Steam;T=T_vv_1E_in;X=1)

{entalpia do liquido saturado do vapor vegetal [kJ/kg]}
h_ligsat_vv_1E_in = ENTHALPY(Steam;T=T_vv_1E_in;X=0)

{entalpia de mudanca de fase do vapor vegetal [kJ/kgl}
h_Iv_vaporsat_vv_1E_in =h_sat_vv_caldo_1E_in - h_ligsat_vv_1E_in

{calor especifico do caldo que sai do 1° Efeito [kJ/kg.°C]}
cp_1E out =cp_H20 * (1 - Brix_caldo_1E_out) +cp_sollaveis * Brix_caldo_1E_out

{Entalpia de entrada do caldo no 1° Efeito [kW]}
He 1E in = Hs_pre_out

{Entalpia de saida do caldo no 1° Efeito [kW]}
Hs_1E out=m_caldo_1E out*cp_1E_out*(T_caldo_1E_out)

{Entalpia de saida do vapor vegetal no 1° Efeito [kW]}



92

H_vv_1E_out = m_vapor_vegetal 1E out*h_sat vv_caldo 1E_out

{carga térmica do primeiro efeito [kW]}
Q_1E = m_vapor_vegetal_1E_in * h_Iv_vaporsat vv_1E_in

{Balanc¢o de energia}
Delta H_1E =(He_1E in+ Q_1E)/(Hs_1E out+H_vv_1E out)-1

{temperatura do condensado vegetal que sai do 1° Efeito [°C]}
T cond_1E out=T vv_1E in

{Entalpia do condensado no pré-evaporador [kJ/kg]}
h_cond_1E = ENTHALPY(Water;P = P_pre_caldo; X=0)

{Titulo do condensado do pré-evaporador na descarga na pressao atm}
X_1E = QUALITY(Water;h=h_cond_1E;P=P_atm)

{Fluxo do vapor flash do condensado do pré-evaporador [kg/s]}
m_flash_cond_vap_veg 1E =m_cond_vapor_vegetal 1E out*x 1E

{Fluxo de condensado de vapor vegetal que néo sofreu flashamento [kg/s]}
m_cond_vap_veg_1lE_flash_out = m_cond_vapor_vegetal 1E out - m_flash_cond_vap_veg_1E

{Temperatura do vapor flash [°C]}
T vapveg_flash_1E caldo = TEMPERATURE(Steam;P = P_atm;X=x_1E)

{Temperatura do condensado flash [°C]}
T _cond_flash_1E out = TEMPERATURE(Water;P = P_atm;X=0)

"l 2° Efeito”

{presséo de operacéo do 2° Efeito [bar]}
P_2E caldo=1,0

{brix do caldo de entrada no 2° Efeito [°Brix]}
Brix_caldo_2E_in = Brix_caldo_1E_out

{variac&@o do brix do caldo no 2° Efeito}
Delta_brix_2E = 0,0566

{brix do caldo de saida no 2° Efeito [°Brix]}
Brix_caldo_2E_out = Brix_caldo_2E_in + Delta_brix_2E

{fluxo de caldo que entra no 2° Efeito [kg/s]}
m_caldo_2E_in = m_caldo_1E_out

{temperatura do vapor vegetal que entra no 2° Efeito [°C]}
T_vw_2E in=T_wv_1E out

{temperatura do vapor vegetal que sai no 2° Efeito [°C]}
T_wv_2E out = Temperature (Steam;P=P_2E_caldo; x=0)

{temperatura do caldo que entra no 2° Efeito [°C]}
T caldo 2E in=T caldo 1E out

{Equacao de Crapiste e Lozano para determinacédo da temperatura de ebulicdo do caldo no 2° Efeito}
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T caldo 2E out=T vv_2E out +
(0,03*(Brix_caldo_2E_out*100)"0,094)*exp(0,053*Brix_caldo_2E_out*100) *
(P_2E_caldo*100000)"0,135

{fluxo de vapor vegetal que entra no 2° Efeito [kg/s]}
m_vapor_vegetal 2E_in = m_vapor_vegetal 1E out

{fluxo de agua contida no caldo que entra no 2° Efeito [kg/s]}
m_agua_caldo_2E in=m_agua_caldo_1E out

{fluxo de solaveis contidos no caldo que entra no 2° Efeito [kg/s]}
m_soluveis_caldo 2E in = m_soluveis_caldo_1E_out

{fluxo de solaveis contidos no caldo que sai no 2° Efeito [kg/s]}
m_soluveis_caldo_2E_out = m_soluveis_caldo_2E_in

{fluxo de agua contida no caldo que sai do 2° Efeito [kg/s]}
m_agua_caldo_2E_out = (m_soluveis_caldo_2E_out * (1 - Brix_caldo_2E_out)) / Brix_caldo_2E_out

{fluxo de vapor vegetal que sai do 2° Efeito [kg/s]}
m_vapor_vegetal 2E_out = m_agua_caldo_2E_in - m_agua_caldo_2E_out

{fluxo de condensado de vapor vegetal que sai do 2° Efeito [kg/s]}
m_cond_vapor_vegetal 2E_out = m_vapor_vegetal 2E_in

{fluxo de caldo que sai do 2° Efeito [kg/s]}
m_caldo_2E_out = m_soluveis_caldo_2E out + m_agua_caldo_2E_out

{entalpia do vapor vegetal saturado [kJ/kg]}
h_sat vv_caldo_2E_out = ENTHALPY(Steam;T=T_vv_2E_out;X=1)

{entalpia do vapor vegetal saturado [kJ/kg]}
h_sat vv_caldo_2E_in = ENTHALPY(Steam;T=T_vv_2E_in;X=1)

{entalpia do liquido saturado do vapor de processo [kJ/kg]}
h_ligsat_ vv_2E_in = ENTHALPY(Steam;T=T_vv_2E_in;X=0)

{entalpia de mudanca de fase do vapor de processo [kJ/kg]}
h_Iv_vaporsat_vv_2E_in = h_sat_vv_caldo_2E_in - h_ligsat_vv_2E_in

{calor especifico do caldo que sai do 2° Efeito [kJ/kg.°C]}
cp_2E out =cp_H20 * (1 - Brix_caldo_2E_out) + cp_solaveis * Brix_caldo_2E_out

{Entalpia de entrada do caldo no 2° Efeito [kW]}
He 2E in=Hs_1E out

{Entalpia de saida do caldo no 2° Efeito [kW]}
Hs_2E_out =m_caldo_2E_out*cp_2E_out*(T_caldo_2E_out)

{Entalpia de saida do vapor vegetal no 2° Efeito [kW]}
H_vv_2E_out = m_vapor_vegetal 2E out*h_sat vv_caldo 2E_out

{carga térmica do segundo efeito [kW]}
Q_2E = m_vapor_vegetal_2E_in * h_Iv_vaporsat_vv_2E_in

{Balanco de energia}
Delta_ H 2E = (He_2E in+ Q_2E)/(Hs_2E_out+H_vv_2E out)-1

{temperatura do condensado vegetal que sai do 2° Efeito [°C]}
T cond 2E out=T vv_2E in



{Entalpia do condensado no pré-evaporador [kJ/kg]}
h_cond_2E = ENTHALPY (Water;P = P_1E_caldo; X=0)

{Titulo do condensado do pré-evaporador na descarga na pressao atm}
X_2E = QUALITY(Water;h=h_cond_2E;P=P_atm)

{Fluxo do vapor flash do condensado do pré-evaporador [kg/s]}
m_flash_cond_vap_veg_2E = m_cond_vapor_vegetal 2E_out*x 2E
{Fluxo de condensado de vapor vegetal que nado sofreu flashamento [kg/s]}
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m_cond_vap_veg 2E_flash_out = m_cond_vapor_vegetal 2E out - m_flash_cond_vap veg 2E

{Temperatura do vapor flash [°C]}
T vapveg_flash_2E caldo = TEMPERATURE(Steam;P = P_atm;X=x_2E)

{Temperatura do condensado flash [°C]}
T _cond_flash_2E out = TEMPERATURE(Water;P = P_atm;X=0)

"l 3° Efeito”

{presséo de operacéo do 3° Efeito [bar]}
P_3E caldo=0,8

{brix do caldo de entrada no 3° Efeito [°Brix]}
Brix_caldo_3E_in = Brix_caldo_2E_out

{variac¢&o do brix do caldo no 3° Efeito}
Delta_brix_3E = 0,103

{brix do caldo na saida do 3° Efeito [°Brix]}
Brix_caldo_3E_out = Brix_caldo_3E_in + Delta_brix_3E

{fluxo de caldo que entra no 3° Efeito [kg/s]}
m_caldo_3E_in = m_caldo_2E_out

{temperatura do vapor vegetal que entra no 3° Efeito [°C]}
T_vv_3E_in=T_vwv_2E out

{temperatura do vapor vegetal que sai no 3° Efeito [°C]}
T_wv_3E_out = Temperature (Steam;P=P_3E_caldo; x=0)

{temperatura do caldo que entra no 3° Efeito [°C]}
T caldo_3E_in=T_caldo_2E out

{Equacéo de Crapiste e Lozano para determinacdo da temperatura de ebulicdo do caldo no 3° Efeito}

T caldo 3E out=T vv_3E_out +
(0,03*(Brix_caldo_3E_out*100)"0,094)*exp(0,053*Brix_caldo_3E_out*100) *
(P_3E_caldo*100000)"0,135

{fluxo de vapor vegetal que entra no 3° Efeito [kg/s]}
m_vapor_vegetal 3E_in = m_vapor_vegetal 2E_ out

{fluxo de agua contida no caldo que entra no 3° Efeito [kg/s]}
m_agua_caldo_3E_in = m_agua_caldo_2E_out

{fluxo de soltveis contidos no caldo que entra no 3° Efeito [kg/s]}
m_soluveis_caldo_3E_in = m_soluveis_caldo_2E_out
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{fluxo de solaveis contidos no caldo que sai no 3° Efeito [kg/s]}
m_soluveis_caldo_3E_out = m_soluveis_caldo_3E_in

{fluxo de agua contida no caldo que sai do 3° Efeito [kg/s]}
m_agua_caldo_3E_out = (m_soluveis_caldo_3E_out * (1 - Brix_caldo_3E_out)) / Brix_caldo_3E_out

{fluxo de vapor vegetal que sai do 3° Efeito [kg/s]}
m_vapor_vegetal 3E_out=m_agua_caldo_3E_in - m_agua caldo_3E_out

{fluxo de condensado de vapor vegetal que sai do 3° Efeito [kg/s]}
m_cond_vapor_vegetal 3E_out = m_vapor_vegetal 3E_in

{fluxo de caldo que sai do 3° Efeito [kg/s]}
m_caldo_3E_out = m_soluveis_caldo_3E_out + m_agua_caldo_3E_out

{entalpia do vapor vegetal saturado [kJ/kgl}
h_sat vv_caldo_3E_out = ENTHALPY(Steam;T=T_vv_3E_out;X=1)

{entalpia do vapor vegetal saturado [kJ/kg]}
h_sat vv_caldo_3E_in = ENTHALPY(Steam;T=T_vv_3E_in;X=1)

{entalpia do liquido saturado do vapor vegetal [kJ/kg]}
h_ligsat_vv_3E_in = ENTHALPY(Steam;T=T_vv_3E_in;X=0)

{entalpia de mudanca de fase do vapor vegetal [kJ/kgl}
h_Iv_vaporsat_vv_3E_in = h_sat_vv_caldo_3E_in - h_ligsat_vv_3E_in

{calor especifico do caldo que sai do 3° Efeito [kJ/kg.°C]}
cp_3E_out =cp_H20 * (1 - Brix_caldo_3E_out) + cp_solaveis * Brix_caldo_3E_out

{Entalpia de entrada do caldo no 3° Efeito [kW]}
He_3E_in =Hs_2E out

{Entalpia de saida do caldo no 3° Efeito [kW]}
Hs_3E_out =m_caldo_3E_out*cp_3E_out*(T_caldo_3E_out)

{Entalpia de saida do vapor vegetal no 3° Efeito [kW]}
H_vv_3E_out = m_vapor_vegetal 3E_out*h_sat vv_caldo_3E_out

{carga térmica do terceiro efeito [kW]}
Q_3E =m_vapor_vegetal 3E_in*h_Iv_vaporsat vv_3E_in

{Balanco de energia}
Delta H 3E=(He_3E_in+ Q_3E)/(Hs_3E_out+H_vv_3E out)-1

"I 4° Efeito"

{pressao de operacao do 4° Efeito [bar]}
P_4E caldo=0,6

{brix do caldo de entrada no 4° Efeito [°Brix]}
Brix_caldo_4E_in = Brix_caldo_3E_out

{variacé&o do brix do caldo no 4° Efeito}
Delta_brix_4E = 0,244

{brix do caldo na saida do 4° Efeito [°Brix]}
Brix_caldo_4E_out = Brix_caldo_4E_in + Delta_brix_4E
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{fluxo de caldo que entra no 4° Efeito [kg/s]}
m_caldo 4E_in=m_caldo_3E_out

{temperatura do vapor vegetal que entra no 4° Efeito [°C]}
T w_4E in=T_wv_3E_out

{temperatura do vapor vegetal que sai no 4° Efeito [°C]}
T _wv_4E_out = Temperature (Steam;P=P_4E_caldo;x=0)
{temperatura do caldo que entra no 4° Efeito [°C]}

T caldo 4E_in=T_caldo 3E_out

{Equacao de Crapiste e Lozano para determinacdo da temperatura de ebulicdo do caldo no 4° Efeito}
T caldo 4E out=T vv_4E_out +
(0,03*(Brix_caldo_4E_out*100)"0,094)*exp(0,053*Brix_caldo_4E_out*100) *
(P_4E_caldo*100000)"0,135

{fluxo de vapor vegetal que entra no 4° Efeito [kg/s]}
m_vapor_vegetal 4E_in = m_vapor_vegetal 3E_out

{fluxo de agua contida no caldo que entra no 4° Efeito [kg/s]}
m_agua_caldo_4E_in = m_agua_caldo_3E_out

{fluxo de solaveis contidos no caldo que entra no 4° Efeito [kg/s]}
m_soluveis_caldo_4E_in = m_soluveis_caldo_3E_out

{fluxo de solaveis contidos no caldo que sai no 4° Efeito [kg/s]}
m_soluveis_caldo_4E_out = m_soluveis_caldo_4E_in

{fluxo de agua contida no caldo que sai do 4° Efeito [kg/s]}
m_agua_caldo_4E_out = (m_soluveis_caldo_4E_out * (1 - Brix_caldo_4E_out)) / Brix_caldo_4E_out

{fluxo de vapor vegetal que sai do 4° Efeito [kg/s]}
m_vapor_vegetal 4E_out = m_agua_caldo_4E_in - m_agua_caldo_4E_out

{fluxo de condensado de vapor vegetal que sai do 4° Efeito [kg/s]}
m_cond_vapor_vegetal 4E_out = m_vapor_vegetal 4E_in

{fluxo de caldo que sai do 4° Efeito [kg/s]}
m_caldo_4E_out = m_soluveis_caldo_4E_out + m_agua_caldo_4E_out

{entalpia do vapor vegetal saturado [kJ/kg]}
h_sat vv_caldo_4E_out = ENTHALPY(Steam;T=T_wvv_4E_out;X=1)

{entalpia do liquido saturado do vapor vegetal [kJ/kg]}
h_lig_vv_caldo_4E_out = ENTHALPY(Steam;T=T_vv_4E_out;X=0)

{entalpia de mudanca de fase do vapor vegetal [kJ/kgl}
h_Iv_vapveg_4E_out = h_sat_vv_caldo_4E_out - h_lig_vv_caldo_4E_out

{entalpia do vapor vegetal saturado [kJ/kgl}
h_sat vv_caldo_4E_in = ENTHALPY(Steam;T=T_vv_4E_in;X=1)

{entalpia do liquido saturado do vapor vegetal [kJ/kg]}
h_ligsat_vv_4E_in = ENTHALPY(Steam;T=T_vv_4E_in;X=0)

{entalpia de mudanca de fase do vapor vegetal [kJ/kg]}
h_Iv_vaporsat vw_4E_in=h_sat vv_caldo_4E_in - h_ligsat_vww_4E_in

{calor especifico do caldo que sai do 4° Efeito [kJ/kg.°C]}



cp_4E out =cp_H20 * (1 - Brix_caldo_4E_out) + cp_solaveis * Brix_caldo_4E_out

{Entalpia de entrada do caldo no 4° Efeito [kW]}
He 4E in =Hs_3E out

{Entalpia de saida do caldo no 4° Efeito [kKW]}
Hs_4E_out =m_caldo_4E_out*cp_4E_out*(T_caldo_4E_out)

{Entalpia de saida do vapor vegetal no 4° Efeito [kW]}
H_vv_4E_out = m_vapor_vegetal 4E out*h_sat vv_caldo 4E_out

{carga térmica do quarto efeito [kW]}
Q_4E = m_vapor_vegetal_4E_in * h_Iv_vaporsat_vv_4E_in

{Balanc¢o de energia}
Delta_H_4E = (He_4E_in + Q_4E) / (Hs_4E_out + H_vv_4E_out) - 1

{l === === ======

{ESTADO Entrada Bomba 4 Efeito: Bomba_In}

{Temperatura de condensacéo do vapor vegetal do 4° Efeito [°C]}
T cond_4E_caldo=T_wv_4E in

{Admitindo liquido saturado}
x_cond_4E caldo=0

{Presséo de entrada na bomba [bar]}

Pe_bomba 4E_caldo = PRESSURE(Water;T=T_cond_4E_caldo;X=x_cond_4E_caldo)

{Entalpia de entrada na bomba [kJ/kg]}

he_bomba_4E_caldo = ENTHALPY (Water;T=T_cond_4E_caldo; X=x_cond_4E_caldo)

{Entropia de entrada na bomba [kJ/kg.K]}

se_bomba_4E_caldo = ENTROPY (Water;T=T_cond_4E_caldo; X=x_cond_4E_caldo)

{ESTADO Saida Iso Bomba 4 Efeito: Bomba_Out}

{Presséo isoentrdpica de saida na bomba [bar]}
Ps_estrela_bomba_4E_caldo = P_atm

{Entropia isoentropica de saida na bomba [kJ/kg.K]}
ss_estrela_bomba_4E_caldo = se_bomba_4E_caldo

{Entalpia isoentrépica de saida na bomba [kJ/kg]}
hs_estrela_bomba_4E_caldo = ENTHALPY (Water; P=Ps_estrela_bomba_4E_caldo;
s=ss_estrela_bomba_4E_caldo)
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{ === = === === ===

{ESTADO Saida Bomba 4 Efeito: Bomba_Out}

{Presséo de saida na bomba [bar]}
Ps bomba_4E_caldo = P_atm

{Entalpia de saida na bomba [kJ/kg]}
hs_bomba_4E_caldo = he_bomba_4E_caldo + (hs_estrela_bomba_4E_caldo -
he_bomba_4E_caldo)/(efic_bombaF)

{Fluxo de saida da bomba [kg/s]}
m_saida_bomba_4E_caldo = m_cond_vapor_vegetal 4E_out



{Entropia de saida na bomba [kJ/kg.K]}
ss_bomba_4E_caldo = ENTROPY (Water;h=hs_bomba_4E_caldo;P=Ps_bomba_4E_caldo)

{Temperatura de saida na bomba [°C]}

T_s _condveg_bomba_4E_caldo = TEMPERATURE
(Water;h=hs_bomba_4E_caldo;P=Ps_bomba_4E_caldo)

{Trabalho na bomba [kW]}

W_bomba_4E_caldo = m_saida_bomba_4E_caldo * (hs_bomba_4E_caldo - he_bomba_4E_caldo)
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Apéndice F — Unidade de Cozimento e Secagem do Acgucar

"I Parametros de Referéncia da Unidade de Cozimento e Cristalizacéo

{Brix do xarope que entra na Unidade de Cozimento [°Brix]}
Brix_xarope = Brix_caldo_4E_out

"I Composigdo: Xarope - Mel - Magma - Massa Cozida - Agucar

B_xarope_A_in= Brix_xarope {Brix do xarope que entra no cozedor A}
B_magma_A in=0,88 {Brix do magma que entra no cozedor A}
B_melrico_A in=0,80 {Brix do mel rico que entra no cozedor A}
B_massacozA_out=0,91 {Brix da massa cozida que sai do cozedor A}
B_melrico_centr_A_out=B_melrico_A_in {Brix do mel rico que sai da centrifuga A}
B_melpobre_centr_A_out=0,75 {Brix do mel pobre que sai da centrifuga A}
B_granagem = 0,9 {Brix da granagem}

B_massacozidaB = 0,95 {Brix da massa cozida que sai do cozedor B}
Pur_xarope_A_in=0,85 {Pureza do xarope que entra no cozedor A}
Pur_melrico_A_in=0,90 {Pureza do mel rico que entra no cozedor A}
Pur_magma_A_in=0,90 {Pureza do magma que entra no cozedor A}
Pur_massacozA_out=0,87 {Pureza da massa cozida que sai do cozedor A}
Pur_melrico_centr_A_out=Pur_melrico_A_in  {Pureza do mel rico que sai da centrifuga A}
Pur_melpobre_centr_A out =0,73 {Pureza do mel pobre que sai da centrifuga A}
Pur_granagem = 0,73 {Pureza da granagem}

Pur_massacozidaB = 0,73 {Pureza da massa cozida que sai do cozedor B}
Pur_acucar_B = Pur_magma_A in {Pureza do agucar B}

{Fracdo de AR (Glicose+Frutose) na massa de sollveis do xarope que entra no cozedor A}
AR_xarope_A_in=0,08

{Fracéo de AR (Glicose+Frutose) na massa de sollveis do mel rico que entra no cozedor A}
AR_melrico_A in=0,02

{Fracéo de AR (Glicose+Frutose) na massa de solluveis do magma que entra no cozedor A}
AR_magma_A_in=0,03

{Fracdo de AR (Glicose+Frutose) na massa de sollveis da massa cozida que sai do cozedor A}
AR_massacozA_out=0,13

{Fracdo de AR (Glicose+Frutose) na massa de sollveis do mel rico que sai da centrifuga A}
AR_melrico_centr_A_out=AR_melrico_A_in

{Fracéo de AR (Glicose+Frutose) na massa de sollveis do mel pobre que sai da centrifuga A}
AR_melpobre_centr_A_out=0,1

{Fracéo de sais do xarope que entra no cozedor A}
sais_xarope_A_in=0,12

{Fracéo de sais do mel rico que entra no cozedor A}
sais_melrico_A in=0,08

{Fracéo de sais do magma que entra no cozedor A}
sais_magma_A_in=0,07

{Fracéo de sais do mel rico que sai da centrifuga A}
sais_melrico_centr_A_out=sais_melrico_A in
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{Fracéo de sais do mel pobre que sai da centrifuga A}
sais_melpobre_centr_A_out=0,2

{Fracgao de agua injetada na centrifuga A para a lavagem do Mel Pobre}
f_ag_centrifugaA_MP = 0,007

{Fracédo de agua injetada na centrifuga A para a lavagem do Mel Rico}
f _ag_centrifugaA_ MR = 0,003

{Fracédo de agua injetada na centrifuga B para a lavagem}
f_ag_centrifugaB = 0,04

{Frac&o de umidade contida no agucar A}
f um_acucar = 0,02

{Frac&o de umidade contida no agucar B}
f um_acucar_B =0,02

{Fracéo de sacarose contida no agUcar A}
f_sac_acucar =0,8

{Fracéo de sacarose contida no aglcar B}
f_sac_acucar_B=0,8

{Frac&o de mel pobre que vai para a granagem}
f_melpobre_granagem = 0,193

{Frac&o de mel pobre que vai para do Cozedor B}
f_melpobre_cozedorB = 0,807

"l Fluxos

{Vazéo de xarope que entra no cozedor A [kg/s]}
m_xarope_A _in =m_caldo_4E_out

{fator iterativo de mel rico que retorna para o Cozedor A}
f_m_melrico_A_in = 0,0983

{fator iterative de magma que entra no Cozedor A}
f_ m_magma_A in=0,138

{Vazéo de mel rico que entra no cozedor A [kg/s]}
m_melrico_A_in =f_m_melrico_A_in*m_xarope_A_in

{Vazéo de magma que entra no cozedor A [kg/s]}
m_magma_A_in =f_m_magma_A_in*m_xarope_A_in

"l VERIFICACAO DO PROCESSO ITERATIVO "

f_m_melrico_A = m_melrico_centr_out/m_xarope_A _in
f_m_magma_A = m_magma/m_xarope_A _in

{Temperatura do xarope que entra no cozedor A [°C]}
T xarope_A in=T_caldo_4E_out
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{Temperatura do vapor de processo que entra no cozedor A [°C]}
T _vap_proc =135

"I Balanco de massas no Cozedor A
"l XAROPE "

{Vazéo de sollveis que entra no cozedor A [kg/s]}
m_sol_xarope_A_in= m_xarope_A_in*B_xarope_A in

{Vazéo de sacarose que entra no cozedor A [kg/s]}
m_sacarose_xarope_A_in=m_sol_xarope_A_in*Pur_xarope_A_in

{Vazéo de AR (Glicose+Frutose) que entra no cozedor A [kg/s]}
m_AR_xarope_A_in=m_sol_xarope_A_in*AR_xarope_A_in

{Vazéo de agua que entra no cozedor A [kg/s]}
m_agua_xarope_A_in= (1-B_xarope_A_in)*m_xarope_A_in

{Vazao de sais que entra no cozedor A [kg/s]}
m_sais_xarope_A_in = m_sol_xarope_A_in - (m_sacarose_xarope_A_in + m_AR_xarope_A in)

{Vazéo de sollveis sem sacarose no cozedor A [kg/s]}
m_nsac_xarope_A_in = m_sol_xarope_A_in - m_sacarose_xarope_A_in

"I MELRICO "

{Vazéo de soluveis que entra no cozedor A [kg/s]}
m_sol_melrico_A_in= m_melrico_A_in*B_melrico_A_in

{Vazao de sacarose que entra no cozedor A [kg/s]}
m_sacarose_melrico_A_in=m_sol_melrico_A_in*Pur_melrico_A_in

{Vazéo de AR (Glicose+Frutose) que entra no cozedor A [kg/s]}
m_AR_melrico_A_in=m_sol_melrico_A_in*AR_melrico_A_in

{Vazéo de &gua que entra no cozedor A [kg/s]}
m_agua_melrico_A_in= (1-B_melrico_A_in)*m_melrico_A_in

{Vazéo de sais que entra no cozedor A [kg/s]}
m_sais_melrico_A_in = m_sol_melrico_A_in - (m_sacarose_melrico_A_in + m_AR_melrico_A_in)

{Vazéao de sollveis sem sacarose no cozedor A [kg/s]}
m_nsac_melrico_A _in = m_sol_melrico_A _in - m_sacarose_melrico_A_in

" MAGMAB "

{Vazéo de soluveis que entra no cozedor A [kg/s]}
m_sol_magma_A_in=m_magma_A_in*B_magma_A_in

{Vazéo de sacarose que entra no cozedor A [kg/s]}
m_sacarose_magma_A_in=m_sol_magma_A_in*Pur_magma_A_in

{Vazéo de AR (Glicose+Frutose) que entra no cozedor A [kg/s]}
m_AR_magma_A_in=m_sol_magma_A_in*AR_magma_A _in

{Vazéo de agua que entra no cozedor A [kg/s]}
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m_agua_magma_A_in= (1-B_magma_A_in)*m_magma_A_in

{Vaz&o de sais que entra no cozedor A [kg/s]}
m_sais_magma_A_in =m_sol_magma_A in - (m_sacarose_magma_A _in + m_AR_magma_A_in)

{Vazéao de sollveis sem sacarose no cozedor A [kg/s]}
m_nsac_magma_A_in = m_sol_magma_A_in - m_sacarose_magma_A _in

"' MASSA COZIDAA "

{Vazéo de sacarose da massa cozida A [kg/s]}
m_sacarose_massacozidaA out = m_sacarose_xarope_A_in + m_sacarose_melrico_A_in +
m_sacarose_magma_A in

{Vazéo de AR (Glicose+Frutose) que sai do cozedor A [kg/s]}
m_AR_massacozidaA out = m_AR_xarope_A_in+m_AR_melrico_A in+ m_AR_magma_A in

{Vazéo de sais que sai do cozedor A [kg/s]}
m_sais_massacozidaA_out = m_sais_xarope_A_in + m_sais_melrico_A_in + m_sais_magma_A_in

{Vazéo de sollveis que sai cozedor A [kg/s]}
m_sol_massacozidaA_out = m_sacarose_massacozidaA_out + m_AR_massacozidaA out +
m_sais_massacozidaA_out

{Vazéo de &gua que sai do cozedor A [kg/s]}
m_agua_massacozidaA out = m_sol_massacozidaA_ out*((1-B_massacozA out)/B_massacozA_out)

{Vazédo de massa cozida A que sai do cozedor A [kg/s]}
m_massacozidaA_out = m_agua_massacozidaA _out + m_sol_massacozidaA out

{Vazéo de sollveis sem sacarose no cozedor A [kg/s]}
m_nsac_massacozidaA_in = m_sol_massacozidaA_out - m_sacarose_massacozidaA_out

"l Vapor Vegetal no Cozedor A

{Vazéo de vapor vegetal que sai do cozedor A [kg/s]}
m_vapvegetal_A = (m_agua_xarope_A_in + m_agua_melrico_A in + m_agua_magma_A_in) -
m_agua_massacozidaA_ out

"l Vapor de Processo no Cozedor A

{calor especifico do xarope que entra no Cozedor A [kJ/kg.°C]}
cp_xarope_CA_in =cp_H20*(1 - B_xarope_A_in) + cp_sollveis * B_xarope_A _in

{calor especifico da massa cozida que sai no Cozedor A [kJ/kg.°C]}
cp_MA_CA_out =cp_H20 * (1 - B_massacozA_out) + cp_sollveis * B_massacozA_out

{calor especifico do magma que entra no Cozedor A [kJ/kg.°C]}
cp_magma_CA_in = cp_H20 * (1 - B_magma_A_in) + cp_solaveis * B_magma_A_in

{calor especifico do mel rico que entra no Cozedor A [kJ/kg.°C]}
cp_melrico_CA_in = cp_H20 * (1 - B_melrico_A_in) + cp_soluveis * B_melrico_A_in

{temperatura do mel rico [°C]}
T _melrico_ CA out =80

{temperatura do magma [°C]}
T_magma_CA_in =80

{Presséo de operacdo do Cozedor A [bar]}
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P_xarope_CA =0,6

{temperatura de saida do vapor vegetal no Cozedor A [°C]}
T_wv_CA out = Temperature (Steam;P=P_xarope_CA; x=0)

{Equacao de Crapiste e Lozano para determinacéo do ponto de ebulicdo do xarope no Cozedor A}
He xarope_CA _in =m_xarope_A_in*cp_xarope_CA_in*T_xarope_A_in

T_MA_CA out=T_vv_CA out + (0,030612*((B_massacozA_out*100))"0,0942) *
(exp(0,05329*B_massacozA_out*100)) * ((P_xarope_CA*100000)"0,1356)

{fluxo de magma que entra no Cozedor A [kg/s]}
m_magma_CA _in=m_sol_magma_A _in + m_agua_magma_A in

{fluxo de mel rico que entra no Cozedor A [kg/s]}
m_melrico_CA_in = m_sol_melrico_A_in + m_agua_melrico_A_in

{entalpia de entrada do magma no Cozedor A [kW]}
He_magma_CA_in = m_magma_CA_in*cp_magma_CA_in*T_magma_CA_in

{entalpia de entrada do mel rico no Cozedor A [kW]}
He_melrico_CA_in = m_melrico_CA_in*cp_melrico_CA_in*T_melrico_CA_out

{entalpia de entrada no Cozedor A [kW]}
He_CA_in = He_xarope_CA in + He_magma_CA in + He_melrico_CA in

{entalpia de saida da massa cozida no Cozedor A [kKW]}
Hs_CA out = m_massacozidaA out*cp_MA_ CA out*T_MA_CA out

{entalpia do vapor de processo saturado [kJ/kg]}
h_vaporsat_CA = ENTHALPY(Steam;T=T_vap_proc;X=1)

{entalpia do liquido saturado do vapor de processo [kJ/kg]}
h_ligsat_ CA = ENTHALPY(Steam;T=T_vap_proc;X=0)

{entalpia de mudanca de fase do vapor de processo [kJ/kg]}
h_Iv_vaporsat_CA = h_vaporsat_CA - h_ligsat_CA

{entalpia do vapor vegetal saturado [kJ/kgl}
h_sat vapor_vegetal xarope = ENTHALPY(Steam;T=T_vv_CA_out;X=1)

{entalpia do liquido saturado do vapor vegetal [kJ/kg]}
h_lig_vapor_vegetal_xarope = ENTHALPY(Steam;T=T_vv_CA_out;X=0)

{entalpia de mudanca de fase do vapor vegetal [kJ/kgl}
h_Iv_vapveg CA out = h_sat vapor_vegetal_xarope - h_liq_vapor_vegetal_xarope

{entalpia do vapor vegetal que sai do Cozedor A [KW]}
H_vv_CA out=m_vapvegetal A *h_sat vapor vegetal xarope

{fluxo de vapor de processo que entra no Pré-Evaporador [kg/s]}
m_vapor_processo_CA in=(Hs_CA out+H vv_CA out-He CA in)/h_Iv_vaporsat CA

{fluxo de condensado de processo que sai do Pré-Evaporador [kg/s]}
m_cond_processo_CA_out = m_vapor_processo_CA _in

{temperatura do condensado de vapor de processo do Cozedor A [°C]}
T _cond_CA out=T_vap_proc




Balanco de massas na Centrifuga A

"l Agua para Filtragéo

{Vazao de agua que entra na centrifuga A na primeira lavagem (Mel Pobre) [kg/s]}
m_agua_centr_A_in_MP =f_ag_centrifugaA_MP*m_massacozidaA_out

{Vazéo de agua que entra na centrifuga A na segunda lavagem (Mel Rico) [kg/s]}
m_agua_centr_A_in_MR =f_ag_centrifugaA_MR*m_massacozidaA out

{Vazéo total de agua que entra na centrifuga A para a lavagem dos méis rico e pobre [kg/s]}
m_agua_centr_A_in_total = m_agua_centr_A_in_MP + m_agua_centr_A_in_MR
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"l EXTRACAO DE ACUCAR "

{Vazéo sacarose do de agucar que sai da centrifuga A [kg/s]}
m_sac_acucar = f_sac_acucar * m_sacarose_massacozidaA_out

{Umidade do acucar que sai da centrifuga A [kg/s]}
umidade_a¢ = m_sac_acucar*(f_um_acucar/(1-f_um_acgucar))

{Vazéo de aclcar que sai da centrifuga A [kg/s]}
m_acucar = m_sac_acucar + umidade_ac

{Mel total que sai da centrifuga A (MR + MP) [kg/s]}
mel_total_centr_out = m_massacozidaA out + m_agua_centr_A_in_total - m_acucar

"l COMPOSICAO MEL TOTAL DA CENTRIFUGA A "

{Vazéo de sacarose do mel total que sai da centrifuga A [kg/s]}
m_sac_meltotal_centr = m_sacarose_massacozidaA out - m_sac_acucar
{Vazéo de AR (Glicose+Frutose) do mel total que sai da centrifuga A [kg/s]}
m_AR_meltotal_centr = m_AR_massacozidaA_out

{Vazéo de sais do mel total que sai da centrifuga A [kg/s]}
m_sais_meltotal_centr = m_sais_massacozidaA out

{Vazéao de 4gua do mel total que sai da centrifuga A [kg/s]}

m_agua_meltotal_centr = m_agua_massacozidaA_out + m_agua_centr_A_in_total - umidade_ac¢

{Vazao de sollveis do mel total que sai da centrifuga A [kg/s]}

m_sol_meltotal_centr = m_sac_meltotal_centr + m_AR_meltotal _centr + m_sais_meltotal centr

{Vazéo de mel total que sai da centrifuga A [kg/s]}
m_meltotal_centr = m_sol_meltotal _centr + m_agua_meltotal centr

{Brix do mel total no cesto da centrifuga A}
B_meltotal = m_sol_meltotal _centr/m_meltotal _centr

"l COMPOSICAO DO MEL RICO QUE SAI DA CENTRIFUGA A "

{Vazéo de mel rico que sai da centrifuga A [kg/s]}



105

m_melrico_centr_out = (m_sol_meltotal centr - B_melpobre_centr_A_out*m_meltotal_centr) /
(B_melrico_centr_A_out - B_melpobre_centr_A_out)

{Vazao de sollveis do mel rico que sai da centrifuga A [kg/s]}
m_sol_melrico_centr_out = m_melrico_centr_out*B_melrico_centr_A_out

{Vazéao de sacarose do mel rico que sai da centrifuga A [kg/s]}
m_sacarose_melrico_centr_out = m_sol_melrico_centr_out*Pur_melrico_centr_A out

{Vazéo de agua do mel rico que sai da centrifuga A [kg/s]}
m_agua_melrico_centr_out = (1-B_melrico_centr_A_out)*m_melrico_centr_out

"l COMPOSICAO DO MEL POBRE QUE SAI DA CENTRIFUGA A "

{Vazéo de mel pobre que sai da centrifuga A [kg/s]}
m_melpobre_centr_out = m_meltotal_centr - m_melrico_centr_out

{Vazéo de soluveis do mel pobre que sai da centrifuga A [kg/s]}
m_sol_melpobre_centr_out = m_sol_meltotal_centr - m_sol_melrico_centr_out

{Vazéo de sacarose do mel pobre que sai da centrifuga A [kg/s]}
m_sacarose_melpobre_centr_out = m_sac_meltotal_centr - m_sacarose_melrico_centr_out

{Vazéo de 4gua do mel pobre que sai da centrifuga A [kg/s]}
m_agua_melpobre_centr_out = m_agua_meltotal_centr - m_agua_melrico_centr_out

"l COMPOSICAO DO MEL POBRE QUE VAI PARA A GRANAGEM "

{Vazao de mel pobre que vai para a granagem [kg/s]}
m_melpobre_granagem = m_melpobre_centr_out*f_melpobre_granagem

{Vazéo de soluveis do mel pobre que vai para a granagem [kg/s]}
m_sol_melpobre_granagem = m_sol_melpobre_centr_out*f _melpobre_granagem

{Vazéo de sacarose do mel pobre que vai para a granagem [kg/s]}
m_sacarose_melpobre_granagem = m_sacarose_melpobre_centr_out*f_melpobre_granagem

{Vazéo de agua do mel pobre que vai para a granagem [kg/s]}
m_agua_melpobre_granagem = m_agua_melpobre_centr_out*f_melpobre_granagem

"l COMPOSICAO DO MEL POBRE QUE VAI PARA O COZEDOR B "

{Vazéo de mel pobre que vai para o cozedor B [kg/s]}
m_melpobre_cozedorB = m_melpobre_centr_out*f melpobre_cozedorB

{Vazéo de soltveis do mel pobre que vai para o cozedor B [kg/s]}
m_sol_melpobre_cozedorB = m_sol_melpobre_centr_out*f _melpobre_cozedorB

{Vazéo de sacarose do mel pobre que vai para o cozedor B [kg/s]}
m_sacarose_melpobre_cozedorB = m_sacarose_melpobre_centr_out*f_melpobre_cozedorB

{Vazéao de a4gua do mel pobre que vai para o cozedor B [kg/s]}
m_agua_melpobre_cozedorB = m_agua_melpobre_centr_out*f_melpobre_cozedorB
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"I Balanco de massas na unidade de granagem "
"l COMPOSICAO DA GRANAGEM "

{Vazao de sollveis da granagem [kg/s]}
m_sol_granagem = m_sol_melpobre_granagem

{Vazéo de agua da engranagem [kg/s]}
m_agua_granagem = m_sol_granagem*((1-B_granagem)/B_granagem)

{Vazéo de granagem que sai do cozedor de granagem [kg/s]}
m_granagem = m_sol_granagem + m_agua_granagem

{Vazéo de vapor vegetal que sai do cozedor de granagem [kg/s]}
m_vapvegetal CG = m_melpobre_granagem - m_granagem

{Vazéo de sacarose que sai do cozedor de granagem [kg/s]}
m_sacarose_granagem = m_sacarose_melpobre_granagem

"l Vapor de Processo no Cozedor de Granagem

{calor especifico do mel pobre que entra no Cozedor de Granagem [kJ/kg.°C]}
cp_melpobre_CG_in =cp_H20*(1 - B_melpobre_centr_A out) + cp_sollveis *
B_melpobre_centr_A_out

{calor especifico da massa de granagem que sai do Cozedor de Granagem [kJ/kg.°C]}
cp_granagem_CG_out =cp_H20 * (1 -B_granagem ) + cp_solaveis *B_granagem

{temperatura do mel pobre que entra no Cozedor de Granagem [°C]}
T_melpobre_CG_in =60

{presséo de operacdo do Cozedor de Granagem [bar]}
P_granagem_CG =0,6

{temperature do vapor vegetal que sai do Cozedor de Granagem [°C]}
T _wv_CG_out = Temperature (Steam;P=P_granagem_CG; x=0)

{Equacao de Crapiste e Lozano para determinacéo do ponto de ebulicdo no Cozedor de Granagem}
T _granagem_CG_out=T_vv_CG_out + (0,030612*((B_granagem*100))"0,0942) *
(exp(0,05329*B_granagem)) * ((P_granagem_CG*100000)"0,1356)

{entalpia do mel pobre que entra no Cozedor de Granagem [kW]}
He_melpobre_CG_in = m_melpobre_granagem*cp_melpobre_CG_in*T_melpobre_CG_in

{entalpia da massa de granagem que sai do Cozedor de Granagem [kW]}
Hs_granagem_CG_out = m_granagem*cp_granagem_CG_out*T_granagem_CG_out

{entalpia do vapor de processo saturado [kJ/kg]}
h_vaporsat_CG = ENTHALPY(Steam;T=T_vap_proc;X=1)

{entalpia do liquido saturado do vapor de processo [kJ/kgl}
h_ligsat CG = ENTHALPY(Steam;T=T_vap_proc;X=0)

{entalpia de mudanca de fase do vapor de processo [kJ/kgl}
h_Iv_vaporsat CG = h_vaporsat_CG - h_ligsat_CG

{entalpia do vapor vegetal saturado [kJ/kg]}
h_sat vapor_vegetal granagem = ENTHALPY(Steam;T=T_vv_CG_out;X=1)
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{entalpia do liquido saturado do vapor vegetal [kJ/kg]}
h_lig_vapor_vegetal_granagem = ENTHALPY(Steam;T=T_vv_CG_out;X=0)

{entalpia de mudanca de fase do vapor vegetal [kJ/kg]}
h_Iv_vapveg_Granagem= h_sat vapor_vegetal_granagem - h_lig_vapor_vegetal granagem

{entalpia do vapor vegetal que sai do Cozedor de Granagem [KW]}
H_vv_CG_out = m_vapvegetal CG *h_sat_vapor_vegetal granagem

{fluxo de vapor de processo que entra no Pré-Evaporador [kg/s]}
m_vapor_processo_CG_in = (Hs_granagem_CG_out + H_vv_CG_out - He_melpobre_CG _in) /
h_Iv_vaporsat CG

{fluxo de condensado de processo que sai do Pré-Evaporador [kg/s]}
m_cond_processo_CG_out = m_vapor_processo_CG_in

{temperatura do condensado de processo do Cozedor de Granagem [°C]}
T cond_CG_out=T_vap_proc

{Vazéo de massa cozida B aproximada que sai do cozedor B [kg/s]}
m_massacozidaB_estimada = m_granagem + m_melpobre_cozedorB

PORCENTAGEM = m_granagem/m_massacozidaB_estimada

"l BALANCO DE MASSA QUE ENTRA NO COZEDOR B "

{Vazéo da massa que entra no cozedor B [kg/s]}
m_cozedorB_in = m_granagem + m_melpobre_cozedorB

{Vazéo de soluveis que entra no cozedor B [kg/s]}

m_sol_cozedorB_in = m_sol_granagem + m_sol_melpobre_cozedorB
{Vazéo de &gua que entra no cozedor B [kg/s]}

m_agua_cozedorB_in = m_agua_granagem + m_agua_melpobre_cozedorB

{Vazéo de sacarose que entra no cozedor B [kg/s]}
m_sacarose_cozedorB_in = m_sacarose_granagem + m_sacarose_melpobre_cozedorB

"l MASSA COZIDA B "

{Vazéao de sollveis que saem na massa cozida B [kg/s]}
m_sol_massacozidaB = m_sol_cozedorB_in

{Vazéo de sacarose que saem ha massa cozida B [kg/s]}
m_sacarose_massacozidaB = m_sacarose_melpobre_centr_out

{Vazéo de a4gua que sai ha massa cozida B [kg/s]}
m_agua_massacozidaB = m_sol_massacozidaB*((1-B_massacozidaB)/B_massacozidaB)

{Vazé&o da massa cozida B que sai do cozedor B [kg/s]}
m_massacozidaB = m_sol_massacozidaB + m_agua_massacozidaB

{Vazéo de vapor vegetal que sai do cozedor B [kg/s]}
m_vapvegetal B = m_cozedorB_in - m_massacozidaB
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"l Vapor de Processo no Cozedor B

{calor especifico do mel pobre que entra no Cozedor B [kJ/kg.°C]}
cp_melpobre_CB_in  =cp_H20*(1 - B_melpobre_centr_A_out) + cp_soliveis *
B_melpobre_centr_A_out

{calor especifico da massa cozida que sai do Cozedor B [kJ/kg.°C]}
cp_massacozidaB_CB_out =cp_H20 * (1 - B_massacozidaB) + cp_sollveis *B_massacozidaB

{temperatura do mel pobre que entra no Cozedor B [°C]}
T_melpobre_CB_in =60

{pressao de operacdo do Cozedor B [bar]}
P_magma_CB = 0,6

{temperature do vapor vegetal que sai do Cozedor B [°C]}
T_wv_CB_out = Temperature (Steam;P=P_magma_CB; x=0)

{Equacéo de Crapiste e Lozano para determinagéo do ponto de ebulicdo da massa no Cozedor B}
T_MB_CB_out=T_vv_CB_out + (0,030612*((B_massacozidaB*100))"0,0942) *
(exp(0,05329*B_massacozidaB)) * ((P_magma_CB*100000)"0,1356)

{entalpia do mel pobre que entra o Cozedor B [kW]}
He_melpobre_CB_in = m_melpobre_cozedorB*cp_melpobre_CB_in*T_melpobre_CB_in

{entalpia do magma de granagem que entra no Cozedor B [kW]}
He_magma_granagem_CB_in = Hs_granagem_CG_out

{entalpia de entrada no Cozedor B [kW]}
He_CB_in = He_melpobre_CB_in + He_magma_granagem_CB_in

{entalpia da massa cozida que sai do Cozedor B [kW]}
Hs_MB_CB_out = m_massacozidaB*cp_massacozidaB_CB_out*T_MB_CB_out

{entalpia do vapor de processo saturado [kJ/kg]}
h_vaporsat_CB = ENTHALPY(Steam;T=T_vap_proc;X=1)

{entalpia do liquido saturado do vapor de processo [kJ/kg]}
h_ligsat_CB = ENTHALPY(Steam;T=T_vap_proc;X=0)

{entalpia de mudanca de fase do vapor de processo [kJ/kgl}
h_Iv_vaporsat CB = h_vaporsat_CB - h_ligsat_ CB

{entalpia do vapor vegetal saturado [kJ/kg]}
h_sat vapor_vegetal_magma = ENTHALPY(Steam;T=T_vv_CB_out;X=1)

{entalpia do liquido saturado do vapor vegetal [kJ/kgl}
h_lig_vapor_vegetal_magma = ENTHALPY(Steam;T=T_vv_CB_out;X=0)

{entalpia de mudanca de fase do vapor vegetal [kJ/kg]}
h_Iv_vapveg CozedorB = h_sat vapor_vegetal magma - h_liq_vapor_vegetal_ magma

{entalpia do vapor vegetal que sai do Cozedor B [kW]}
H_vv_CB_out =m_vapvegetal B *h_sat_vapor_vegetal _magma

{fluxo de vapor de processo que entra no Pré-Evaporador [kg/s]}
m_vapor_processo_CB_in=(Hs_MB_CB out+ H_vv_CB_out - He _CB_in)/ h_Iv_vaporsat_CB

{fluxo de condensado de processo que sai do Pré-Evaporador [kg/s]}



m_cond_processo_CB_out = m_vapor_processo_CB _in
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{temperatura do condensado de processo que sai do Cozedor de Granagem [°C]}
T _cond_CB_out=T_vap_proc

"l CENTRIFUGA B "

{Vazéo de agua que entra na centrifuga B [kg/s]}
m_agua_centr_B_in =f _ag_centrifugaB*m_massacozidaB

{Vazéo sacarose de agucar que sai da centrifuga B [kg/s]}
m_sac_acucar_B =f sac_acucar_B *m_sacarose_massacozidaB

{Vaz&o de soluveis do acucar B [kg/s]}
m_sol_agucar_B = m_sac_acucar_B/Pur_acucar_B

{Umidade do acucar que sai da centrifuga B [kg/s]}
umidade_a¢_B = m_sol_acucar_B*(f_um_acucar_B/(1-f_um_acgucar_B))

{Vazéo de aclcar que sai da centrifuga B [kg/s]}
m_acucar_B = m_sol_agucar_B + umidade_a¢_B

"l MEL FINAL "

{Mel Final que sai da centrifuga B para a destilaria [kg/s]}
m_melfinal = m_massacozidaB + m_agua_centr_B_in - m_acucar_B

{Vazéo de sacarose do mel final que sai da centrifuga B [kg/s]}
m_sacarose_melfinal = m_sacarose_massacozidaB - m_sac_acucar_B

{Vazéo de agua do mel final que sai da centrifuga B [kg/s]}

m_agua_melfinal = m_agua_massacozidaB + m_agua_centr B _in - umidade_a¢ B

{Vazéo de soltveis do mel final que sai na centrifuga B [kg/s]}
m_sol_melfinal = m_melfinal - m_agua_melfinal

{Vazéo de soluveis sem sacarose do mel final [kg/s]}
m_AR_melfinal = m_sol_melfinal - m_sacarose_melfinal

"l DILUIDOR DO MAGMA B "

{Vazéo de 4gua do MAGMA B que entra no cozedor A [kg/s]}
m_agua_magma = m_sol_acgucar_B*((1-B_magma_A_in)/B_magma_A_in)

{Vazéo de soltuveis do MAGMA B que entra no cozedor A [kg/s]}
m_sol_magma = m_sol_acgucar_B

{Vazéo de MAGMA B que entra no cozedor A [kg/s]}
m_magma = m_sol_magma + m_agua_magma

{Vazéao de agua adiconada no diluidor de magma [kg/s]}
m_agua_diluidor = m_agua_magma - umidade_ac¢ B

{Vazéo de sacarose do MAGMA B que entra no cozedor A [kg/s]}
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m_sacarose_magma = m_sol_magma*Pur_magma_A in

{Vazao de sollveis sem sacarose do MAGMA B que entra no cozedor A [kg/s]}
m_nsac_magma = m_sol_magma - m_sacarose_magma




Apéndice G — Unidade de Fermentacao Alcodlica

"l UNIDADE DE PREPARACAO DO MOSTO "

{fluxo de caldo que entra na preparacdo do mosto [kg/s]}
m_caldo_mosto_in = m_caldo_clarif_alcool

{fluxo de agua que compde o caldo que entra na preparagdo do mosto [kg/s]}
m_agua_caldo_mosto_in = m_agua_caldo_clarif_alcool

{fluxo de solaveis contido no caldo que entra na preparacéao do mosto [kg/s]}
m_soluveis_caldo_mosto_in = m_soluveis_caldo_clarif_alcool

{fluxo de sacarose contida no caldo que entra na preparagcdo do mosto [kg/]}
m_sacarose_caldo_mosto_in = m_soluveis_caldo_mosto_in * f_sacarose_soluveis

{fluxo de AR contida no caldo que entra na preparacao do mosto [kg/s]}
m_AR_caldo_mosto_in = m_soluveis_caldo_mosto_in*f_AR_soluveis

{fluxo de outros componentes contidos no caldo que entra na preparac¢do do mosto [kg/s]}

m_outros_caldo_mosto_in = m_soluveis_caldo_mosto_in*f_outros_soluveis

{fluxo de mel final destinado a preparac¢éo do mosto [kg/s]}
m_melfinal_mosto_in = m_melfinal

{fluxo de agua do mel final destinado a preparacao do mosto [kg/s]}
m_agua_melfinal_mosto_in = m_agua_melfinal

{fluxo de soltveis do mel final destinado a preparacdo do mosto [kg/s]}
m_soluveis_melfinal_mosto_in = m_sol_melfinal

{fluxo de sacarose do mel final destinado a preparacédo do mosto [kg/s]}
m_sacarose_melfinal_mosto_in = m_sacarose_melfinal

{fluxo de AR do mel final destinado a preparagéo do mosto [kg/s]}

m_AR_melfinal_mosto_in = m_soluveis_melfinal_mosto_in - m_sacarose_melfinal_mosto_in -

m_outros_melfinal_mosto_in

{fluxo de outros elementos do mel final destinado a preparacao do mosto [kg/s]}
m_outros_melfinal_mosto_in = m_sais_xarope_A_in
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{Pureza do mel final}
Pureza_melfinal = (m_sacarose_melfinal_mosto_in + m_AR_melfinal_mosto_in) /
m_soluveis_melfinal_mosto_in

{Brix do mel final}
Brix_melfinal = m_soluveis_melfinal_mosto_in / m_melfinal_mosto_in

{fluxo de mosto que entra na unidade de preparacao do mosto [kg/s]}
m_mosto_in = m_caldo_mosto_in + m_melfinal_mosto_in

{Brix do caldo da preparacdo do mosto}

Brix_caldo_mosto_in = m_soluveis_caldo_mosto_in / (m_soluveis_caldo_mosto_in +

m_agua_caldo_mosto_in)

{Brix do mel final da preparacéo do mosto}
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Brix_melfinal_mosto_in = m_soluveis_melfinal_mosto_in / (m_soluveis_melfinal_mosto_in +
m_agua_melfinal_mosto_in)

{Brix do mosto}
Brix_mosto_in = (m_soluveis_melfinal_mosto_in + m_soluveis_caldo_mosto_in) / m_mosto_in

{fator de converséo da sacarose em AR}
f_conv_sac_AR =1,05263

{fator de agua na quebra da sacarose}
f agua_quebra_sac =f conv_sac AR-1

{fluxo de AR convertido da sacarose [kg/s]}
m_AR_Inv_mosto_out = (m_sacarose_caldo_mosto_in + m_sacarose_melfinal_mosto_in) *
f_conv_sac_AR

{fluxo de AR total do mosto [kg/s]}
m_AR_total_mosto_out = m_AR_Inv_mosto_out + m_AR_melfinal_mosto_in +
m_AR_caldo_mosto_in

{fluxo de sacarose no mosto [kg/s]}
m_sacarose_mosto_in = m_sacarose_caldo_mosto_in + m_sacarose_melfinal_mosto_in

{fluxo de agua resultante da quebra da sacarose do mosto [kg/s]}
m_agua_quebra_sac = m_sacarose_mosto_in * f_agua_quebra_sac

{fluxo de sollveis que sai da preparacdo do mosto [kg/s]}
m_soluveis_mosto_out = m_AR_total_mosto_out + m_outros_caldo_mosto_in +
m_outros_melfinal_mosto_in

{fluxo de sais que saem da preparacdo do mosto [kg/s]}
m_sais_mosto_out = m_outros_caldo_mosto_in + m_outros_melfinal_mosto_in

{fluxo de agua que entra na preparac¢do do mosto [kg/s]}
m_agua_mosto_in = m_agua_caldo_mosto_in + m_agua_melfinal_mosto_in

{fluxo de agua que sai da preparac¢édo do mosto [kg/s]}
m_agua_mosto_out = m_agua_mosto_in - m_agua_quebra_sac

{fluxo de mosto que sai depois da preparacgéo [kg/s]}
m_mosto_out = m_agua_mosto_out + m_soluveis_mosto_out

{Brix do mosto depois da preparacéo [kg/s]}
Brix_mosto_out = m_soluveis_mosto_out / m_mosto_out

{Calor liberado no processo de invertase da sacarose [kJ/kgl}
dh_inv_sac =10
Q_dot_inv_sac = dh_inv_sac * m_sacarose_mosto_in

"I Conservacdo de massa"
delta_mosto =1 - ((m_mosto_in) / m_mosto_out)

"l === === DORNA == === —=====’

"| ============== Dados do fermento === =

f_fermento = 0,20 {fracdo de fermento}
f_levedura_fermento = 0,4 {fracdo da levedura na composi¢édo do fermento}
f_insumos_fermento = 0,01 {fracdo de insumos adicionais na composi¢édo do fermento}

{fluxo de fermento que entra na dorna [kg/s]}
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m_fermento = f_fermento * m_mosto_out

{fluxo de levedura que entra juntamente com o fermento na dorna [kg/s]}
m_levedura_fermento = f_levedura_fermento * m_fermento

{fluxo de insumos que entra juntamente com o fermento na dorna [kg/s]}
m_insumos_fermento = f_insumos_fermento * m_fermento

{fluxo de agua que entra juntamente com o fermento na dorna [kg/s]}
m_agua_fermento = m_fermento - ( m_levedura_fermento + m_insumos_fermento)

"l === = Dados da agua de lavagem do CO2 =

f agua lavagem_CO2 = 0,027 {fator de &gua de lavagem de CO2}

"I ===============  Dados relativos a fermentacdo anaerdbica de AR ===

f AR_Met =0,99 {fator de metabolizacdo de AR}

f_AR_Met_etanol = 0,465 {fator de etanol em fun¢éo do AR que foi metabolizado}

f AR_Met_CO2 = 0,465 {fator de CO2 em func¢éo do AR que foi metabolizado}
f_AR_Met_glicerol = 0,038 {fator de glicerol em fun¢&o do AR que foi metabolizado}
f_AR_Met_acidos = 0,015 {fator de &cidos em funcéo do AR que foi metabolizado}
f_AR_Met_biomassa_gerada = 0,015 {fator de biomassa em fun¢éo do AR que foi metabolizado}
f_AR_Met_fusel = 0,002 {fator de 6leo fusel em fungéo do AR que foi metabolizado}
f CHON_levedura = 0,92 {rendimento da fermentacao}

M_CHON_levedura = 144 {fator de massa total de levedura gerada}
M_CHO_levedura = 130 {fator de massa de levedura gerada segundo eficiéncia}

{fator de levedura gerada no processo de fermentac¢éo segundo eficiéncia}
f CHO_levedura=f CHON_levedura* M_CHO_levedura/M_CHON_levedura

f _decantacao_residuos_dorna = 0,01
f_biomassa_decantada_dorna = 0,8

"l === == Dados na entrada da dorna =

{fluxo de mosto que entra na dorna [kg/s]}
m_mosto_dorna_in = m_mosto_out

{fluxo de AR que comp®&e o0 mosto que entra na dorna [kg/s]}
m_AR_mosto_dorna_in = m_AR_total_mosto_out

{fluxo de agua que compde o mosto que entra na dorna [kg/s]}
m_agua_mosto_dorna_in = m_agua_mosto_out

{fluxo de sais contidos no mosto que entra na dorna [kg/s]}
m_sais_mosto_dorna_in = m_sais_mosto_out

{fluxo de fermento que entra na dorna [kg/s]}
m_fermento_dorna_in = m_fermento

{fluxo de levedura contida no fermento que entra na dorna [kg/s]}
m_levedura_fermento_dorna_in = m_levedura_fermento

{fluxo de insumos adicionados que entra no fermento que entra na dorna [kg/s]}
m_insumos_fermento_dorna_in = m_insumos_fermento
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{fluxo de agua contida no fermento que entra na dorna [kg/s]}
m_agua_fermento_dorna_in = m_agua_fermento

{fluxo de agua de lavagem de CO2 [kg/s]}
m_agua_lavagem_CO2_dorna_in =f_agua_lavagem_CO2 * m_caldo_mosto_in

{fluxo massico total que entra na dorna de fermentacao [kg/s]}
m_dorna_in = m_mosto_dorna_in + m_fermento_dorna_in + m_agua_lavagem_CO2_dorna_in

{fluxo total de agua que entra na dorna de fermentacéo [kg/s]}
m_agua_dorna_in = m_agua_mosto_dorna_in + m_agua_fermento_dorna_in +
m_agua_lavagem_CO2_dorna_in

{Brix do conteldo da dorna de fermenta¢ao}
Brix_dorna_in = (m_dorna_in - m_agua_dorna_in) / m_dorna_in

"l === Dados na saida da dorna === === "

{fluxo total de massa na dorna em funcdo do AR metabolizado [kg/s]}
m_AR_Met_dorna =f_AR_Met * m_AR_mosto_dorna_in

{fluxo de AR que sai da dorna [kg/s]}
m_AR_dorna_out = (1 - f_AR_Met) * m_AR_mosto_dorna_in

{fluxo de etanol que sai da dorna de fermentacéo [kg/s]}
m_etanol_dorna_out =f_ AR_Met_etanol * m_AR_Met_dorna

{fluxo de CO2 que sai da dorna de fermentacao [kg/s]}
m_CO2_dorna_out=f AR_Met CO2 *m_AR_Met_dorna

{fluxo de glicerol que sai da dorna de fermentacéo [kg/s]}
m_glicerol_dorna_out = f_AR_Met_glicerol * m_AR_Met_dorna

{fluxo de dleo fusel que sai da dorna de fermentacao [kg/s]}
m_fusel_dorna_out=f AR_Met fusel * m_AR_Met_dorna

"I === Fluxos Méssicos gerados na Dorna ==========

{fluxo de biomassa gerada na dorna [kg/s]}
m_CHO_biomassa_gerada_dorna =f_AR_Met_biomassa_gerada * m_AR_Met_dorna

{fluxo de levedura gerada na dorna [kg/s]}
m_levedura_gerada_dorna = m_CHO_biomassa_gerada_dorna /f_CHO_levedura

{fluxo de outros componentes da levedura gerados na dorna [kg/s]}
m_outros_levedura_gerada_dorna = m_levedura_gerada_dorna - m_CHO_biomassa_gerada_dorna

{fluxo de levedura total na dorna [kg/s]}
m_levedura_dorna = m_levedura_fermento_dorna_in +m_levedura_gerada_dorna

{fluxo de acidos gerados do AR metabolizado [kg/s]}
m_AR_Met_acidos =f AR_Met_acidos * m_AR_Met_dorna

{fluxo de outros elementos na dorna [kg/s]}
m_outros_dorna = m_sais_mosto_dorna_in + m_insumos_fermento_dorna_in -
m_outros_levedura_gerada_dorna



{fluxo de extracao de residuos da dorna [kg/s]}
m_extracao_residuos_dorna = f _decantacao_residuos_dorna * m_outros_dorna

{fluxo de extracdo de leveduras mortas da dorna [kg/s]}
m_extracao_leveduras_dorna = f_biomassa_decantada_dorna * m_levedura_gerada_dorna

115

{fluxo de residuos de decantacéo da dorna [kg/s]}
m_res_dec_dorna_out = m_extracao_residuos_dorna + m_extracao_leveduras_dorna

{fluxo de levedura que sai da dorna de fermentacao [kg/s]}
m_levedura_dorna_out = m_levedura_dorna - m_extracao_leveduras_dorna

{fluxo de agua que sai da dorna de fermentacao [kg/s]}
m_agua_dorna_out = m_agua_mosto_dorna_in + m_agua_fermento_dorna_in +
m_agua_lavagem_CO2_dorna_in

{fluxo de outros componentes que saem da dorna de fermentacéo [kg/s]}
m_outros_dorna_out = m_outros_dorna - m_extracao_residuos_dorna

{fluxo de vinho que sai da dorna de fermentacéo [kg/s]}

m_vinho_dorna_out =m_AR_dorna_out + m_etanol_dorna_out + m_glicerol_dorna_out +
m_fusel_dorna_out + m_levedura_dorna_out + m_outros_dorna_out + m_agua_dorna_out +
m_AR_Met_acidos

{fluxo total que sai da dorna de fermentacgé&o [kg/s]}
m_dorna_out = m_vinho_dorna_out + m_CO2_dorna_out + m_res_dec_dorna_out

"l ========== Verificacdo da conservacdo de massa ===

dm_dorna =1 - m_dorna_out/ m_dorna_in

"l === CENTRIFUGA === ===

"l ======== Dados relativos a extracdo do leite de levedura e do vinho deslevedurado ===

f agua LL=0,8 {fator de agua do leite de levedura}
f_agua_diluicdo =f _agua_LL {fator de agua de diluicao do leite de levedura}

{fator de vinho deslevedurado}
f levedura vinho_deslev = 1 - f_biomassa_decantada_dorna

"l === Dados na entrada da unidade de centrifugacdo ========

{fluxo de vinho que entra na centrifuga [kg/s]}
m_vinho_centrif_in = m_vinho_dorna_out

{fluxo de AR que entra na centrifuga [kg/s]}
m_AR_centr_in=m_AR_dorna_out

{fluxo de etanol que entra na centrifuga [kg/s]}
m_etanol_centr_in = m_etanol_dorna_out

{fluxo de glicerol que entra na centrifuga [kg/s]}
m_glicerol_centr_in = m_glicerol_dorna_out



{fluxo de 6leo fusel que entra na centrifuga [kg/s]}
m_fusel_centr_in = m_fusel_dorna_out

{fluxo de outros elementos que entram na centrifuga [kg/s]}
m_outros_centr_in = m_outros_dorna_out

{fluxo de levedura que entra na centrifuga [kg/s]}
m_levedura_centr_in = m_levedura_dorna_out

{fluxo de agua proveniente da dorna que entra na centrifuga [kg/s]}
m_agua_centr_in = m_agua_dorna_out

{fluxo de acidos que entram na centrifuga [kg/s]}
m_acidos_centr_in = m_AR_Met_acidos

{fluxo de agua contida no leite de levedura que entra na centrifuga [kg/s]}
m_agua_LL =f agua_LL * m_levedura_centr_in

{fluxo de agua de diluicdo que entra na centrifuga [kg/s]}
m_agua_diluicdo_centr_in = f_agua_diluicdo * m_agua_LL

{fluxo total que entra na centrifuga [kg/s]}

m_centrifuga_in = m_vinho_centrif_in + m_agua_diluicdo_centr_in

"l === Dados na saida da unidade de centrifugagéo

{fluxo de leveduras que sai da centrifuga [kg/s]}
m_levedura_centr_out =f_levedura_vinho_deslev * m_levedura_gerada_dorna

{fluxo de levedura contida no leite de levedura [kg/s]}
m_levedura_LL_centr_out = m_levedura_centr_in - m_levedura_centr_out

{fluxo de agua do leite de levedura [kg/s]}
m_agua_LL_centr_out=m_agua_LL

{fluxo total do leite de levedura que sai da centrifuga [kg/s]}
m_LL centr_out = m_levedura_LL centr_out+ m_agua LL centr_out

{fluxo de AR que sai da centrifuga [kg/s]}
m_AR_centr_out = m_AR_centr_in

{fluxo de etanol que sai da centrifuga [kg/s]}
m_etanol_centr_out = m_etanol_centr_in

{fluxo de glicerol que sai da centrifuga [kg/s]}
m_glicerol_centr_out = m_glicerol_centr_in

{fluxo de dleo fusel que sai da centrifuga [kg/s]}
m_fusel_centr_out =m_fusel centr_in

{fluxo de outros elementos que saem da centrifuga [kg/s]}
m_outros_centr_out = m_outros_centr_in

{fluxo de agua que sai da centrifuga [kg/s]}

116

m_agua_centr_out =m_agua_centr_in + m_agua_diluicdo_centr_in - m_agua_LL_centr_out

{fluxo de acidos que saem da centrifuga [kg/s]}



m_acidos_centr_out = m_acidos_centr_in

{fluxo de vinho deslevedurado que sai da centrifuga [kg/s]}

m_vinho_deslev_centr_out = m_AR_centr_out + m_etanol_centr_out + m_glicerol_centr_out +

m_fusel_centr_out + m_outros_centr_out + m_agua_centr_out + m_levedura_centr_out +
m_acidos_centr_out

{fluxo de solaveis do vinho deslevedurado [kg/s]}
m_soluveis_vinho_deslev = m_AR_centr_out + m_glicerol_centr_out + m_fusel_centr_out +
m_outros_centr_out + m_levedura_centr_out + m_acidos_centr_out

{fluxo total que sai da centrifuga [kg/s]}
m_centrifuga_out = m_vinho_deslev_centr_out + m_LL_centr_out
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"l == Conservacéo de Massa da Centrifuga

dm_centrifuga = 1 - m_centrifuga_out / m_centrifuga_in

g === PE DE CUBA ===

"l === Dados relativos ao tratamento do fermento no pé de cuba ====

"l ============ Dados na entrada do pe de cuba ===========

{fluxo de leite de levedura que entra no pé de cuba [kg/s]}
m_LL_pdcuba_in = m_LL_centr_out

{fluxo de levedura contida no leite de levedura que entra no pé de cuba [kg/s]}
m_levedura_LL_pdcuba_in = m_levedura LL centr_out

{fluxo de agua contida no leite de levedura que entra no pé de cuba [kg/s]}
m_agua_LL pdcuba_in=m_agua_LL centr_out

{fluxo de insumos que entram no pé de cuba [kg/s]}
m_insumos_pdcuba_in = m_insumos_fermento

{fluxo de agua que entra no pé de cuba [kg/s]}
m_agua_pdcuba_in = m_agua_fermento - m_agua_LL_ pdcuba_in

{fluxo total que entra no pé de cuba [kg/s]}
m_pdcuba_in = m_LL pdcuba_in + m_insumos_pdcuba_in + m_agua_pdcuba_in

"| z=========== Dados na saida do pe de cuba ——=——=—=—=—=—=—==

{fluxo total que sai do pé de cuba (ou seja, o fermento para nova fermentacao) [kg/s]}
m_pdcuba_out = m_fermento

"l == Conservacao de Massa no Pé de Cuba ==== ===

dm_pdcuba =1 - m_pdcuba_out / m_pdcuba_in
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Apéndice H - Unidade de Destilacao

ro_etanol = 0,79 {densidade do etanol}
ro_vinho = 1,05 {densidade do vinho}
ro_agua=1,0 {densidade da agua}

{Grau etandlico 1}
GL1 = (m_etanol_centr_out / ro_etanol) / (m_vinho_deslev_centr_out / ro_vinho) * 100

{Grau etandlico 2}
GL2 = (m_etanol_centr_out/ro_etanol) / (m_agua_centr_out/ro_agua) * 100

"l === COLUNA A —==========="

{Presséao interna da Coluna A [bar]}
P_colA=1,2

{Concentracédo de etanol no flegma [°G]}
GL_flegma = 0,60

{fator de etanol contido no flegma}
f _massica_etanol_flegma = GL_flegma * ro_etanol

{fator de refluxo da coluna A}
f_refluxo_colA=1,5

{fluxo de vinho que entra na Coluna A [kg/s]}
m_vinho_colA_in = m_vinho_deslev_centr_out

{fluxo de etanol que entra na Coluna A [kg/s]}
m_etanol_colA_in = m_etanol_centr_out

{fluxo de etanol contido no flegma que sai da Coluna A [kg/s]}
m_etanol_flegma_out = m_etanol_colA_in

{fluxo de agua contida no flegma que sai da Coluna A [kg/s]}
m_agua_flegma_out = (m_etanol_flegma_out - (f_massica_etanol_flegma * (m_etanol_flegma_out +
m_fusel_centr_out))) / f_massica_etanol_flegma

{fluxo de flegma que sai da coluna A [kg/s]}
m_flegma_colA out = m_agua_flegma_out + m_etanol_flegma_out +m_fusel_centr_out

{fluxo de vinhaca que sai da coluna A [kg/s]}
m_vinhaga_colA_out = m_vinho_colA_in - m_flegma_colA_out

{fluxo de soluveis contidos na vinhaga que sai da coluna A [kg/s]}
m_soluveis_vinhagca = m_soluveis_vinho_deslev - m_fusel_centr_out

{fluxo de agua contida na vinhaga que sai da coluna A [kg/s]}
m_agua_vinhaca = m_vinhaga_colA_out - m_soluveis_vinhaca

{fluxo de retorno proveniente do refluxo que retorna para a coluna A [kg/s]}
m_refluxo_colA =f_refluxo_colA * m_flegma_colA_out

{fluxo total que sai do topo da coluna A [kg/s]}
m_vap_colA_sup = m_flegma_colA_out + m_refluxo_colA

"conservagdo de massa"



119

dm_colA =1 - ((m_vinho_colA_in + m_refluxo_colA )/( m_vinhaca_colA out +m_vap_colA_sup))

" Consumo de vapor de processo ha Coluna A de Destilagédo "

{entalpia da vinhaca [kJ/kg.K]}
h_agua_vinhaga = Enthalpy (water; P=P_colA; x = 0)

{calor especifico da vinhaca ~agua [kJ/kg*K]}
cp_vinhaca = 4,18

{entalpia do flegma vapor saturado [kJ/kg]}
h_flegma_vapor_sat = 460 * 4,184

{entalpia do flegma liquido saturado [kJ/kg]}
h_flegma_liquido_sat = 52 * 4,184

{entalpia do vinho que entra na Coluna A [kJ/kgl}
h_vinho_colA =95 * 4,184

{entalpia de mudanca de fase do vapor de processo [kJ/kgl}
h_Iv_vap_proc_colA = h_Iv_vaporsat_CA

{entalpia da vinhaga que sai da Coluna A [kW]}
H_vinhaca_colA_out = m_vinhaca_colA_out * h_agua_vinhaca

{entalpia do vinho [kW]}
H_vinho = h_vinho_colA * m_vinho_colA_in

{entalpia do vapor de topo da Coluna A [kW]}
H_vapor_colA_sup = m_vap_colA_sup * h_flegma_vapor_sat

{entalpia do refluxo da Coluna A [kW]}
H_refluxo_colA_in = m_refluxo_colA * h_flegma_liquido_sat

{fluxo de vapor de processo na Coluna A [kg/s]}
m_vap_proc_colA_in = (H_vinhaca_colA_out + H_vapor_colA_sup - (H_vinho + H_refluxo_colA _in)) /
h_Iv_vap_proc_colA

{fluxo de condensado de processo que sai da Coluna A [kg/s]}
m_cond_vap_proc_colA _out = m_vap_proc_colA in

{razéo de vapor de processo demandado em funcéo da producéo de etanol}
R_vapor_etanol = m_vap_proc_colA_in / (m_etanol_flegma_out / ro_etanol)

{temperatura do condensado de processo da Coluna A [°C]}
T _cond_colunaA out=T_ vap_proc

"l === COLUNA B —====—=—======="

{Presséo interna da Coluna B [bar]}
P _colB=0,8

{Concentracao de etanol no alcool hidratado [* GL]}
GL_alcool_hidra = 0,96

{converséo para massa do etanol hidratado}
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f_massica_etanol_hidra = GL_alcool_hidra * ro_etanol

{raz&o de refluxo na Coluna B}
f refluxo_colB=1,5

{fluxo de flegma que entra na Coluna B [kg/s]}
m_flegma_colB_in = m_flegma_colA_out

{fluxo de etanol que entra na Coluna B [kg/s]}
m_etanol_colB_in = m_etanol_flegma_out

{fluxo de etanol contido no alcool hidratado [kg/s]}
m_etanol_alcool_hidra_out = m_etanol_colB_in

{fluxo de agua contida no etanol hidratado [kg/s]}
m_agua_etanol_hidra_out = (m_etanol_alcool_hidra_out - (f_massica_etanol_hidra *
(m_etanol_alcool_hidra_out))) / f_massica_etanol_hidra

{fluxo de alcool hidratado que sai da Coluna B [kg/s]}
m_alcool_hidra_colB_out = m_agua_etanol_hidra_out + m_etanol_alcool_hidra_out

{fluxo de dleo fusel que sai da Coluna B [kg/s]}
m_oleo_fulsel_colB_out = m_fusel_centr_out

{fluxo de flegmaca que sai da Coluna B [kg/s]}
m_flegmaca_colB_out =m_flegma_colB_in - m_alcool_hidra_colB_out - m_oleo_fulsel_colB_out

{fluxo da recirculagédo da Coluna B [kg/s]}
m_refluxo_colB = f_refluxo_colB * m_alcool_hidra_colB_out

{fluxo de vapor total que sai do topo na Coluna B [kg/s]}
m_vap_colB_sup = m_alcool_hidra_colB_out + m_refluxo_colB

"conservagdo de massa"

dm_colB =1 - ((m_flegma_colB_in + m_refluxo_colB)/(m_flegmaca_colB_out +m_vap_colB_sup +
m_oleo_fulsel_colB_out))
Brix_vinhaca = m_soluveis_vinha¢a / m_vinhaga_colA out

" Consumo de vapor de processo na Coluna B de Destilagéo "

—====+ === =_===
{entalpia da flegmaca [kJ/kgl}
h_agua_flegmaca = Enthalpy (water; P=P_colB; x = 0)

{calor especifico da flegmaca [kJ/kg.K]}
cp_flegmaca = 4,18

{entalpia do vapor saturado de etanol [kJ/kg]}
h_etanol_vapor_sat = 340 * 4,184

{entalpia do liquido saturado de etanol [kJ/kg]}
h_etanol_liquido_sat =58 * 4,184

{entalpia de mudanca de fase do vapor de processo [kJ/kgl}
h_Iv_vap_proc_colB = h_Iv_vaporsat CA

{entalpia da flegmaca da Coluna B [kW]}
H_flegmaca_colB_out = m_flegmaca_colB_out * h_agua_flegmaca



121

{entalpia do flegma da Coluna B [kW]}
H_flegma = h_flegma_liquido_sat *m_flegma_colB_in

{entalpia do vapor de topo da Coluna B [kW]}
H_vapor_colB_sup = m_vap_colB_sup * h_etanol_vapor_sat

{entalpia do refluxo da Coluna B [kW]}
H_refluxo_colB_in = m_refluxo_colB * h_etanol_liquido_sat

{fluxo de vapor de processo da Coluna B [kg/s]}
m_vap_proc_colB_in = (H_flegmaca_colB_out + H_vapor_colB_sup - (H_flegma +
H_refluxo_colB_in)) / h_Iv_vap_proc_colB

{fluxo de condensado do vapor de processo da coluna B [kg/s]}
m_cond_vap_proc_colB_out = m_vap_proc_colB_in

{razéo de injecdo de vapor de processo em funcao da producéo de etanol hidratado}
R_vapor_etanol_colB = m_vap_proc_colB_in / (m_etanol_alcool_hidra_out / ro_etanol)

{temperatura do condensado de processo da Coluna B [°C]}
T _cond_colunaB_out=T_vap_proc

"I Peneira Molecular "

" dados do processo "

{Fator de alcool hidratado que vai para a peneira molecular}
Mix_alcool_anidro = 0,20

{Concentracao de etanol no &lcool hidratado [° GL 1}
GL_alcool_anidro = 0,995

{convers&o massica do etanol anidro}
f_massica_etanol_anidro = GL_alcool_anidro * ro_etanol

" dados do alcool hidratado que vai para a peneira molecular "

{Fluxo massico do alcool hidratado [kg /s]}
m_al_hidr_pen_mol = Mix_alcool_anidro * m_alcool_hidra_colB_out

" dados do alcool hidratado que nao vai para a peneira molecular "

{Fluxo méssico do alcool hidratado [kg /s]}
m_al_hidr_final = (1 - Mix_alcool_anidro) * m_alcool_hidra_colB_out

{Fluxo méssico de &lcool hidratado que entra na peneira molecular [kg/s]}
m_al_hidr_peneira_in = m_alcool_hidra_colB_out * Mix_alcool_anidro

" dados do alcool anidro na saida da peneira molecular "

{Fluxo massico de alcool presente no alcool anidro [kg alcool /s]}
m_etanol_al_anidro = Mix_alcool_anidro * m_etanol_alcool_hidra_out

{Fluxo massico de a4gua presente no alcool anidro [kg alcool /s]}



122

m_agua_al_anidro = (m_etanol_al_anidro - (f_massica_etanol_anidro * (m_etanol_al_anidro ))) /
f_massica_etanol_anidro

{Fluxo massico do alcool anidro [kg /s]}
m_alcool_anidro = m_etanol_al_anidro + m_agua_al_anidro

" dados da agua na saida da peneira molecular "

{Fluxo massico de agua que sai da peneira molecular [kg /s]}
m_agua_pe_mol = (Mix_alcool_anidro * m_agua_etanol_hidra_out) - m_agua_al_anidro

"Vapor de processo para evaporar a solucao hidroetandlica antes de entrar na peneira molecular"

{entalpia do vapor saturado de etanol anidro (as entalpias do alcool hidradato e do anidro sdo muito
proximas) [kJ/kgl}
h_etanol_anidro_vapor_sat = 338 * 4,184

{entalpia do liquido saturado de etanol anidro [kJ/kg]}
h_etanol_anidro_liquido_sat = 56 * 4,184

{entalpia de mudanca de fase do vapor de processo [kJ/kgl}
h_Iv_vap_proc_peneira=h_Ilv_vap_proc_colB

{entalpia de mudanca de fase do etanol [kJ/kg]}
h_Iv_etanol = h_etanol_anidro_vapor_sat - h_etanol_anidro_liquido_sat

{entalpia do &lcool hidratado que entra na peneira [kW]}
H_alc_hidra_peneira_in =m_al_hidr_peneira_in * h_etanol_liquido_sat

{entalpia do alcool anidro que sai da peneira [kW]}
H_alc_hidra_peneira_out = m_alcool_anidro * h_etanol_vapor_sat

{fluxo de vapor de processo necessario na peneira molecular [kg/s]}
m_vap_proc_peneira = (H_alc_hidra_peneira_out - H_alc_hidra_peneira_in) / h_lv_vap_proc_peneira

{fluxo de condensado de vapor de processo na peneira [kg/s]}
m_cond_vap_proc_peneira = m_vap_proc_peneira

{temperatura do condensado de processo da peneira [°C]}
T_cond_peneira_out = T_vap_proc

{entalpia de mudanca de fase do flegma [kJ/kg]}
h_Iv_flegma = h_flegma_vapor_sat - h_flegma_liquido_sat

{calor especifico da agua de resfriamento [kJ/kg.°C]}
cp_agua_resfr = 4,180

{variacédo de temperatura da agua de resfriamento}
delta_T_agua_resfr = 30

{carga térmica do condensador da Coluna A [kW]}
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Q_condensador_colA =m_vap_colA_sup * h_Iv_flegma

{fluxo de agua de resfriamento na Coluna A [kg/s] - ndo sera utilizada, pois se tem a proposta de
utilizar a carga termina no pré-evaporador da vinhaga}
m_agua_resfr_col_A = (Q_condensador_colA) / (cp_agua_resfr * delta_T_agua_resfr)
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Apéndice | - Unidade de Concentracdo da Vinhaca

{Temperatura de entrada da vinhaca no sistema de Osmose Reversa [°C]}
T _vinhaca_OR_in =40

{Brix de saida da vinhaca apés o processo de osmose reversa}
B_vinhaca_ OR = Brix_vinhaca + 0,05

{fluxo de vinhaca concentrada que sai da unidade de osmose reversa [kg/s]}
m_vinhaga_concentrada_OR = m_soluveis_vinhaga / B_vinhaca_OR

{fluxo de agua contida na vinhaga concentrada [kg/s]}
m_agua_vinhaca_concentrada_OR = m_vinha¢a_concentrada_OR - m_soluveis_vinhaca

{fluxo de agua do permeado resultante do processo de filtracdo da vinhaga na osmose reversa [kg/s]}
m_agua_permeado_OR =m_vinhac¢a_colA_out - m_vinhaca_concentrada_OR

"CONCENTRAGAO DE VINHACA - EVAPORADORES MULTIPLO EFEITO"

"I Pré-Evaporador"

{brix da vinhaga que entra no Pré-Evaporador}
Brix_vinhaga_pre_evap_in = B_vinhag¢a_OR

{temperatura da vinha¢a na entrada do Pré-Evaporador [°C]}
T_vinhaga_pre_evap_in =100

Presséo de trabalho no Pré-Evaporador da vinhaga [bar]}
P_pre_vinhaca = 0,8

{variacéo do brix desejavel na saida do Pré Evaporador}
Delta_brix_pre_vinhaga = 0,02205

{fluxo de agua da vinhaca que entra no Pré-Evaporador [kg/s]}
m_agua_vinhaca_pre_evap_in = m_agua_vinha¢a_concentrada_OR

{fluxo de solaveis contido na vinhaca que entra no Pré-Evaporador [kg/s]}
m_soluv_vinhaca pre_evap_in = m_soluveis_vinhaca

{fluxo de vinhaga na entrada do Pré-Evaporador [kg/s]}
m_vinhaga_pre_evap_in = m_vinhaca_concentrada_OR

{temperatura do vapor vegetal que sai do pré-evaporador da vinhaca [°C]}
T_wv_pre_vinhaca_out = Temperature (Steam;P=P_pre_vinhaca ; x=0)

{Brix da vinhaca na saida do Pré-Evaporador}
Brix_vinhaca_pre_evap_out = Brix_vinhaca_pre_evap_in + Delta_brix_pre_vinhaca

{Equacao de Crapiste e Lozano}

T _vinhaca_pre_ebulicao_out=T_vv_pre_vinhaca_out +
(0,03*((Brix_vinhaca_pre_evap_out*100))"0,094)*(exp(0,053*Brix_vinhaca_pre_evap_out*100))
*((P_pre_vinhaga*100000)"0,135)

{fluxo de soltveis contido no caldo que sai do Pré-Evaporador [kg/s]}
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m_soluv_vinhaca pre_evap_out =m_soluv_vinhaca_pre_evap_in

{fluxo de agua contido na vinhaca que sai do Pré-Evaporador [kg/s]}
m_agua_vinhaca_pre_evap_out = (m_soluv_vinhaga_pre_evap_out * (1 -
Brix_vinhacga_pre_evap_out)) / Brix_vinhaca_pre_evap_out

{fluxo de vinhaca que sai do pré-evaporador [kg/s]}
m_vinhaca_pre_evap_out = m_soluv_vinhaca_pre_evap_out + m_agua_vinhaca_pre_evap_out

{fluxo de vapor vegetal que sai do Pré-Evaporador [kg/s]}
m_vapveg_vinhaca_pre_evap_out = m_agua_vinhaca_pre_evap_in - m_agua_vinhaca_pre_evap_out

{entalpia de entrada no Pré-Evaporador [kW]}
He_pre_vinhaga_in = m_vinhaga_pre_evap_in*cp_vinhaga_Pre_in*(T_vinhaga_pre_evap_in)

{entalpia de saida no Pré-Evaporador [kW]}
Hs_pre_vinhaga_out = m_vinhaca_pre_evap_out*cp_vinhaga_Pre_out*(T_vinhaga_pre_ebulicao_out)

{calor especifico da vinha¢a no Pré-Evaporador [kJ/kg.K]}
cp_vinhaca_Pre_in =cp_H20 * (1 - Brix_vinhaga_pre_evap_in) + cp_soluveis_vinhaca *
Brix_vinhaga_pre_evap_in

{calor especifico da vinha¢a na saida do Pré-Evaporador [kJ/kg.K]}
cp_vinhaca_Pre_out =cp_H20 * (1 - Brix_vinhaca_pre_evap_out) + cp_soluveis_vinhaca *
Brix_vinhaga_pre_evap_out

{entalpia de vapor saturado do vapor vegetal [kJ/kg]}
h_sat_vv_vinhaga_pre = ENTHALPY(Steam;T=T_vv_pre_vinhaca_out;X=1)

{entalpia do vapor vegetal que sai do Pré-Evaporador [kW]}
H_vv_vinhaga_pre_out = m_vapveg_vinhaga_pre_evap_out *h_sat_vv_vinhaga_pre

{balanco de energia}
Delta_Pre_Vinhaga =1 - ((Hs_pre_vinhaca_out + H_vv_vinhaca_pre_out) / (He_pre_vinhaca_in +
(Q_alcool_hidratado)))

"l 1° Efeito"

{pressao de operacao no 1° Efeito [bar]}
P_1E_vinhaca = 0,6

{brix da vinhaga que entra no 1° Efeito}
Brix_vinhaga_1E_in = Brix_vinhaga_pre_evap_out

{variacédo o brix no 1° Efeito}
Delta_brix_1E_vinhaca = 0,0409

{brix da vinhaca que sai do 1° Efeito}
Brix_vinhaga_1E_out = Brix_vinha¢a_1E_in + Delta_brix_1E_vinhaca

{fluxo de vinhaca que entra no 1° Efeito [kg/s]}
m_vinhaga_1E_in = m_vinhaca_pre_evap_out

{temperatura do vapor vegetal que entra no 1° Efeito [°C]}
T_wv_1E vinhaca_in =T_vv_pre_vinhaca_out

{temperatura do vapor vegetal que sai no 1° Efeito [°C]}
T _wv_1E vinhaca_out = Temperature (Steam;P=P_1E_vinhaca; x=0)
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{temperatura da vinhaca que entra no 1° Efeito [°C]}
T vinhagca_1E in =T _vinhaca_pre_ebulicao_out

{Equagéo de Crapiste e Lozano}

T vinhaga_1E out=T_vv_1E vinhaca_out +
(0,03*(Brix_vinhaca_1E_out*100)"0,094)*exp(0,053*Brix_vinha¢a_1E_out*100)*(P_1E_vinha¢a*1000
00)"0,135

{fluxo de vapor vegetal que entra no 1° Efeito [kg/s]}
m_vapveg_vinhaca_1E_in = m_vapveg_vinhaca_ pre_evap_out

{fluxo de agua contida na vinhaca que entra no 1° Efeito [kg/s]}
m_agua_vinhaga_1E_in = m_agua_vinhaca_pre_evap_out

{fluxo de solaveis contidos na vinhaga que entra no 1° Efeito [kg/s]}
m_soluv_vinhaga_1E_in = m_soluv_vinhaga_pre_evap_out

{fluxo de soltveis contidos na vinhaca que sai no 1° Efeito [kg/s]}
m_soluv_vinhaca_1E_out = m_soluv_vinhaca_1E_in

{fluxo de agua contida na vinhaca que sai no 1° Efeito [kg/s]}
m_agua_vinhaca_1E_out = (m_soluv_vinhaca_1E_out * (1 - Brix_vinhaca_1E_out)) /
Brix_vinhagca_1E_out

{fluxo de vapor vegetal que sai no 1° Efeito [kg/s]}
m_vapveg_vinhaca_1E_out = m_agua_vinhag¢a_1E_in - m_agua_vinha¢a_1E_out

{fluxo de condensado vegetal que sai no 1° Efeito [kg/s]}
m_cond_vapveg_vinhaca_1E_out = m_vapveg_vinhaca_1E_in

{fluxo de vinhaca que sai no 1° Efeito [kg/s]}
m_vinhaga_1E_out = m_soluv_vinhaca_1E_out + m_agua_vinhaca_1E_out

{entalpia do vapor vegetal saturado [kJ/kg]}
h_sat_vv_vinhaga_1E_out = ENTHALPY(Steam;T=T_wvv_1E_vinha¢a_out;X=1)

{entalpia do vapor vegetal saturado [kJ/kg]}
h_sat_vv_vinhaga_1E_in = ENTHALPY(Steam;T=T_vv_1E_vinhaga_in;X=1)

{entalpia do liquido saturado do vapor vegetal [kJ/kg]}
h_ligsat_vv_vinhaca_1E_in = ENTHALPY(Steam;T=T_vv_1E_vinhaga_in;X=0)

{entalpia de mudanca de fase do vapor vegetal [kJ/kg]}
h_Iv_vapsat_vv_vinhaca_1E_in = h_sat vv_vinhaca_ 1E_in - h_ligsat vv_vinhaca_1E_in

{calor especifico dos soltveis da vinhaca [kJ/kg.K]}
cp_soluveis_vinhaga = 1,270

{calor especifico da vinhaga que entra no 1° Efeito [kJ/kg.K]}
cp_vinhaca_1E_out =cp_H20 * (1 - Brix_vinha¢a_1E_out) + cp_soluveis_vinhaca *
Brix_vinhaga_1E_out

{entalpia na entrada do 1° Efeito [kW]}
He_vinhaca_1E_in = Hs_pre_vinhaca_out

{entalpia na saida do 1° Efeito [kW]}
Hs_vinhaca 1E_out = m_vinhag¢a_1E_out*cp_vinhaca 1E_out*(T_vinhaga_1E_out)

{entalpia do vapor vegetal na saida do 1° Efeito [kW]}



H_vv_vinhaca 1E out=m_vapveg_vinhaca 1E out*h _sat vv_vinhaca_ 1E out

{carga térmica do 1° Efeito [kW]}
Q_vinhaca_1E = m_vapveg_vinhaca_1E in* h_Iv_vapsat vv_vinhaca_1E in

{balanco de energia}
Delta_vinhaca H_1E = (He_vinha¢a_1E in + Q_vinhac¢a_1E) / (Hs_vinhaca_1E_out +
H_vv_vinhaca 1E out)-1

127

"1 2° Efeito”

{pressao de operacao no 2° Efeito [bar]}
P_2E_vinhaca=0,4

{brix da vinhaca que entra no 2° Efeito}
Brix_vinhaga_2E_in = Brix_vinhaca_1E_out

{variacéo o brix no 2° Efeito}

Delta_brix_2E_vinhaca = 0,10045

{brix da vinhaga que sai do 2° Efeito}

Brix_vinhaga_2E_out = Brix_vinhaca_2E_in + Delta_brix_2E_vinhaca

{fluxo de vinhaca que entra no 2° Efeito [kg/s]}
m_vinhaga_2E_in = m_vinhaca_1E_out

{temperatura do vapor vegetal que entra no 2° Efeito [°C]}
T_vv_2E_vinhaga_in = T_vv_1E_vinhaca_out

{temperatura do vapor vegetal que sai no 2° Efeito [°C]}
T_wv_2E_vinhaca_out = Temperature (Steam;P=P_2E_vinhaca; x=0)

{temperatura da vinhaca que entra no 2° Efeito [°C]}
T _vinhaga_2E_in =T_vinhaca_1E_out

{Equacao de Crapiste e Lozano}
T_vinhaga_2E_out=T_wv_2E_vinhaca_out +

(0,03*(Brix_vinhaca_2E_out*100)"0,094)*exp(0,053*Brix_vinhaca_2E_out*100)*(P_2E_vinhac¢a*

100000)"0,135

{fluxo de vapor vegetal que entra no 2° Efeito [kg/s
m_vapveg_vinhag¢a_2E_in = m_vapveg_vinhaca_1E_out

{fluxo de agua contida na vinhaga que entra no 2° Efeito [kg/s]}
m_agua_vinhaca_2E_in = m_agua_vinhaca_1E_out

{fluxo de solaveis contidos na vinhaca que entra no 2° Efeito [kg/s]}
m_soluv_vinhaga_2E_in = m_soluv_vinhaca_1E_out

{fluxo de solaveis contidos na vinha¢a que sai no 2° Efeito [kg/s]}
m_soluv_vinhaga_2E_out = m_soluv_vinha¢a_2E_in

{fluxo de agua contida na vinhaga que sai no 2° Efeito [kg/s]}
m_agua_vinhaca_ 2E_out = (m_soluv_vinhaca_2E_out * (1 - Brix_vinhaca_2E_out)) /
Brix_vinhaca_2E_out

{fluxo de vapor vegetal que sai no 2° Efeito [kg/s]}
m_vapveg_vinhaca 2E_out = m_agua_vinhaca 2E_in - m_agua_vinhaca 2E_out
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{fluxo de condensado vegetal que sai no 2° Efeito [kg/s]}
m_cond_vapveg_vinha¢a_2E_out = m_vapveg_vinhaca 2E_in

{fluxo de vinhaca que sai no 2° Efeito [kg/s]}
m_vinhaca_2E_out = m_soluv_vinhaca 2E_out + m_agua_vinhaca 2E_out

{entalpia do vapor vegetal saturado [kJ/kg]}
h_sat vv_vinhaca 2E_out = ENTHALPY(Steam;T=T_vv_2E_vinhaca_out;X=1)

{entalpia do vapor vegetal saturado [kJ/kg]}
h_sat vv_vinhaca 2E_in = ENTHALPY(Steam;T=T_vv_2E_vinhaca_in;X=1)

{entalpia do liquido saturado do vapor vegetal [kJ/kg]}
h_ligsat_vv_vinhaca_ 2E_in = ENTHALPY(Steam;T=T_vv_2E_vinhaga_in;X=0)

{entalpia de mudanca de fase do vapor vegetal [kJ/kgl}
h_Iv_vapsat_vv_vinhaga_2E_in = h_sat_vv_vinhaca_2E_in - h_ligsat_vv_vinha¢a_2E_in

{calor especifico da vinha¢a que sai no 2° Efeito [kJ/kg.K]}
cp_vinhaca_2E_out =cp_H20 * (1 - Brix_vinhaga_2E_out) + cp_soluveis_vinhaca *
Brix_vinhaca_2E_out

{entalpia na entrada do 2° Efeito [kW]}
He_vinhaca_2E_in = Hs_vinhaca_1E_out

{entalpia na saida do 2° Efeito [kW]}
Hs_vinhaca 2E out = m_vinhaga 2E out*cp_vinhaca 2E_out*(T_vinhaca 2E_out)

{entalpia do vapor vegetal na saida do 2° Efeito [kW]}
H_wv_vinhaca_2E_out = m_vapveg_vinhaga_2E_out*h_sat_vv_vinhag¢a_2E_out

{carga térmica do 2° Efeito [kW]}
Q_vinhaca_2E = m_vapveg_vinhaca_2E_in * h_Iv_vapsat vv_vinhaca_2E_in

{balanco de energia}
Delta_vinhaca_H_2E = (He_vinhaca_2E_in + Q_vinhaca_2E) / (Hs_vinhaga_2E_out +
H_wv_vinhaca_2E_out) - 1



129

Apéndice J — Unidade de Geracao de Vapor e Poténcia

{I= UNIDADE DE GERACAO DE VAPOR E POTENCIA ================}
{l === === ==== }
{Propriedades}

rho_alcool = 0,78 {Densidade do alcool [kg/l}

PClbag = 7524 {PCI do bagaco [kJ/kg]}{50% de umidade}

PClpalh = 12960 {PCI do palhico [kJ/kg]} {15% de umidade}

{l === === = === }
{Parametros Elementares de Processos}

mbag = m_bagaco_ext_out {Producédo de bagaco [kg/s]}

mesteq_bag = 6,5 {Massa de ar estequiométrica para combustéo do bagaco de cana [kg]}

mpalh = m_palhi¢o_lavagem_out {Producéo de palhico [kg/s]}

mesteqg_palh = 6,5 {Massa de ar estequiométrica para combust&o do palhigo [kg]}

{fator referente ao excesso de ar inserido na caldeira para combustdo do bagaco e palhico}
f _excesso_ar=1,3

{Carga térmica nominal da caldeira [kW]}
Q_cald = (mbag * PClbag + mpalh * PClpalh)

{Press&o de alta [bar]}
P_alta =90

{Temperatura de vapor vivo [°C]}
T_vap_vivo =520

{Temperatura de vapor de processo [°C]}
T_vproc = T_vapor_processo

{Temperatura do vapor no condensador da turbina de condensacéo [°C]}
T _cond =50

{Presséo do vapor de processo [bar]}
P_vproc = PRESSURE (water; T = T_vproc; x=1)

{Presséo do vapor no condensador da turbina de condensacéao [bar]}
P_cond = PRESSURE (water; T = T_cond; x=1)

F_desaerador = 0,05 {Frac&o de vapor de processo destinado ao desaerador m_des / m01}
Fperdas_vapor = 0,05 {Perdas de vapor de processo}

Tag_rep =30 {Temperatura da agua de reposicao [°C]}

Tar_in =30 {Temperatura do ar na entrada do pré aquecedor externo a caldeira [°C]}
Tg_PreAqg_ar = 100 {Temperatura do ar na entrada do pré aquecedor externo a caldeira [°C[}

{l === === === }
{Parametros caracteristicos de equipamentos}

efic_cald = 0,85 {Eficiéncia térmica da caldeira}

efic_turbA =0,78 {Eficiéncia isentrépica da turbina de contrapressao}

efic_turbB = 0,78 {Eficiéncia isentrépica da turbina de condensacéo}
efic_bombaE = 0,60 {Eficiéncia isentrépica da bomba na entrada da caldeira}
efic_bombaF = 0,60 {Eficiéncia isentrépica da bomba menor}

Efet_PreAq_Ar =0,75 {Efetividade do pré aquecedor de ar externo a caldeira}
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{! === === ===

{Carga térmica da Caldeira}

{Vazao massica de ar na caldeira [kg/s]}
mar_Cald = (mesteq_bag * mbag + mesteq_palh * mpalh) * f_excesso_ar

{Temperatura do ar na saida do pré aquecedor externo a caldeira [°C]}
Tar_out = Tar_in + Efet_PreAq_Ar * (Tq_PreAq_ar - Tar_in)

{Carga térmica do Pré Aquecedor de Ar externo a caldeira [KW]}
Q_PreAq_Ar=mar_Cald * Cp_ar * (Tar_out - Tar_in)

{Carga térmica do combustivel queimado na caldeira [KW]}
Q_comb = (mbag * PClbag + mpalh * PClpalh)

{Carga térmica da caldeira [kW]}
Q_Cald = (Q_comb + Q_PreAq_Ar) * efic_cald

{: === ===

{! ANALISE TERMODINAMICA DO CICLO RANKINE

{Parametros de Iteracao}

{vazéo total estimada [kg/s] - Obs: substituido depois pela demanda real de vapor de processo na

industria}
m_chute = 98,4093

{Fracdo de massa na entrada da turbina A (contra-pressédo) para producao de vapor de processo}

Fvap_proc = 0,30

{! === == ====
{Parametros de Processo}

{

{ESTADO 01: Caldeira Out <=> Turbinas In}

TO1 =T_vap_vivo

P01 = P_alta

hOl1 = ENTHALPY(Water;T=T01;P=P01)
s01 = ENTROPY(Water;T=T01;P=P01)
mO01 = m_chute

{ESTADO 02: Caldeira Out <=> Turbina_A In}

T02 =T_vap_vivo

P02 = P_alta

mO02 = mO1 * Fvap_proc
h02 = h01

s02 =s01

{! === == ===

{ESTADO 03s: Turbina_A_iso Out}

s03s = s02
P03s = P_vproc
h03s = ENTHALPY (Water; P=P03s; s=s03s)

{ === == =============
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{ESTADO 03: Turbina_A Out <=> Cond_C In}

P03 = P_vproc

h03 = h02 + ( efic_turbA) * ( h03s - h02)
m03 = m02

s03= ENTROPY (Water;h=h03;P=P03)

T03 = TEMPERATURE(Water;h=h03;P=P03)
x03 = QUALITY(Water;h=h03;P=P03)

{l === === === }

{ESTADO 04: Divisor de Fluxos => Extracdo Desaerador}

P04 = P03
T04 =TO03
h04 = h03
s04 =s03
m04 = m01 * F_desaerador

{l === === === }

{ESTADO 05: Divisor de Fluxos => Saturador do vapor de processo}

P05 = P03
TO5=TO03
h05 = h03
s05 =s03
mO05 = m03 - m04

| === === === }

{ESTADO 06: Caldeira Out <=> Turbina_B In}

TO6 =TO1
P06 = PO1
mO06 = m01 - m02
h06 = h01
s06 =s01

! === == === === === === }

{ESTADO 07s: Turbina_B_iso Out}

s07s = s06
P0O7s = P_cond
h07s = ENTHALPY (Water; P=P07s; s=s07s)

| === === === }

{ESTADO 07: Turbina_B Out <=> Cond In}

P07 = P_cond

h07 = h06 + (efic_turbB) * (h07s - h06)

mO07 = m06

s07= ENTROPY (Water; h=h07; P=P0Q7)

TO7 = TEMPERATURE (Water; h = h07; P = PQ7)
x07 = QUALITY (Water; h = h07; P = PQ7)

{l === == === === === === }

{ESTADO 08: Cond_D Out <==> Bomba_F In}

TO8 =T cond

x08 =0 { Liquido Saturado }

P08 = PRESSURE (Water; T=T08; X=X08)
mO08 = m07



h08 = ENTHALPY (Water; T=T08; X=X08)
s08 = ENTROPY (Water; T=T08; X=X08)
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{ESTADO 09s: Bomba_F Out}

P09s = P05
s09s = s08
h09s = ENTHALPY (Water; P=P09s; s=s09s)

{! === == === ===

{ESTADO 09: Bomba_F Out

P09 = P05

h09 = h08 + (h09s - h08) / (efic_bombaF)
m09 = m08

s09 = ENTROPY (Water;h=h09 ;P=P09)

T09 = TEMPERATURE (Water;h=h09;P=P09)

{ === == === ===

ESTADO 10: Divisor de fluxos => Saturador do vapor de processo}

P10 = P09

T10=TO09

h10 = h09

s10 =s09

hvp_sat = Enthalpy (Water; T = T_vproc; X = 1)
m210 = (m05 * h05 - m05 * hvp_sat) / (hvp_sat - h10)

{ESTADO 11.: Divisor de fluxo => Aquecedor de ar do Condensador}

P11 = P09
T11=TO09
h11 = h09
s11 =s09
ml1l =m09 - m10

{ESTADO 12: Saturador do vapor de processo => Trocadores de processo}

P12 = P05

T12 =T_vproc

h12 = hvp_sat

s12 = Entropy (Water; P =P12; T =T12)
m12 = m05 + m10

{! === ===

{ESTADO 13: Vapor de Processo Out => Misturador adiabatico 1}

T13=T12
P13 = P12
x13=0 { Liquido Saturado }

{fluxo de perdas de vapor de processo [kg/s]}
mvp_perdas = m12 * Fperdas_vapor

m13 =ml2 - mvp_perdas
h13 = ENTHALPY (Water; T = T13; X = X13)
513 = ENTROPY (Water; T = T13; X = X13)
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| === === === }
{ESTADO 14: Aquecedor de ar do Condensador => Misturador Adiabético 1}
P14 = P11
T14 =80
s14 = Entropy (Water; P=P14;T=T14)
h14 = Enthalpy (Water;P=P14;S=s14)
ml4 =mll
Q_pre_agua_condensador = m14 * (h14 - h11)
{l === == === === }
{ESTADO 15: Misturador Adiabético 1 => Misturador Adiabético 2}
P15 = P13
m15=ml4 + m13
h15 = (m14 * h14 + m13 * h13) / m15
T15 = TEMPERATURE (Water; h = h15; P = P15)
s15 = ENTROPY (Water; h = h15; P = P15)
! = —C === ===
{ESTADO 16: Agua de Reposi¢éo}
P16 = P15
T16 = Tag_rep
h16 = Enthalpy (Water; T = T16; P = P16)
s16 = ENTROPY (Water; T = T16; P = P16)
{fluxo de agua de reposic¢éo na caldeira [kg/s]}
mag_rep = mvp_perdas
hag_rep = h16
ml6 = mag_rep
| === === === }
{ESTADO 17: Misturador Adiabatico => Desaerador}
P17 = P15
ml1l7 =ml5+ ml6
h17 = (m15 * h15 + m16 * h16) / m17
s17 = Entropy (Water; P = P17; H = h17)
T17 = Temperature (Water; H = hl7; P = P17)
| === == === === }
{ESTADO 18: Desaerador => Bomba da Caldeira}
P18 = P17
m18 = m04 + m17
h18 = (m04 * h04 + m17 * h17) / m18
518 = Entropy (Water; P = P18; H = h18)
T18 = Temperature (Water; H = h18; P = P18)
{! === == === === }
{ESTADO 19s: Bomba Caldeira Iso Out => Caldeira In}
P19s = P01
s19s =s18
h19s = ENTHALPY (Water; P=P19s; s=5195s)
{l === ==== === === === }

{ESTADO 18: Bomba Caldeira Out => Caldeira In}
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P19 = PO1

h19 = h18 + (h19s - h18) / (efic_bombaE)

m19 = m18

s19 = ENTROPY (Water; h = h19; P = P19)

T19 = TEMPERATURE (Water; h =h19; P = P19)

{Célculo da producéo de vapor na Caldeira e do consumo de vapor de processo}

m_dot = Q_Cald / (h01 - h19)

{! === == === === === === }

{Ciclo Rankine}

Q_Proc = m13 * (h12 - h13) {[kw]}
Q_Cond = m07 * (h07 - h08) {[kw]}
Q_Perdas = mvp_perdas * h12 - mag_rep * hag_rep {[kwW1]}
W_turbA = m02 * (h02 - h03) {[kw]}
W_turbB = m06 * (h06 - h07) {[kw]}
W_Turbs = W_turbA + W_turbB {[kW1]}
W_bombaF = m08 * (h09 - h08) {[kw]}
W_bombaE = m18 * (h19 - h18) {[kw]}
W_Bombas = W_bombaF + W_bombaE {[kW1]}
W_lig =W _Turbs - W_Bombas {[kW1]}
Q_caldR = Q_cald*efic_cald {Carga Térmica Real na caldeira [kW]}
{! === —=== === === === }

{verificacao la lei.}

{Balanc¢o de Energia no ciclo}

delta_ 1LT =1 - (Q_Cald + W_Bombas) / (W_Turbs + Q_Cond + Q_Proc + Q_Perdas)
{Eficiéncia Térmica do Ciclo Rankine}

efic_term_ciclo = (W_lig / Q_caldR)
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Apéndice K — Unidade de Refrigeracédo da Dorna de Fermentacéao

{! === ====UNIDADE DE REFRIGERACAO DA DORNA ====================}
{l === == === === }
{Pardmetros Ambientais}

Tamb =25 {Temperatura ambiente [°C]}

Patm = 1,0 {Pressao Atmosférica [ bar ]}

{l === == === === }
" Propriedades "

ro_agua = 1000 {Densidade da agua [kg/m3]}

cpagua = 4,18 {Calor especifico da agua [kJ/kg.K ]}

hO=ENTHALPY(Ammonia; T=Tamb; P=Patm) {Entalpia de referéncia para a amoénia [kJ/kg]}

sO=ENTROPY(Ammonia; T=Tamb; P=Patm) {Entropia de referéncia para a amonia [kJ/kg.K]}

PClfibra=15180 {Poder calorifico inferior da fibra [kJ/kg]}

PClbag = 7524 {PCI do bagaco [ kJ/kg ]} {50% de umidade; Fonte: NOVACANA}
PClpalh = 12960 {PCI do palhico [kJ/kgl} {15% de umidade; Fonte: NOVACANA}
f_inversao=1,052 {Fator de incremento dos agucares reduores devido a inversao da sacarose}

PCI_AR=580 {Energia liberada no processo de fermentacdo dos aclcares redutores [kJ/kg]}

hiv_vp = 1250 {Entalpia de mudanca de fase para o vapor de processo [kJ/kg]}

{l === == === === }
" Parametros de Processo da Usina "

mcana = 100 {Processamento de cana na usina [kg/s]}

Mix=0,5 {Mix de produgéo de acglcar}

Mix_inf=0,3 {Mix minimo operacional para producao de acgulcar}
Mix_sup = 0,7 {Mix maximo operacional para producdo de agucar}

" Parametros da cana "

f_sacarose=0,13 {Teor de sacarose}

f_ AR=0,01 {Teor de acglcares redutores}
f_fibras=0,125 {Teor de fibras presente na cana}
f_agua=0,71 {Teor de 4gua presente na cana}

" Dados pertinentes a producéo de alcool "

{Fracdo de mel final enviado pela unidade de producéo de aclcar para as dornas de preparacéo do
mosto}
f _mel=0,04

{Teor de sacarose presente no mel}
f sacarose_mel=0,5
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{Teor de acUcares redutores presente no mel final}
f AR_mel=0,25

{Taxa de processamento de sacaroes presente na linha de produgéo de alcool [kg/s]}
msacarose_caldo = mcana*f_sacarose*(1-MIX)

{Taxa de processamento de A.R. presente na linha de producao de alcool [kg/s]}
mMAR_caldo = mcana * f_AR * (1-MIX)

{Taxa de mel final enviado as dornas de preparacdo do mosto [kg/s]}
mmel = mcana * MIX * f_mel

{Taxa de sacaroes presente no mel final enviado as dornas de preparac¢do do mosto [kg/s]}
msacarose_mel = mmel * f_sacarose_mel

{Taxa de A.R. presente no mel final enviado as dornas de preparacdo do mosto [kg/s]}
MAR_mel = mmel * f_AR_mel

{Taxa de inverséo da sacarose [kg/s]}
MAR_invertido=(msacarose_caldo+msacarose_mel) * f_inversao

{Taxa de A.R. total nas dornas de fermentacéo [kg/s]}
mMAR_dorna=mAR_mel+mAR_caldo+mAR_invertido

{l === === === }

{Pardmetros de Projeto para a Unidade de Refrigeragdo da Dorna}

Tevap_sat=15 {Temperatura de saturacdo do NH3 no evaporador [°C]}
Tdorna= 33 {Temperatura na qual a dorna deve ser mantida FIXADA [°C]}
Qdorna = mAR_dorna*PCI_AR {Carga térmica do processo de fermenta¢édo nas dornas [kW]}

{! Parametros caracteristicos de equipamentos}

efic_comp = 0,80 {Eficiéncia isentrépica do compressor]}
Fresfr_comp = 0,40 {Fator de arrefecimento do compressor [KW termico / kW pot compressor]}
Fmotor_comp =0,95 {Eficiéncia do motor elétrico do compressor}

UAcond = 1000 {Parametro UA do condensador [kW / K]}

Fcond = 0,98 {Fator de Correcdo da DTML do Condensador}

Efet_Cond = 0,50 {Efetividade do Condensador}

Fw_cond = 0,005 {Fator de poténcia elétrica consumida nos ventiladores do condensador}
Efet_Evap= 0,50 {Efetividade do evaporador no ciclo da agua}

UAevap = 1000 {Parédmetro UA do evaporador [kKW / K]}

Fevap = 0,98 {Fator de Correcéo da DTML do Evaporador}

Fw_evap = 0,002 {Fator de poténcia elétrica consumida no evaporador para bombeamento da

agua para as dornas}
Efet_Serp = 0,50 {Efetividade das serpentnas na dorna}

{! ANALISE TERMODINAMICA DA UNIDADE DE REFRIGERACAO }

{Célculo da temperatura de saturacdo no condensador}

{Diferenca de temperatura média real do condensador [°C]}
DTMcond = Qcond / UAcond

{Temperatura do ar na entrada dos radiadores [°C]}
TarF = Tamb



{Temperatura de satura¢&o no condensador [°C]}
Tsat = TarF + (TarQ - TarF) / Efet_Cond

{Diferenca de temperatura Média do Condensador [°C]}

DTMcond = ((Tsat - TarQ) - (Tsat - TarF)) / Ln ((Tsat - TarQ) / (Tsat - TarF)) * Fcond
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{l === === ===

{! ANALISE TERMODINAMICA DA UNIDADE DE REFRIGERACAO

{ === == === === === ===

{Parametros do ciclo}

{Temperatura de satura¢éo no condensador [°C]}
Tcond_sat = Tsat

{Presséo na linha de condensacé&o [bar]}
Palta = PRESSURE (Ammonia; T=Tcond_sat; x=0)

{Presséo na linha de evaporacéo [bar]}
Pbaixa = PRESSURE (Ammonia; T=Tevap_sat; x=0)

{ === == === === ===

{Véalvula de Expanséao: In}

TO1 = Tcond_sat {Temperatura na entrada da vélvula de expanséo [°C]}
PO1 = Palta {Pressao na entrada da véalvula de expanséo [bar]}
x01=0 {Titulo na entrada da valvula de expansao}

{Entalpia na entrada da valvula de expansao [kJ/kg]}
h01 = ENTHALPY (Ammonia; T=T01; x=x01)

{Entropia na entrada da valvula de expansao [kJ/kg K]}
s01 = ENTROPY (Ammonia; T=T01; x=x01)

{Exergia na entrada da valvula de expanséao [kJ/kg]}
b01=(h01-h0) + TO1*(s01-s0)

{Vélvula de Expansao: Out <=> Evaporador: In}

T02 = Tevap_sat {Temperatura na saida da valvula de expansao [°C]}
P02 = Pbaixa {Presséo na saida da valvula de expanséo [bar]}
h02 = h01 {Entalpia na saida da valvula de expansao [kJ/kg]}

{Titulo na saida da valvula de expanséo}
x02 = QUALITY (Ammonia; h=h02; P=P02)

{Entropia na saida da valvula de expansao [kJ/kg K]}
s02 = ENTROPY (Ammonia; T=T01; x=x02)

{Exergia na saida da véalvula de expanséo [kJ/kg]}
b02=(h02-h0) + T01*(s02-s0)

{l === === ===

{Evaporador: Out <=> Compressor: In}
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TO3 =T02 {Temperatura na saida do evaporador [°C]}
P03 = P02 {Presséo na saida do evaporador [bar]}
x03=1 {Titulo na saida do evaporador}

{Entalpia na saida do evaporador [kJ/kg]}
h03 = ENTHALPY (Ammonia; T=T03; x=x03)

{Entropia na saida do evaporador [kJ/kg K]}
s03 = ENTROPY (Ammonia; T=T03; x=x03)

{Exergia na saida do evaporador [kJ/kg]}
b03=(h03-h0) + T0O1*(s03-s0)

{Carga térmica do evaporador [kW]}
Qevap = Qdorna

{Fluxo méssico no evaporador [kg/s]}
mO03 = Qevap / (h03 - h02)

{Fluxos massicos nos pontos "01" e "02" [kg/s]}

mO01 = m03

m02 = m03

{l ==== === ===
{Compressor: Out <=> Condensador: In}

P04 = Palta {Pressao na saida do compressor [bar]}

mO04 = m03 {Vaz&o de amonia [kg/s]}

"I Célculo do trabalho de compresséo isoentrdpica "

{Entropia na saida do compressor isoentrépico [kJ/kg K]}
s04_iso = s03

{Entalpia na saida do compressor isoentrépico [kJ/kg K]}
h04_iso = ENTHALPY (Ammonia; P=P04; s=s04_iso)

{Trabalho de compresséao isoentrépica [KW]}
Wcomp_iso = m04 * (h04_iso - h03)

"I Célculo do trabalho (poténcia) de eixo fornecido ao compressor"

{Trabalho do compressor [kW]}
Wcomp = Wcomp_iso / efic_comp

"I Calculo da carga térmica de arrefecimento do compressor"

{Carga térmica de arrefecimento do compressor [kW]}
Qcomp= Fresfr_comp * Wcomp

"I Célculo da entalpia e da temperatura do refrigerante na saida do compressor "

{Entalpia na saida do compressor isoentropico [kJ/kg K]}
h04 = h03 + (Wcomp - Qcomp) / m04

{Temperatura na saida do compressor [kJ/kg K]}
T04 = Temperature (Ammonia; h=h04; P=P04)

{Entropia na saida do compressor [kJ/kg K]}
s04 = ENTROPY (Ammonia; T=T04; P=P04)



{Temperatura na saida do compressor [°C]}
T out=TO04
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{l === === }
{Condensador: Out}

{Carga termica do condensador [KW]}

Qcond = m04*(h04-h01)

{Exergia na saida do condensador [kJ/kg]}

b04=(h04-h0) + TO1*(s04-s0)

{l === === }
{verificacdo da primeira lei}

deltae=1 - (Wcomp + Qevap) / (Qcond + Qcomp)

{l —== ————=—=—== —==
{célculo do COP do ciclo termodinamico}

COP=Qevap/Wcomp

{ Ciclo da 4gua de resfriamento para as dornas de fermentacéo }
{l === === =

Tsatevap = Tevap_sat

{Temperatura da agua na entrada da dorna [°C]}

TB = ((Efet_Evap*Tdorna) + ((Efet_Evap * Tsatevap) / (1- Efet_Serp))) / (1 / (1- Efet_Evap)) +

(Efet_Serp) -1)

{Temperatura da 4gua na saida da dorna [°C]}

TA = (TB - (Efet_Evap * Tsatevap)) / (1- Efet_Evap)

{Vazéo da &gua na serpentina da Dorna [kg/s]}
mag_dorna = Qdorna / (cpagua * (TA - TB))



