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Resumo da Dissertacdo apresentada a COPPE/UFRJ como parte dos requisitos

necessarios para a obtencao do grau de Mestre em Ciéncias (M.Sc.)

SIMULACAO DINAMICA DE EVAPORADORES PARA APLICACAO EM
BIORREFINARIAS

Maria Jimena Ferreira Quagliata

Marg¢o/2015

Orientadores: Argimiro Resende Secchi

Evaristo Chalbaud Biscaia Jr.
Programa: Engenharia Quimica

Sendo o Brasil o segundo maior produtor mundial de etanol, existe um grande
interesse nacional na modelagem e simulacdo de biorrefinarias, com objetivos desde a
melhoria das condi¢des de operagdo e reducdo do consumo energético até o
desenvolvimento de novos processos. Este trabalho estd focado nas biorrefinarias
produtoras de etanol, baseadas em fermentagdo, na etapa de concentragdo do caldo por
evaporagdo. O uso de evaporadores estd amplamente difundido nas biorrefinarias
nacionais. Foram realizadas a modelagem das propriedades termodindmicas das
misturas complexas presentes no processo € a modelagem matematica dos evaporadores
tipo flash e tipo Robert, considerando fluxo monofésico e bifasico dentro dos tubos do
evaporador. Foram também simulados e otimizados sistemas de evaporadores de
multiplos efeitos, conduzidos no simulador EMSO. Foi realizada uma anélise de
sensibilidade dos sistemas de evaporadores € a consequente busca pelas condigdes
otimas de operacao. A melhor condi¢cdo de operacdo encontrada para cada evaporador,
em um sistema de quatro evaporadores conectados de forma cocorrente, reduziu o

consumo de vapor um 26 % em comparag¢do com a opera¢ao normal do sistema.



Abstract of Dissertation presented to COPPE/UFRJ as a partial fulfillment of the

requirements for the degree of Master of Science (M.Sc.)

DYNAMIC SIMULATION OF EVAPORATORS FOR APPLICATION IN
BIOREFINERIES

Maria Jimena Ferreira Quagliata

March/2015

Advisors: Argimiro Resende Secchi

Evaristo Chalbaud Biscaia Jr.

Department: Chemical Engineering

Brazil is the second largest producer of ethanol, what justifies the great national
interest in modeling and simulation of biorefineries, with goals from improving the
operating conditions and reducing energy consumption to the development of new
processes. This work is focused on biorefinery producing ethanol, based on
fermentation, in the step of juice concentration by evaporation. The use of evaporators
is widespread in national biorefineries. We were carried out modeling of the
thermodynamic properties of the complex mixtures involved in the process and the
mathematical modeling of flash and Robert evaporators considering monophasic and
biphasic flows within the evaporator tubes. Multiple effect evaporators systems have
also been simulated and optimized using the EMSO simulator. A sensitive analysis of
multiple evaporators systems, and the consequent demand for optimum operation
conditions was performed. It was found that the best operating conditions of each
evaporator, for a system of four evaporators connected in cocurrent order, reduced the

steam consumption by 26 % compared with the normal operation of the system.
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1. Introducao

O Brasil ¢ o segundo maior produtor de etanol no mundo, cujas plantas
industriais em funcionamento sdao, majoritariamente, de primeira geragdo, anexadas aos
engenhos de cana-de-agucar, e utilizam um processo de fermentacdo como etapa para
converter a sacarose presente no caldo de cana em etanol. Portanto, o conhecimento de
cada um dos processos presentes nas biorrefinarias de cana-de-acucar ¢ primordial para

o0 avanco tecnologico e melhora de cada etapa.

A nivel nacional, tem-se a perspectiva de um aumento significativo da demanda
de alcool combustivel, devido a trés realidades de mercado: aumento interno do
consumo de alcool hidratado pelo sucesso da introdu¢do da alternativa flex-fuel no
mercado de veiculos automotivos leves; expansdo das exportacdes brasileiras de alcool
em funcao do crescente interesse mundial pela mistura do alcool a gasolina, como forma
de enfrentar o aquecimento global; e a demanda gerada pelos esfor¢os da industria
quimica, no Brasil, em substituir o petroleo pelo etanol, como matéria-prima das
principais rotas petroquimicas (BONOMI et al., 2009). Segundo Bonomi et al. (2009),
este aumento podera ser alcangado por meio de duas vertentes tecnoldgicas. A primeira
vertente focada para a area agricola, por meio da implantacdo de técnicas de manejo
adequadas, da amplia¢do do atual programa de introducdo de novas variedades de cana
e, futuramente, por meio do emprego da cana transgénica, de forma a aumentar o atual
nivel de produtividade em toneladas de cana/hectare-ano. A segunda vertente,
centralizada no setor industrial, buscando desenvolver tecnologias que permitam o
aproveitamento integral da cana-de-agucar na produgcdo de etanol ou outros
combustiveis renovaveis ou mesmo, por meio do conceito de biorrefinaria, agregando

valor a cadeia da cana-de-agucar, por meio da producao de novos produtos.

O programa nacional da Biorrefinaria Virtual de Cana-de-acticar (BVC),
coordenado pelo CTBE (Laboratorio Nacional de Ciéncia e Tecnologia do Bioetanol),
dentro do qual este trabalho estd inserido, tem como objetivo desenvolver uma
ferramenta computacional de andlise para biorrefinarias que permita: otimizar os
conceitos e os processos envolvidos em uma biorrefinaria; avaliar diferentes alternativas
de biorrefinaria no que se refere a sua sustentabilidade (econdmica, ambiental e social);

e avaliar o estdgio de desenvolvimento de novas tecnologias incluidas na andlise.



Os objetivos da presente dissertagdo se enquadram dentro da perspectiva da
biorrefinaria virtual. Realizar a modelagem e a simulacdo dos evaporadores tipo flash e
Robert, em sistemas de um e multiplos evaporadores. Otimizar as condigdes de

operagao de um sistema de evaporadores de multiplos efeitos.

O presente trabalho estd dividido em sete capitulos. O Capitulo 2 ¢ dedicado a
revisdo bibliografica e a descrigdo dos evaporadores. No Capitulo 3 ¢ apresentada a
metodologia empregada neste trabalho, onde sdo apresentadas as modelagens dos
evaporadores tipo flash e Robert e a metodologia utilizada para a andlise de
sensibilidade e a busca do 6timo. No Capitulo 4, sdo apresentados e discutidos os
resultados das simulagdes realizadas para cada sistema de evaporadores e a andlise de
sensibilidade. Os Capitulos 5 e 6 sdo dedicados as conclusdes e referéncias
bibliograficas utilizadas, respectivamente. Por ultimo, € apresentado o apéndice
contendo as tabelas e graficos de propriedades termodindmicas dos compostos

utilizados.



2. Revisao da literatura

2.1. Biorrefinaria de cana-de-agucar

Sao varias as defini¢des existentes para biorrefinarias. Segundo Demirbas (2009)
biorrefinaria ¢ uma instalagdo que integra o processo de conversdo da biomassa para
produzir combustivel, energia e produtos quimicos. Este ¢ um modelo conceitual onde
sdo produzidos combustiveis e coprodutos de alto valor. Cherubini (2010), de forma
similar, define biorrefinaria como uma instalacdo ou rede de instalagdes, que integra o
processo de conversao de biomassa € os equipamentos necessarios a produgdo de
biocombustiveis para o transporte, energia e produtos quimicos, o qual ¢ um conceito

analogo ao feito para o petroleo.

Segundo Kamm e Kamm (2007), a biomassa tem uma composi¢do complexa,
consistindo de carboidratos basicos, lignina, proteinas, gorduras, vitaminas e corantes.
Dessa forma, os objetivos do processo tecnoldgico em uma biorrefinaria sao

despolimerizar e desoxigenar os componentes da biomassa.

As biorrefinarias podem ser classificadas segundo o processo de conversdo em:
baseada em biosyngas, baseada em pirdlise, baseada em processos hidrotérmicos e

baseada em fermentacao (DEMIRBAS, 2009).

Além disso, a tecnologia para esses processos pode ser classificada de quatro
formas: termoquimica, bioquimica, fisica ou mecanica e quimica. No que diz respeito a
tecnologia termoquimica, o processo de conversao da biomassa pode ocorrer por meio
de duas importantes rotas: a gaseificacdao ou a pirdlise. A gaseificagdo, consiste em levar
a biomassa a altas temperaturas (maior que 700°C) em auséncia de oxigénio, obtendo
uma mistura de H,, CO, CO, e CHy. O Syngas (gas de sintese) obtido pode ser utilizado
como biocombustivel ou como matéria prima na producdo de produtos quimicos e
combustiveis. A pirdlise, por sua vez, utiliza temperaturas na faixa de 300 e 600°C em
auséncia de oxigénio, para converter a biomassa em Oleo pirolitico liquido (bio-oil),

carvao e gases leves como o Syngas.

Ao contrario dos processos termoquimicos, 0s processos bioquimicos acontecem
a baixas temperaturas e baixas velocidades de reagdo. Os processos mais usuais sao a
fermentagdo e a digestdo anaerobia. A fermentagdo utiliza microrganismos ou enzimas

para converter o substrato fermentdvel em produtos recuperaveis (usualmente alcool e



acidos organicos). O etanol ¢, atualmente, o produto mais requerido para a fermentagao,
mas a produ¢do de muitos outros compostos quimicos esta sendo objeto de muitas

pesquisas e desenvolvimento.

Por outro lado, nos processos mecanicos, ndo ocorre a mudanca do estado
quimico ou da composi¢do da biomassa; acontece somente a redu¢do do tamanho ou a
separacdo da matéria prima. Em uma biorrefinaria, esses sdo os primeiros passos para a

conversao da biomassa.

Os processos de conversao mais comuns nhas biorrefinarias por processo quimico
sdo a hidrolise e a transesterificacdo. A hidrdlise usa acidos, dlcalis ou enzimas para
despolimerizar os polissacaridos e proteinas em seus compostos agucarados. Ja na
transesterificacdao os 0leos vegetais sao convertidos em ésteres metilicos ou etilicos dos
acidos graxos. Esse processo ¢ o método mais usual para produzir biodiesel. Outros
processos quimicos estdo presentes na biorrefinaria como a sintese de Fisher-Tropsch, a

metanizagdo e a reforma de vapor.

De forma geral, os biocombustiveis produzidos podem ser classificados de
acordo com a matéria-prima e a tecnologia utilizada, em primeira, segunda, terceira e
quarta geragdo. A primeira geragdo refere-se aos combustiveis feitos a partir de agtcar
(ex: cana-de-agucar e beterraba), amido (ex: arroz, trigo e milho), 6leos vegetais (ex:
sementes de girassol, canola e soja) ou gorduras animais usando tecnologia
convencional. Os biocombustiveis de primeira geragdo mais usuais sao o bioetanol,

biodiesel e o biogas.

A segunda geragdo refere-se aos combustiveis produzidos a partir do material
lignocelulosico, que inclui palha de cereais e cana, residuos florestais, bagago, e
materiais florestais de curta rotagdo, utilizando tecnologias avancadas (DEMIRBAS,

2009).

Os biocombustiveis da primeira geracdo competem com os produtos
alimenticios, gerando problemas sociais, politicos e ambientais. Por serem alternativas
mais “verdes” aos combustiveis fosseis e convencionais, 0os biocombustiveis de segunda
geragdo tém ganhado interesse mundial nos ultimos anos. O bioetanol ¢ produzido a
partir de cana-de-acucar, beterraba e trigo, sendo os Estados Unidos da América o maior
produtor de bioetanol com 19,8 bilhdo de litros por ano, utilizando milho como matéria-

prima. A cana-de-acglcar € a matéria-prima mais utilizada no Brasil, sendo o segundo



produtor mundial com 17,8 bilhdes de litros por dia. A Unido Europeia produz somente

3,44 bilhoes de litros de bioetanol a partir de beterraba e trigo (CHERUBINI, 2010).

O biodiesel ¢ produzido a partir de 6leos baseados em cereais como a canola,
girassol e soja. O maior produtor ¢ a Alemanha com 2,5 bilhdes de litros por ano € em
segundo estd os Estados Unidos com 0,86 bilhdes de litros, utilizando sementes de
girassol e canola. A Suécia, por outro lado, lidera a produg¢do de biogads para

combustivel automotriz.

As maiores vantagens dos biocombustiveis estdo no alto contetdo de agucar ou
de o6leo na matéria-prima, o qual facilita o processo de conversdo. Ao contrario dos
biocombustiveis de primeira geracdo, os biocombustiveis de segunda geracdo podem
contar com toda a biomassa para gerar bioenergia. Dessa forma, vislumbram uma maior
vantagem sobre os biocombustiveis de primeira geracdo, em termos de eficiéncia e

desempenho ambiental do uso da terra (CHERUBINI, 2010).

Atualmente no Brasil existem duas empresas que possuem plantas industriais de
segunda geragdo, GranBio que possui uma planta no municipio de Sdo Miguel dos
Campos (Alagoas) operando desde setembro de 2014, com uma produg¢do nominal de
82 milhdes de litro de etanol por ano e, Raizen que comegou as operacdes em novembro
de 2014 na cidade de Piracicaba (Sao Paulo), com uma produciao nominal de 40 milhdes

de litros de etanol por ano.

A maior vantagem das biorrefinarias de segunda geracdo estd no
compartilhamento da tecnologia das biorrefinarias de primeira geracao ja existente. Os
maiores desafios estdo no pré-tratamento dos materiais lignocelulésicos, de forma a
obter uma solucao de lignina, hemicelulose e celulose, como também a etapa de
fermentagdo dos compostos hemicelulosicos. No trabalho de FitzPatrick et al. (2010)
sao apresentados alguns dos pré-tratamentos do material lignoceluldsico, tais como o
fracionamento baseado em dlcalis e o fracionamento baseado em liquidos i6nicos. Nota-

se que a grande barreira desses pré-tratamentos ¢ o alto custo dos processos.

A terceira geracdo refere-se a biodiesel ou 6leo vegetal a partir de algas, e a
quarta geragao a producao de biogasolina a partir de 6leos vegetais ou biodiesel. Essas
ultimas duas geragdes tém pouca implementagdo em escala industrial sendo, atualmente

na sua maioria, estudadas em escala laboratorial ou escala piloto. Um exemplo de



aplicagdo industrial ¢ a produ¢do de biodiesel a partir de 6leo de palma, existente desde

2006 na Malasia, produzido pela Malaysian Palm Oil Board.

2.2, Processo de producao de bioetanol

A producao de etanol a partir de qualquer biomassa ocorre desde que tenha
grandes quantidades de amido ou agucares. Atualmente, os materiais amilaceos (como o
milho, trigo, e outros cereais e graos) detém o predominio da produgdo, com 53% do

total (CGEE, 2008).

A cana-de-agucar ¢ um dos cultivos comerciais mais importantes do mundo,
ocupando mais de 20 milhdes de hectares (CGEE, 2008), e ¢ uma das matérias-primas
mais eficientes para a produ¢do de bioetanol, dado que o processo tem baixo custo de
energia fossil e alta producdo de energia renovavel. Entre os anos 2006 e 2007 foram
produzidos aproximadamente 1300 milhdes de toneladas (CGEE, 2008). O Brasil
destaca-se por ter uma area plantada de quase 7 milhdes de hectares, representando 42%

do total da producao mundial (CGEE, 2008).

O clima ideal para o cultivo da cana é o que apresenta duas estacdes distintas:
uma quente e umida, proporcionando a germinagdo, perfilhamento e crescimento
vegetativo, seguida de outra fria e seca, para atingir a maturidade e a consequente
acumulagdo de sacarose nos talos. A cana-de-agucar ¢ uma planta semiperene, oriunda
de regides temperadas e tropicais da India. A parte aérea da planta é composta,
essencialmente, pelos talos, onde se concentra a sacarose, e pelas pontas e folhas, que
constituem a palha da cana-de-actcar. Todos os componentes juntos somam cerca de 35

toneladas de matéria seca por hectare.

Em média, a produtividade anual ¢ bastante influenciada pela variabilidade
climatica e pela regido produtora, sendo entre 50 e 100 toneladas por hectares. As
melhores produtividades no Brasil estdo em Sao Paulo, apresentado uma média de 85
toneladas por hectares, que ¢ levemente superior a média do pais, cujo valor ¢ de 75

toneladas por hectares (CGEE, 2008).

O processo de producdo da cana-de-acucar comega com a colheita da cana, que
consiste na queima prévia do canavial e corte manual da cana inteira. Este modelo,
ainda utilizado em quase 70% das éreas cultivadas no Brasil, esta sendo substituido pela
colheita mecanizada da cana crua picada (sem queima), devido as restricdes ambientais

e as praticas de queima. Espera-se que para o ano de 2020, a cana seja colhida de forma
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mecanica, sem que haja queima do canavial (CGEE, 2008). Depois do corte, a fim
evitar perdas de sacarose, a cana ¢ transportada o qudo antes possivel para a planta

industrial.

As etapas iniciais dos processos de producao de agucar e de etanol sdo
similares. Na planta industrial, a cana ¢ lavada e, em seguida, levada ao sistema de
preparacdo e extracdo, que no Brasil ¢ baseado, essencialmente, em moendas. A
extracdo do caldo ¢ realizada sob pressao de cilindros, armados em conjuntos de 4 a 7
sucessivos “ternos” de moenda. No conjunto de cilindros da moenda, o caldo contendo
a sacarose ¢ separado da fibra (bagaco). Nas plantas de primeira geracdo, a fibra segue

para a usina da planta industrial, onde ¢ usada como combustivel.

Para a produgdo de agucar, primeiro deve-se tratar quimicamente o caldo, por
meio da coagulagdo, da floculacdo e da precipitacdo das impurezas, que sdao eliminadas
por decantagdo. A “torta de filtro” ¢ utilizada como fertilizante. O caldo tratado ¢
concentrado em evaporadores de multiplos efeitos, sendo posteriormente cristalizado.
Neste processo nem toda sacarose disponivel na cana ¢ cristalizada e a solucao residual
rica em agucar ( melago ) pode voltar ao processo, com o propodsito de recuperar agucar.
O melaco final, que ndo retorna ao processo de fabricacdo de acucar, ainda apresenta
um pouco de sacarose e um elevado contetido de agucares redutores (como glicose e
frutose), que pode ser usado como matéria prima para a producdo do bioetanol apos a
fermentagcdo. Assim, a produgdo de bioetanol a partir da cana-de-agucar pode ser
baseada na fermentagdo do caldo da cana ou das misturas de caldo e melago (rota

usualmente utilizada no Brasil).

No caso do bioetanol produzido diretamente do caldo, as primeiras etapas do
processo de fabricagdo, desde a chegada da cana até o tratamento inicial do caldo, sdo
similares ao processo de fabricacdo de acucar. Uma vez tratado, o caldo ¢ evaporado
para adequar sua concentracdo de aglcares e, eventualmente, ¢ misturado com o
melaco, dando origem ao “mosto” (uma solucdo agucarada) (CGEE, 2008). O “mosto”
segue até os tanques de fermentagdo, onde sdo adicionadas leveduras (da espécie
Saccharomyces cerevisae) ¢ ¢ fermentado durante um periodo de 8 a 12 horas,
originando o “vinho” (“mosto” fermentado, com uma concentragdo de 7 ao 10 % de
alcool). Apds a fermentagdo, as leveduras sdo recuperadas e sdo guardadas para um

novo uso e o “vinho” ¢ enviado para as colunas de destilacao.



Durante a destilagdo, primeiramente o bioetanol ¢ recuperado em forma
hidratada, com aproximadamente 96 °GL (porcentagem em volume), cerca de 6 % de
agua em peso. Neste processo também sdo separadas outras fragdes liquidas, resultando
nos alcoois de segunda e oleo fusel. O bioetanol hidratado pode ser armazenado como
produto final ou pode ser desidratado na coluna de desidratagdo. Porém, sendo uma
mistura azeotropicas ndo ¢ possivel separar seus componentes por meio de uma
destilacao simples. Dessa forma, a tecnologia mais utilizada no Brasil ¢ a desidratagao
por meio da adi¢ao de ciclohexano, na qual ¢ formada uma mistura azeotrdpica ternaria,
com ponto de ebuli¢do inferior ao bioetanol anidro. Na coluna de desidratagdo, a adi¢do
de ciclohexano ocorre na parte superior e pela parte inferior ¢ retirado o bioetanol
anidro, com aproximadamente 99,7 °GL ou 0,4 % de agua em peso. A mistura ternaria
extraida da parte superior ¢ condensada e depois € decantada, sendo a parte rica em agua

enviada a coluna de recuperacao de ciclohexano.

Ha ainda a possibilidade de realizar a desidratagdo do bioetanol por meio da
absor¢do com peneiras moleculares ou por meio da destilagdo extrativa com
monoetilenoglicol, que se destaca pelo seu menor consumo de energia € os custos mais
elevados. Devido as crescentes exigéncias mundiais, diversos produtores de bioetanol
no Brasil t€ém optado pelas peneiras moleculares, por serem capazes de produzir um

bioetanol anidro sem contaminantes (CGEE, 2008).

A possibilidade de usar os agucares da cana, seja total ou parcialmente na
produgdo de bioetanol, chama aten¢do nessa agroindustria ja que devido as condigdes de
preco, a demanda existente e as perspectivas do mercado, a mesma pode estabelecer um
programa de producao de minimo custo e maximo beneficio econdmico. Para aproveitar
essa vantagem, varias usinas brasileiras possuem linhas de fabricacdo de agucar e de

bioetanol cada uma com capacidade para processar entre 50 e 75% do caldo produzido.

No caso da agroindustria de bioetanol baseada na cana-de-acucar, a totalidade de
energia consumida no processo pode ser fornecida por meio de um sistema combinado
de produgao de calor e poténcia (sistema de cogeracdo) instalado na planta, utilizando o
bagaco como fonte de energia. No Brasil, as plantas se auto abastecem e, muitas vezes,

exportam a rede publica os excedentes de energia.

Um esquema dos tratamentos sofridos pela cana até o produto final nas

diferentes refinarias € apresentado na Figura 2-1.
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Figura 2-1 — Esquema de tratamentos em uma biorrefinaria de cana-de-agucar.

2.2.1. Concentracao do caldo de cana

A concentragdo do caldo de cana pode ser realizada por meio de dois métodos,
evaporacdo ou filtragdo por membranas. O processo mais utilizado em plantas
industriais ¢ o de evaporagdo, enquanto que os processos de filtragdo por membrana
(osmoses inversas e nano-filtragdo) vém sendo ainda estudados em escala laboratorial

ou piloto.

Madaeni et al. (2010) compararam o consumo de energia entre 0s processos de
evaporacao e o de osmose inversa, como parte de uma planta de refinamento de actcar a
partir de beterraba. A osmose inversa ¢ apresentada em combinagdo com a evaporacao
para diminuir o consumo de energia por parte dos evaporadores. Nesse trabalho, os
autores expdem que o uso do sistema de osmose inversa como etapa prévia da
evaporacao para levar o caldo de 15 a 20 °Brix resultou em uma reducao do consumo de
energia em cerca de 33 %. No entanto, diversos problemas no uso das membranas foram
citados, como a concentracdo de contaminantes, o incremento da viscosidade e a
limpeza da membrana, portanto ¢ esperado o uso da osmose inversa em combinagdo
com o sistema de evaporagdo e nao isolado. Ademais, esse processo de filtracdo por
membrana apresentou como vantagem a auséncia de perda térmica de agucar. No
entanto, a limitacdo na vazao de alimentacdo, dada pela pressdo osmotica ¢ uma de suas

maiores desvantagens.



No trabalho de Wei et al. (2014), o uso das membranas se destacou pelo menor
custo de instalacdo que o dos evaporadores, além da possivel remogdo de inibidores.
Nesse contexto, a osmose inversa ¢ apresentada como um bom substituto ao processo de

evaporacao, na etapa de purificagcdo do caldo.

Atualmente, os sistemas de evaporadores sdo amplamente utilizados como
processo de concentracdo prévia da fermentacdo, sendo por isso alvo de diversos
trabalhos de modelagem. Tais trabalhos sdo abordados com maior profundidade no

seguinte topico.

2.3. Modelagem matematica de evaporadores

Segundo Holland e Liapis (1983), os evaporadores sdo usualmente utilizados
para o processo de separacdo de um solvente volatil de um soluto ndo volatil. Os
evaporadores sdo, geralmente, encontrados nas industrias inorganicas, organicas, de

papel e de agtcar.

Na operacao conhecida como de simples efeito, somente um evaporador ¢
empregado, em que a alimentagdo deve ser aquecida até a temperatura do ponto de
ebulicdo da mistura na pressdo operacional e o solvente ¢ evaporado e removido como
vapor. Na operacao de multiplos efeitos, varios evaporadores sdo conectados em série.
O vapor produzido no primeiro efeito ¢ introduzido como vapor de aquecimento no
segundo efeito e assim sucessivamente, se a conexao entre os evaporadores for do tipo
cocorrente. Segundo Holland e Liapis (1983), para cada efeito adicionado no sistema,
aproximadamente um quilograma a mais de solvente ¢ evaporado por quilograma de
vapor de aquecimento alimentado no primeiro efeito. O incremento nos quilogramas de
solvente evaporado por quilograma de vapor de aquecimento ¢ atingido somente via
capital adicional. Na conexdo em contracorrente, a alimentagdo ¢ introduzida ao sistema
pelo ultimo efeito e o concentrado do ultimo efeito € introduzido no penultimo efeito e
assim sucessivamente. O vapor de aquecimento segue caminho similar a conexdao em

cocorrente.

Nas Figura 2-2 e Figura 2-3 sdo apresentadas as configuragdes cocorrente e

contracorrente.
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Figura 2-2 - Configuragdo em cocorrente de evaporadores.

FV1 FV2 FV3 Fva

| | | [
a

o] |l

Vapor = .

FL1 FL2 FL3 FL4

Figura 2-3 - Configuragdo em contracorrente de evaporadores.

Jorge et al. (2010) apresentaram a modelagem de um sistema de evaporadores,
em estado estacionario (EE), para a industria da cana-de-acucar. O sistema consiste de
um evaporador de filme descendente em série com um sistema de quatro evaporadores
tipo Robert. O trabalho foi desenvolvido com a ferramenta Hysys, sendo feita a
modelagem dos evaporadores como trocadores de calor em série com um evaporador
flash. Outro trabalho que apresenta a modelagem em EE de um sistema de quatro
evaporadores na industria do acgtcar ¢ o trabalho de Kaya et al. (2007). No mesmo ¢
apresentado um modelo linear dos evaporadores, em varias configuragdes possiveis,

com o intuito de achar a configuragdo com menor consumo de energia.

Pehlivan et al. (2012) desenvolveram e compararam quatro modelos de
transferéncia de calor em um evaporador de filme descendente em EE, para uma
solugdo de sacarose e agua. Tais modelos levam em conta a influéncia da transferéncia
de calor por convecgao, as forgcas de cisalhamento entre as fases e a viscosidade da

mistura. Levando a conclusdo que o modelo ajustava os dados experimentais e que a
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transferéncia de energia depende da vazio, concentracdo de sacarose, do filme de cada

fase e da pressdo.

Holland e Liapis (1983) foram os primeiros a trabalhar na modelagem dinamica
de sistema de evaporadores. No livro, os autores apresentam as equagdes do modelo de
um evaporador flash em estado ndo estacionario (ENE), para uma mistura de agua e

soluto, com as seguintes hipoteses:
- a parte liquida esta perfeitamente misturada;

- a massa do solvente no vapor ¢ desprezivel relativa a massa acumulada do

concentrado no evaporador;

- a massa do vapor de aquecimento na camisa € relativamente desprezivel com
relagdo aos outros termos que estdo no balango de energia para essa por¢dao do

sistema;
- o acamulo de energia nas paredes dos tubos de metal ¢ desprezivel;
- as perdas de calor para o ambiente sdo despreziveis.

Em ordem cronoldgica, os seguintes artigos, apresentam também a modelagem
de um evaporador flash em ENE aplicado a diversas industrias: Tonelli et al. (1990),
Runyon et al. (1991), Cadet et al. (1999), e Kam et al. (2002). Esta modelagem foi alvo
de pesquisa em diversas dissertagdes e teses no Brasil: Jesus (2004), Zurita (2008),

Marques de Almeida (2009) e Silva (2013).

Tonelli et al. (1990) apresentaram a modelagem de um sistema de evaporadores
de trés efeitos, apresentando duas zonas (uma de aquecimento e outra de vaporizacao),
para uma mistura bindria. Runyon et al. (1991), baseando-se no modelo de Holland e
Liapis (1983), sendo feito também o equacionamento de controle de temperatura e
nivel, simularam um sistema de dois evaporadores em série para a industria de pasta de
tomate. Cadet et al. (1999) modelaram um evaporador do tipo flash em ENE para o
controle em plantas de cana-de-aglicar, baseado também na modelagem de Holland e
Liapis (1983). Os autores consideraram a massa de solvente na fase vapor e a massa de
vapor na camisa nos balancos de energias e adicionaram a hipdtese de nivel constante

na fase liquida.

Kam et al.(2002) apresentam dois modelos para a simulacdo de um sistema de

cinco evaporadores na industria agucareira. Os modelos sdo levemente diferentes, o
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primeiro tem como suposi¢des que a dindmica dos instrumentos e as valvulas de
controle sdo despreziveis; a temperatura e a densidade do liquido concentrado dentro do
evaporador e na saida s3o as mesmas; as capacidades calorificas sdo constantes; o efeito
de filme descendente na transferéncia de calor e na dinamica do trocador sdo
despreziveis; em cada evaporador o liquido concentrado estd em equilibrio com o vapor;
as perdas de calor do sistema s3o despreziveis; € ndo tem vaporizacdo dentro dos
trocadores de calor. Para o segundo modelo foram adicionadas as seguintes suposi¢des
ao primeiro modelo: a elevacdo do ponto de ebulicdo em cada evaporador permanece
constante; a relacdo entre a pressdo e temperatura na fase vapor ¢ linear; o calor de
vaporiza¢do ¢ constante; e ndo existe acimulo de vapor dentro dos evaporadores. Os
modelos foram implementados em Matlab/Simulink, Maple e C++ para poder realizar
comparagdes entre os programas, apresentando no trabalho uma tabela comparativa

entre o desempenho de cada programa.

Em sua tese de doutorado, Jesus (2004) abordou a modelagem das etapas de
evaporacao e cristalizagdo na producdo de agucar, utilizando redes neuronais para a
modelagem e simulacdo dinamica. As simulagdes foram comparadas com dados reais da

usina Santa Adelia (localizada em Sao Paulo, Brasil).

A dissertacdo de mestrado de Zurita (2008) baseou-se na modelagem em EE de
um evaporador de filme descendente, separado em duas zonas, uma de aquecimento e
outra de evaporacdo. O autor ainda levou em conta a variacdo longitudinal para a

concentragdo, e longitudinal e radial para a temperatura dentro do evaporador.

Marques de Almeida (2008) apresentou a simulagdo e o controle avangado de
um sistema de evaporadores de seis estagios, realizando uma modelagem dinamica para
um evaporador do tipo flash, utilizando a linguagem FORTRAN para realizar as
simulagoes. Silva (2013) focou seu trabalho na modelagem dos evaporadores tipo flash
e Robert em ENE. Sendo que no evaporador do tipo Robert os balangos de massa e

energia foram realizados em EE para a calandra e em ENE para a zona de evaporacgao.

Quaak et al. (1994) apresentaram a modelagem de um evaporador de filme
descendente, utilizando o programa NIZO-STREAM, que ¢ um simulador para este tipo
de evaporadores. A partir da simulagdo foi obtido um modelo do tipo caixa preta, com o
objetivo de estudar o controle do evaporador. Este trabalho ganha destaque por ser um

dos poucos trabalhando com a modelagem de evaporadores de filme descendente.
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2.4. Otimizac¢do de sistemas de evaporadores

Os trabalhos encontrados sobre otimizagao e sintese de sistemas de evaporadores
sao poucos. Em ordem cronoldgica foram encontrados: Hillenbrand et al. (1988),

Simpson et al. (2008), Sebastian et al. (2010), Galatro et al. (2011) e Irahola (2012).

Hillenbrand et al. (1988) centraram seu trabalho em calcular os termos de calor
sensivel, para cada efeito no processo de uma planta de dessalinizacdo, obtendo a
melhor temperatura de trabalho dos evaporadores. No trabalho de Simpson et al. (2008)
foram otimizados os custos do processo de uma planta de pasta de tomate, introduzindo
um fator de qualidade como parte da fungdo objetivo para encontrar a quantidade 6tima
de evaporadores e as condi¢des de operagao dos mesmos. Tal problema foi realizado no

Microsoft Excel utilizando um modelo simples para os evaporadores.

Sebastian et al. (2010) desenvolveram um método de otimizacdo multi-objetivo,
com objetivos de eficiéncia ambiental, custo operacional e poténcia de resfriamento. O

método de resolucdo utilizado foi baseado em algoritmos genéticos.

Galatro et al. (2011) realizaram uma analise Pinch, utilizando Microsoft Excel e
Pro II, para encontrar a minima energia requerida em um sistema de trés evaporadores
para concentrar caldo de cana. Os autores ainda incluem na modelagem as interagdes

bindrias entre sacarose-agua, dextrose-agua e frutose-agua.

Irahola (2012) apresentou a sintese de sistemas de evaporadores, abrangendo
uma vasta quantidade de condigdes na disposi¢ao dos evaporadores (cocorrente, contra-
corrente e variagdes delas), e nas condi¢des de entrada (temperatura maior ou menor
que a temperatura de trabalho do evaporador). Além disso, tratou da distribui¢do ou ndo
do vapor de aquecimento entre os efeitos, de forma a obter as condigdes Otimas de
operacdo. Gautami et al. (2012) apresentaram também um trabalho de sintese de
sistemas de sete e dez evaporadores em disposi¢do contracorrente, incluindo quatorze
modelos estacionarios, utilizando uma equacao ndo linear para o célculo do coeficiente
de transferéncia de calor. Sdo adicionadas consideragdes em cada um dos modelos:
fouling nos tubos, distribui¢do de vapor de aquecimento entre os evaporadores, variacao
nas propriedades fisicas e na elevacdo do ponto de ebulicdo, vaporizagao por parte da
alimentagdo, vaporizagdo por parte do produto, a condensacdo na saida do fluido de

aquecimento, mistura de vapores para o aquecimento de evaporadores posteriores. Foi
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desenvolvido um modelo para cada uma dessas consideracdes e os demais modelos

foram combinag¢do entre essas consideragoes.

2.5. Evaporadores

A evaporagdo ¢ o processo de remocao do solvente de uma solucao na forma de
vapor. Vale ressaltar que o objetivo principal da evaporagdo ¢ a concentracdo da

solu¢do, ndo sendo o vapor o produto desejado.

2.5.1. Classificacao de evaporadores

Os evaporadores podem ser classificados de acordo com o meio aquecedor
empregado. Podendo estar em contato direto com a solucdo, ou separado da mesma por
superficies tubulares, por camisa de aquecimento, ou por parede dupla, etc. Os
evaporadores com superficies trocadoras de calor sdo os mais utilizados, operando, em

sua maioria, de forma continua (entrada e saidas continuas).

Em Minton (1986), os seguintes tipos de evaporadores sdo apresentados: tanques
com camisa, evaporadores de tubos horizontais, evaporadores de tubos verticais curtos,
evaporadores de tubos verticais compridos, evaporadores de circulacdo forgada,

evaporadores de placas e evaporadores flash.

2.5.1.1. Tanques com camisa

Estes tipos de evaporadores sdo utilizados, geralmente, quando a quantidade a
evaporar ¢ pequena. A operagdo pode ser continua ou descontinua, sendo a velocidade
de transferéncia de calor usualmente menor que nos outros tipos de evaporadores. Este
tipo de evaporadores ¢ geralmente utilizado com produtos muito viscosos, sendo

necessaria uma boa agitacao.

2.5.1.2. Evaporadores de tubos horizontais

O projeto mais simples deste tipo ¢ um tanque com um arranjo de tubos
horizontais, com o fluido aquecedor dentro dos tubos e a evaporagdo no tanque. E

utilizado em fluidos pouco viscosos, apresentando baixa taxa de transferéncia de calor.

2.5.1.3. Evaporadores de tubos verticais curtos

Os primeiros evaporadores deste tipo foram realizados por Robert, sendo por

isso chamados de Evaporadores Robert. Estes consistem em um tanque com tubos
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verticais que ocupam menos da metade da altura total do evaporador, no qual a entrada
¢ realizada na parte inferior dos tubos, a saida do concentrado pela tubulagdo central do

tanque e a saida de vapor por cima do evaporador.

A circulagdo do liquido por meio dos tubos (superficie aquecedora) ¢ feita por
circulagdo natural, em que a velocidade de circulacdo por meio dos tubos ¢ muito maior
que a velocidade de entrada ao evaporador. O tubo central ¢ maior que os outros, sendo
quase do tamanho do tubo de saida, permitindo assim a saida do produto. A area do
tubo central deve ser tal que o nivel de liquido acumulado esteja no minimo, acima dos
tubos, de modo a aprimorar a transferéncia de calor dinamica e minimizar a espuma.
Algumas das configuragdes para estes evaporadores sdo as de fundo do tanque esférico

ou conico, de tubos inclinados (entre 45 e 60°) ou de adi¢ao de hélices para agitagao.

2.5.1.4. Evaporadores de tubos verticais compridos

Entre os diversos tipos de evaporadores, os evaporadores de tubos verticais
compridos sao 0s mais econdmicos € os mais versateis. Estes evaporadores assim como
os anteriores, s30 compostos por um tanque e tubos verticais, mas neste caso os tubos
ocupam quase todo o espaco do evaporador. A entrada e as saidas tém as mesmas
configuragdes que nos evaporadores de tubos verticais curtos. Sendo que o evaporador ¢
chamado de evaporador de filme descendente se a entrada esta acima dos tubos, e caso

contrario ¢ chamado de evaporador de filme ascendente.

A circulacdo do fluido por meio dos tubos ¢ influenciada pela temperatura de
ebulicdo, sendo esta uma variavel de dificil predi¢ao pois a temperatura do liquido nao ¢
uniforme ao longo dos tubos. Os efeitos hidrostaticos no ponto de elevagao de ebuli¢ao
sd0 mais notorios nos tubos compridos onde a alimentag¢ao ¢ embaixo dos tubos, quando

comparados aqueles onde a alimentacdo € por acima dos tubos.

Os evaporadores de filme descendente sdo apropriados para serem usados com
fluidos viscosos e com produtos sensiveis ao calor, ja que geralmente apresentam um

tempo de residéncia baixo.

2.5.1.5. Evaporadores flash

Neste tipo de evaporador a solucdo ¢ pré-aquecida em trocadores de calor e
alimentada a um tanque que estd a uma pressao inferior a pressao de saturagdo da agua.

Dessa forma, uma porc¢ao de dgua ¢ evaporada imediatamente ao entrar no evaporador.
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3. Metodologia

Neste trabalho, a primeira abordagem da modelagem dos evaporadores foi
realizada para um evaporador flash. Posteriormente, foi realizada a modelagem de um
evaporador do tipo Robert, que € o evaporador mais utilizado na industria nacional de

cana-de-agucar.

3.1. Insercao das propriedades no VRTherm

Para a simula¢do dos diferentes compostos no processo de producao de etanol, ¢
necessario conhecer suas propriedades fisicas e termodinamicas. Para isso, as bases de
dados NREL-ASPEN e Aspen DataBase (presentes no programa Aspen Plus 8.0 e 8.2)

foram utilizadas nesta pesquisa.

O simulador EMSO, por meio da utilizacdo do plugin VRTherm, ja possui as
propriedades termodinamicas, de mais de 2000 compostos, sendo em sua maioria

pertencentes a industria petroquimica.

Os compostos mais usuais encontrados nas biorrefinarias a partir de cana-de-

acucar sdo apresentados na Tabela 3-1.

Tabela 3-1 - Compostos mais usuais nas refinarias de cana-de-agucar

Compostos gasosos : Compostos liquidos e soltveis . Compostos solidos insoliveis
CO, - Agua . Celulose
CcO . Sacarose . Lignina
N, : Dextrose (Glicose) . Xilanas (Hemicelulose)
0, : Xilose . Enzimas (Celulase)
: Furfural : Biomassa (Cellmass, ZimoMobilis)

: Celobiose (Celose) . Dioxido de Silicio (Silica)
- Acido sulfiirico 5

: Hidroxido de amonio

: Amonia 5

- Alcool isoamilico (3-metil-1-butanol) :

: HMF (Hidroximetilfurfural) :

Etanol

: Acido acético

: Hidréxido de calcio

Os compostos que precisaram ser inseridos no VRTherm foram: sacarose,
dextrose, xilose, celobiose (celose), hidroxido de calcio, hidréxido de amoénio, HMF
(hidroxi-metil-furfural), celulose, xilanas (hemicelulose), lignina, biomassa, enzimas e

silica (Si0,).
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As propriedades dos compostos foram pesquisadas principalmente no simulador

AspenPlus 8.2, ja que este possui uma vasta base de dados, nas diversas areas da

industria. Além disso, foram utilizadas as bases de dados do DIPPR (Design Institute

for Physical Properties; o qual, além das relagdes funcionais e de seus parametros,

informa alguns pontos experimentais ou de bibliografia) e do KDB (Korean Data Base).

As propriedades a serem inseridas no plugin VRTherm estdo indicadas na

Tabela 3-2.

Tabela 3-2 — Propriedades disponiveis para inserir no VRTherm

Propriedades fisicas constantes

Propriedade

Unidade

Massa molar

Ponto de ebuli¢do normal
Ponto de congelamento
Temperatura de ponto triplo
Pressao de ponto triplo
Temperatura critica

Pressdo critica

Volume critico

Compressao critica

Fator acéntrico

g/mol

K

K

K

kPa

K

kPa

m>/mol
Adimensional
Adimensional

Propriedades fisicas (fun¢do da temperatura)

Propriedade

Unidade

Pressdo de vapor

Capacidade calorifica do gas ideal

Capacidade calorifica do liquido

Viscosidade do gés, a baixas pressoes
Viscosidade do liquido

Condutividade térmica do gés, a baixas pressoes
Condutividade térmica do liquido

Tensao superficial

Pa
kJ/(kmol K)
kJ/(kmol K)
cP

cP
W/(mK)
W/(mK)
dyn/cm

Propriedades fisicas (somente em uma temperatura)

Propriedade

Unidade

Densidade do liquido
Calor de vaporizagao
Tensdo superficial

mol/cm’
kJ/kmol
dyn/cm
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As equagdes abaixo foram utilizadas como base para a inser¢ao das propriedades

que s3o fun¢do da temperatura, em que 7" ¢ a temperatura em Kelvin e Prop ¢ qualquer

propriedade.
Prop=A+BT+CT*+DT’ +ET*+FT’+GT° (0
Propzo.l(A+BT+CT2+DT3+ET4+FT5+GT6) )
Prop =MM(A+B T+CT*+DT’+ET*+FT°+G T6) ; MM=massa molar 3)
In @):Am(T)+§+C+DT2 4)
1000 T
AT?
s [CP] IOOOW ;com T em R, s viscosidade )
I+—+—
T T
_ 2
,ugas[mP]—A+BT+CT com T emK (6)
4B icmTenpTE
= 7
Fiig [CP] 1000 e( i ;com T em R @
[Ai+CT+DT2j ®
cP|=10
'uhq[ ] ;comTemK '
Kii, [%K} = A+ BT ;comTemK, x condutividade térmica 9

Com excegcdao da viscosidade do gas, da viscosidade do liquido e da
condutividade térmica do liquido, a insercdo das propriedades foi feita a partir das
Equacdes (1) a (4). A determinacdo dos coeficientes das curvas foi feita pelo método
dos minimos quadrados, fundamentado na minimizacao das diferencas entre os dados

nas expressoes encontradas e os obtidos pelas expressoes.

Baseando-se nas equagdes da base de dados DIPPR, o Aspen Plus faz uso das
seguintes equagdes para o calculo das propriedades, em que utiliza a mais adequada
dependendo o caso. Para o caso de capacidade calorifica do liquido e a condutividade
térmica do liquido ¢ utilizada a Equacdo (10); para o caso da pressao de vapor ¢
utilizada a Equacgdo (11) ou a (16); na condutividade térmica do vapor ¢ utilizada a
Equacdo (12); a Equagdo (13) ¢ utilizada na estimagdo da densidade do liquido; para o
calculo do calor de vaporizagao ¢ utilizada a Equagdo (14); e a Equagao (15) ¢ utilizada

para a capacidade calorifica do gas ideal.

1 . . ; , .
No VRTherm esta escrito como: u,, [cP]:A+B?+CT+DT', mas o calculo realizado pelo

VRThern versdo 1.4.2 é o apresentado na Eq. (8).
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Prop=A+BT+CT*+DT’ +ET* (10)

Prop:exp(A+ +D1nT+ETF) (11)
C+T
B
Prop=— A1
( C Dj (12)
I+—+—
T T
A
Prop=———+ 13
T ®
Prop = A(I_Tr)(B+CT,+DT, +ET.) (14)

2 2

C
Prop=A+B % +D % (15)

sinh(%) cosh (%)
A(1-T)+B(1-T)" +C(1-T.} +D(1-T)°
T

r

Prop =exp (16)

Para os compostos dissolvidos, a base de dados PUREI11 do Aspen Plus foi

utilizado preferencialmente na busca por suas propriedades.

3.2. Evaporador Flash

A modelagem do sistema em questdo inicia-se com o balango de massa, em base

molar, por componente:
Acumulagio,=Entrada, —SaidaLiq, —SaidaVap, ; em que i(composto)=1,....NComp

Descreve-se a seguir cada um dos termos do balango.

Acumulagéoi = % em que 7; = Nin + NVyi (17)
Entrada, = F z, (18)
SaidaLiq, = F) x, (19)
SaidaVap, = £}y, (20)

Resultando nas seguintes equagdes para os balancos de cada componente:

%:F;Zi_ﬂxi_FVyi com ni:Nin_'_NVyi @)
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Pela defini¢do de fragdo molar, as variaveis x; € y,devem satisfazer as seguintes
restrigoes:

NComp NComp

Y ox=1 e >y, =1 (22)

i=1
O balango de energia do evaporador ¢ dado por:

dEnergia

P Fh —Fh —F,h,+0Q emque Energia=Nh, +N,h, —PV (23)

onde F' sdo as taxas molares e / as entalpias molares, da entrada (,), do liquido de saida
(1) e do vapor de saida (v). Q € o calor injetado no sistema, N a quantidade de moles em

cada fase (1) liquida e (v) vapor. P a pressdo do sistema e V" o volume total do sistema.

No desenvolvimento das equacdes apresentadas anteriormente, foram

consideradas as seguintes hipoteses:

- Cada uma das fases esta totalmente misturada.
- Nao se tem perda de energia nas paredes do evaporador.
- Equilibrio térmico, mecanico e quimico.

- Para o célculo de fugacidade a mistura ¢ ideal.

Além dos balancos feitos anteriormente, ha ainda as equacdes de equilibrio

térmico, mecanico € quimico:
T,=T,; P=h; ¢iin:¢iVyi (24)

O controle de nivel e de pressao foi representado pela equacao de controlador do

tipo PID, na qual e(¢) € o erro, isto ¢, a diferenca entre o setpoint e a variavel controlada:

K de(t
Agdo = Bias+er(t)+—pje(t)dt+sz'd elt) (25)
Ti
Podendo-se agrupar os termos das constantes da seguinte forma:
Ti
Ki:K— (S Kd:KpTd (26)

p

A acdo do controle pode ser representada pelos diagramas abaixo:
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P(t) Fy(t)
s PID_P —

L(t) Fu(t)
—_— PID_L

Como o evaporador apresenta volume total constante, a equacdo a seguir

também deve ser satisfeita:
V=N,v,+N,v, (27)

Considerando a geometria do evaporador como cilindrica, o nivel de liquido

relaciona-se com seu volume por meio de:
VL
L= ” emque V, =N,v, (28)

As propriedades termodinamicas (A;, hy, v, vy ¢, ¢r) sdo fungdes da
temperatura, pressao e composicao da respectiva fase, sendo obtidas a partir da chamada

do plugin VRTherm.

3.3. Evaporador Robert

Para a modelagem do evaporador Robert, foi considerado o evaporador
composto por duas secdes. Em uma primeira na qual ocorre a troca de calor nos tubos e
a seguinte na qual ocorre a separacdo das fases, essa tltima modelada de forma analoga
ao evaporador tipo flash (modelo ja explicado no topico anterior). Na Figura 3-1, o
esquema deste tipo de evaporador estd apresentado, em que as duas secdes estdo

conectadas em série.
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Flash

F int> Xint

Trocador

Figura 3-1 — Esquema da conexdo. Adaptado de Hugot (1986).

Para o modelo do trocador de calor, foi considerada a equagao de continuidade

invariante no tempo.

op O
2 _"(p-v)=0 29
P G @9)

Implicando em:
p-o=C"* (30)

O balango de massa de cada um dos componentes nos tubos ¢ expresso por:

o(xpoy)  o(vx o)

a & Gl
E o balancgo de energia por:
o(hpy-P@) d(vpih-PR) 4
ot == P +UE|:7:)ap_T(Z’t)j| (32)

Além dos balangos, foi considerada a seguinte restrigao:
Z X, = (33)

As propriedades termodinamicas (/1. pi, (1) sdo fungdes da temperatura, pressao

e composicdo da fase liquida, calculados por meio do plugin VRTherm do EMSO.
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Para o célculo da pressdo ao longo dos tubos foi utilizada a Equacao (34), onde
foi considerado que a pressdao na entrada do tubo (z=0) ¢ a pressdo da alimentacdo, e a
pressdao na saida do tubo (z=H,) ¢ a dada pelas contribui¢cdes das pressdes estatica e

dinamica, considerando um perfil linear entre a entrada e o flash:

P=Py=2[(Pey=Pus) H,+ pg2 (34)

Foram realizadas duas abordagens na transferéncia de calor na calandra: a
primeira foi supondo que somente ocorre transferéncia de calor por meio de calor
sensivel por parte do liquido dentro dos tubos (Robert monofasico). Ressaltando que
também ¢ calculada a quantidade vaporizada ao longo do tubo para ser utilizado como
calor a inserir no flash que esta em série com a calandra. Na segunda abordagem ¢
retirada a suposicdo de ter somente liquido dentro dos tubos, sendo calculada a
transferéncia de calor a partir do calor sensivel e do calor de vaporizacao (Robert

bifasico).

O coeficiente global de transferéncia de calor ¢ calculado a partir dos
coeficientes de transferéncia de calor de cada fase do sistema (exterior aos tubos,

paredes dos tubos e interior aos tubos), de acordo com a seguinte equagao:
+—+— (35)

com ¢ a espessura do tubo.

Para o coeficiente de transferéncia de calor dentro dos tubos, foi utilizada a

Equagao (36), que ndo considera os efeitos da vaporizagao:

h. =1,6636 Re *** pr'*” Prost et al. (2006) (36)
DG G
Em que: Re =— e Pr=—"t~f
Y7, k

A correlagdo foi utilizada a partir do trabalho de Prost ef al. (2006), em que ¢
apresentada a transferéncia de calor dentro dos tubos de um filme descendente. Apesar
dessa configuracao nao ser a mesma do processo considerado, tal correlacdo apresenta
valores mais proximos da realidade que aqueles calculados considerando somente dgua
dentro dos tubos, como apresentado no trabalho de Minton (1996). Prost et al. (2006)

apresentaram uma correlagdo semelhante a apresentada por Minton (1986), mas
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calculando os valores das poténcias de Re, Pr e o da constante da equacao especificos ao

sistema agua-sacarose.

A Equagdao (37) foi utilizada para o calculo do coeficiente externo de
transferéncia de calor, conforme apresentada em Hewitt (1994) para a transferéncia de
calor por condensacdo. Nos célculos do balanco de energia desprezou-se o valor de
calor sensivel fora dos tubos, ja que nas condigdes de simulacdo considerou-se o vapor

como saturado ou perto da saturacao:

(37)

3 2 1/4
By =0 943( ki, P, 8h, ]

IuLm (]-;at - Tw) L

em que Ay, € o calor de vaporizagdo, ki, a condutividade do liquido saturado, prev a
densidade do liquido saturado e u .. a viscosidade do liquido saturado no fluido exterior

do tubo e L € a altura do tubo.

As primeiras simulagdes foram realizadas para o caso onde existe somente
liquido dentro dos tubos. Em simulag¢des posteriores, a suposi¢do de fluxo monofasico

dentro dos tubos foi desconsiderada.

Quando a existéncia de vapor dentro dos tubos do evaporador for considerada na
modelagem, torna-se necessario levar em conta a transferéncia por convecgao e por

evaporacao no calculo dos coeficientes de transferéncia de calor.

Viérios livros tratam este tema, como Minton (1986), Ghiaasiaan (2008) e Bejan
(2013). Segundo Ghiaasiaan (2008) e Minton (1986), uma das primeiras correlagdes
existentes foi a correlagdo de Chen (1966), que vem sendo utilizada até os dias de hoje.
Essa correlagdo ¢ usada para transferéncia de calor em ebulicao saturada, e pode ser
aplicada para tubos com as fases liquida e vapor em cocorrente. Além dessa, outras
correlacdes podem ser usadas como as correlagdes de Kandlikar (1990-1991), de
Gungor e Winterton (1986-1987), de Steiner e Taborek (1992), sendo esta tltima a mais

acurada.

A correlacdo de Chen (1966) ¢ descrita pela Equacao (38).

h=Fh +Sh, (38)
em que /4. € o coeficiente de transferéncia de calor devido a conveccdo, podendo ser

avaliadas pelas correlagdes utilizadas anteriormente considerando somente uma fase
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dentro dos tubos; 4., € 0 coeficiente de transferéncia de calor devido a evaporagdo do
liquido dentro dos tubos; Fc e S sao fatores referentes aos dois fenomenos de
transferéncia de calor que estdo acontecendo no momento, calculados pelas Equagdes

(39) e (40), respectivamente.

0,444
F = (PrLz * 1) (1+x,%5)" (BENNETT e CHEN, 1980) (39)

0,5 0,1 0.9

1=\

com X, = (&j (ﬂj (_vj (Parametro turbulento-turbulento de Martinelli)
Pr Hy v

e S=(1+2,56-10°(Re, F***)"'")"" (COLIER, 1981) (40)

0,79 0,45 0,49
P C P B
h,=0,00122| L5 P = |(
0,5 0,29 ’
o H (hfng)

T,-7)"*(P(1,)-P)" 41)

w w

Esta correlacdo ¢ bem adaptada para dgua a pressdes relativamente baixas, e

também tem sido utilizada para outros tipos de fluidos refrigerantes.
Para simulag¢do e implementacio no EMSO, foi realizada a discretizacdo por
diferengas finitas do sistema de equagdes diferenciais.
3.4. Otimizacao

No presente trabalho, a andlise de sensibilidade e a consequente busca pelo
otimo de uma fungao univariavel sdo apresentadas. O sistema em estudo ¢ um sistema

de quatro evaporadores em cocorrente (Figura 3-2).

FVv1 FV2 FV3 Fv4

1!'\ /_,1R 'IL\ 'Tl'\

o{ |[lo] |eo] |[|®;

Alim, 1 P 1

FL1 FL2 FL3 FL4

Figura 3-2 — Sistema de quatro evaporadores em cocorrente.
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Dessa forma, foi possivel avaliar diferentes configuragdes de distribui¢do do

vapor em cocorrente entre os evaporadores (Figura 3-3). Para a conexdo entre as

correntes de vapor foram realizados balangos de massa e energia e a suposi¢cdo que a

pressdo na unido ¢ a média ponderada pelas taxas molares de cada vapor.

Em primeira instancia, procurou-se uma melhor distribuicdo de vapor entre os

evaporadores. Para uma mesma quantidade de vapor introduzido no sistema, € com as

mesmas condi¢cdes de operacdo de pressdao e temperatura, foram observadas as maiores

concentragdes de soluto obtidas na saida de cada sistema.

Vapor

FvV1
al /1 1'\
@

Alim.

FL1

o

a?

FV2

FL2

a3
FV3

a4
Fv4

—

Y g

~

FL3

FL4

Figura 3-3 — Sistema de quatro evaporadores em cocorrente com distribuigdo de vapor.

Posteriormente, fixada a distribuicao de vapor no sistema, procurou-se 0 menor

consumo de vapor de modo a obter a mesma concentracdo de sacarose na saida do

sistema. Para isso, as condi¢des de operagdo do sistema foram variadas, para que a

pressao em cada evaporador reduzisse de forma linear com o nimero de evaporadores, €

assim encontrar a melhor condigdo de operacdo dos evaporadores com o menor

consumo de vapor.
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4. Resultados e Discussoes

4.1. Insercao das propriedades dos compostos no VRTherm

Foram coletados os dados para vérios compostos usuais nas biorrefinarias de
cana-de-agtcar. Na Tabela 4-1 mostra-se de forma esquematica as propriedades obtidas
para cada composto e no Apéndice sdo apresentados os resultados dos ajustes das
funcdes selecionadas para as propriedades fisicas dos componentes € comparagdes com

dados experimentais e relagdes da literatura.

Tabela 4-1— Propriedades incluidas no VRTherm. (X - obtidas, F - faltantes, S - Similares, A -
Aproximados)

Hidro. Hidro.

Sacarose Dextrose Xilose N 1
Amoénio Calcio

>~
o

X

>

Massa molar (g/mol)

Ponto de ebuli¢do normal (K)

Ponto de congelamento (K)

Temperatura de ponto triplo (K)

Pressédo de ponto triplo (kPa)

Temperatura critica (K)

Pressao critica (kPa)

Volume critico (m*/mol)

Compressao critica

Fator acéntrico

Pressdo de vapor (Pa)

Capacidade calorifica do gas ideal (kJ/kmol-K)

Capacidade calorifica do liquido (kJ/kmol-K)

Viscosidade do gas, a baixas pressoes (cP)

T e B T I T I R e e B B I I R e R e

Viscosidade do liquido (cP)

Condutividade térmica do gés, a baixas pressodes
(W/m-K)

Condutividade térmica do liquido (W/m-K)

Tensdo superficial (dyn/cm)

T I T e e e e B e B B B N R R e T e T e B B
T I T e I e e B e B B B R R e B R e T e e I
NKIT X | 2 (X2 XXX @ | nn | » | XK K| X

T

Densidade do liquido (mol/cm’)

Densidade do s6lido (mol/cm”)

Capacidade calorifica do sélido (kJ/kmol-K)

I e o e B e B B e e S e R I R e R o T R R e e

Calor de vaporizagao (kJ/kmol) X X X F

Os espacgos deixados em branco sdo aquelas propriedades que ndo sdo necessarias conhecer para a
utilizagdo do composto nas simulagdes.
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Nos compostos que ndo foram encontradas todas as propriedades, foram
utilizadas as propriedades de compostos similares (compostos marcados com S na
Tabela 4-1). Para o caso de viscosidade da fase liquida da sacarose foi utilizada aquela
informada no trabalho de Silva (2013). Para as viscosidades da fase gas do hidréxido de
amonio ¢ hidroxido de calcio, foram usados valores baixos devido as concentragdes

despreziveis destes compostos na fase gas nas condi¢des de simulagao.

As propriedades dos compostos marcadas com a letra A foram representadas por
valores aproximados. Para a pressao de vapor do hidréxido de célcio foi utilizado
0,0001 Pa, valor relativamente baixo, devido a este composto ser muito pouco volatil.
Nas condigdes de simulag¢do, o hidroxido de amonio e o hidréxido de calcio tém
concentragdes despreziveis na fase gas e, portanto, as propriedades faltantes foram

aproximadas por valores baixos, da ordem de 1x107°,

4.2. Simulac¢des e comparacao da resposta dos evaporadores

De modo a observar a resposta do sistema, foram planejadas simula¢des com
perturbacdes degraus compativeis com processos reais. Foram realizados degraus nas
condicdes da entrada da alimentagdo, aplicando degraus na concentragdo, na
temperatura e na vazao da alimentagdo. Foram comparadas as respostas para os sistemas
de um evaporador, para os modelos de evaporador tipo flash, Robert monofasico e
Robert bifasico, e o sistema de quatro evaporadores, para os modelos de evaporador tipo
flash e Robert monofasico, para uma mistura binaria de dgua-sacarose. Também foram
comparadas as respostas de um evaporador para os modelos de evaporador tipo flash e

Robert para uma mistura de sete componentes.

Para comparac¢do dos evaporadores, foram utilizadas as mesmas condigdes de
opera¢do, nas quais o calor injetado no evaporador tipo flash ¢ equivalente ao valor no

estado estacionario do evaporador Robert monofasico.

4.2.1. Sistemas de um evaporador com mistura agua-sacarose

As caracteristicas do evaporador utilizadas (Tabela 4-2) foram as mesmas

adotadas no trabalho de Jesus (2004).

Tabela 4-2 — Dimensdes do evaporador
D; 33,10mm | D; o 34,35 mm
Ds 5,054m | Nt 7754
Ht 2,80m H 3,747 m
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com D, D; .. e D sio os didmetros interno e externo dos tubos e do evaporador,
respectivamente, N, nimero total de tubos, H; e H as alturas dos tubos e do evaporador,

respectivamente.

Para a simulag¢dao de um s6 evaporador, foram usadas as condi¢des de operagao e
iniciais apresentadas nas Tabela 4-3 e Tabela 4-4, respectivamente, também baseadas no
trabalho de Jesus (2004), com exce¢do dos pardmetros dos controladores que foram

calculados seguindo a metodologia de controle classico (SEBORG et al., 2003).

Tabela 4-3 - Condigoes da simulagdo

Parimetro Valor (Unidades) Controlador PI  Parimetro Valor (Unidades)
Fo 300 m’/h ub (bias) 0,6
To 373 K Pressio Kc 0,97
Po 2,2 atm T 3,50 s
Z0 18 °Bx Set Point 1,7 atm
ub 0,45
Tvap 410K , Ke 7,0
Pvap 2,2 atm Nivel T 18,12 s
Fvap 7358 kmol/h Set Point 2,9 m

Tabela 4-4— Condig¢des iniciais no evaporador
x [0,98 0,002]
L 29 m
T 3893K

Tabela 4-5 - Equagdes recomendadas em Seborg et al. (2013)

Com
— 100% Ah = min {hmax - hSP’ hSP - hmin }
¢ Ah Expressadas em porcentagens do
transmissor.
4V
C = max

com Myae, Mmin € hsp 0S niveis maximo, minimo e de Set Point, respectivamente, K. o

ganho e 7; o tempo integral do controlador.

Para a sintonia dos controladores de pressdo, foi utilizado o método de sintese
direta, no qual a partir de um modelo linearizado do sistema ¢é possivel calcular os
parametros do controlador. No presente trabalho, o modelo linear foi obtido a partir da
resposta na pressao do vapor de saida a um degrau no sinal da valvula da taxa de vapor
de saida, e foram calculados os pardmetros de um modelo de primeira ordem. Foram
feitas as aproximagoes da resposta aos modelos de primeira ordem e de primeira ordem
com tempo morto, encontrando que o tempo morto ¢ quase desprezivel em comparagao

com o valor da constante de tempo do sistema.
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Na Figura 4-1 ¢ apresentada a resposta do sistema e a funcdo estimada para o

—t[s]
evaporador. A relacdo funcional foi: Y :—1,2106(1—e 3’”), com Y a resposta do

sistema, relativa ao ponto inicial.

*  Simulados
— Estimados

-0.06

Diferenca de pressdo (atm)

-0.14 -

0 0.002 0.004 0.006 0.008 0.01 0.012 0.014 0.016 0018 0.02
tempo(h)

Figura 4-1- Resposta do sistema a um degrau no sinal da valvula de vapor. Diferenca de pressao relativa
ao ponto inicial.
Para o evaporador Robert foi também utilizado a condutividade dos tubos (kconq)

de 53 W/m/K.

A seguir, sdo apresentados os resultados dos diferentes degraus aplicados aos
sistemas. A modelagem utilizada no caso do evaporador Robert, em todas as simulagdes

dos itens 4.2.1, 4.2.2 ¢ 4.2.3 foi a de escoamento monofasico nos tubos.

As simulacdes foram realizadas no simulador de processos EMSO, utilizando
como algoritmo de resolugcdo dos sistemas de equagdes algébricas o nlasolver, que
utiliza o método de Newton-Raphson, e como algoritmo de resolucdo de sistemas de
equagoes algébrico-diferencial o dasslc, que faz uso do método BDF (Backward
Differentiation Formulae). Para os dois algoritmos ja incluidos no simulador, as
tolerancias relativas e absolutas foram fixadas em 1x107 e 1x107, respectivamente

para o nlasolver; e 1x107* e 1x10°°, respectivamente para o dasslc.
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4.2.1.1. Degraude 2,5 °Bx na concentracdao de entrada

Para a devida comparacao dos modelos dos evaporadores flash e Robert, ao
mesmo tempo em que a concentracdo de entrada foi aumentada, foi necessaria a redugdo

do calor injetado no evaporador flash, como ¢ apresentado na Figura 4-2.

x10
73

7251

7.05F

6.95 1 1 1 L I i
0 10 20 30 40 50 60 70 80

tempo(min)

Figura 4-2- Calor injetado no evaporador flash para um degrau na concentragdo de entrada.

A partir da Figura 4-3 e Figura 4-4 ¢ possivel observar que as respostas dos dois
modelos sdo diferentes. Como era esperado, ao aumentar a concentracao ¢ diminuir o
calor no evaporador tipo flash, a pressao tende a diminuir e, portanto, a vazao de vapor

também, como se vé refletido nessas figuras.

——Flash
Robert

FV (mol/h)

09

08+

0.7

06

—

0.5 1 1 1 1 1 L 1
0 10 20 30 40 50 60 70 80

tempo(min)

Figura 4-3 - Taxa molar do vapor ao longo do tempo, em resposta a um degrau na concentragio de

sacarose na entrada, para um sistema de um evaporador.
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No evaporador Robert, a resposta ¢ mais complexa. No come¢o do degrau ¢
perceptivel as mudangas devido ao aumento da concentragao da sacarose, para depois o
sistema responder em fun¢do das mudangas geradas na transferéncia de calor por parte
da concentracdo. Assim no comeg¢o da perturbagdo, com o aumento da concentragdo de
sacarose a pressdo aumenta, € assim também a vazao de vapor. Com o passar do tempo
a transferéncia de calor diminui, representada pelo coeficiente de transferéncia de calor
da Figura 4-5, e, portanto, a pressio diminui e assim a vazdo de vapor. E possivel
perceber que o coeficiente de transferéncia de calor tem pouca variagdo conforme varia

a altura dos tubos.

23

22F
21F
2+ ——Flash
_ Robert
o
f=|
w 19
oy
1.8
1.7 —
16
15 1 L L L 1 L )
0 10 20 30 40 50 60 70 80
tempo(min)

Figura 4-4 - Pressdo do evaporador ao longo do tempo, em resposta a um degrau na concentragao de

sacarose na entrada, para um sistema de um evaporador.
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O L 0.35m
= :
= o e 1.75m
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0 10 20 30 40 50 60 70 80

tempo(min)
Figura 4-5 — Coeficiente de transferéncia de calor ao longo do tempo, para trés pontos dentro dos tubos,
para o modelo do evaporador Robert. (distancias medidas desde a entrada nos tubos)
Pela Figura 4-4 e pela Figura 4-6 pode-se perceber que os controladores atuam
apos a perturbagdo de forma rapida, cerca de 15 minutos, levando a pressdo e o nivel

aos valores desejados (Set Points).

2.92

2915}
291
2905} ——Flash
a Robert
= 29 N
(5]
-
Z
2,805+
289}
2885
288 ‘ h \ L L \ )
0 10 20 30 40 50 60 70 80
tempo(min)

Figura 4-6 — Nivel do evaporador ao longo do tempo, em resposta a um degrau na concentragéo de

sacarose na entrada, para um sistema de um evaporador.
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Como ¢ esperado a concentragdao no liquido concentrado aumenta. Assim como
as outras variaveis apresentadas o comportamento para o modelo flash ¢ mais suave que

para o Robert (Figura 4-7).

42
40

38
——Flash

Robert

B

°Bx

3ar

/

30 ! I L L 1 L 1
0 10 20 30 40 50 60 70 80

tempo(min)
Figura 4-7 - Concentracao de sacarose no liquido concentrado ao longo do tempo, em resposta a um
degrau na concentragdo de sacarose na entrada, para um sistema de um evaporador.
Segundo Asadi (2005), o EPE (Elevagao do Ponto de Ebulicdo) para as
condigdes propostas na condicdo inicial estd compreendido entre 0,71 e 0,98 °C. Foi
calculado o EPE para o ponto de estado estacionario de partida, o mesmo foi de 0,79 °C,

estando assim de acordo com a bibliografia citada.
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4.2.1.2. Degraude 10% no fluxo molar de entrada

Assim como para as simulagdes do item anterior, foi aplicado um degrau no

calor injetado no evaporador flash (Figura 4-8).

x10°

79r

78

7

Q (kW)

75

73

72 | 1 L 1 L )
0 10 20 30 40 50 60 70 80

tempo(min)

Figura 4-8 - Calor injetado no evaporador flash para um degrau na vazao de entrada.

As respostas dos sistemas para o degrau na vazdo de entrada sdo similares.
Assim quando a vazao aumenta, o nivel aumenta e por consequéncia também a pressao
e, com o aumento da pressdo, também aumenta a taxa molar de vapor na saida do
sistema. Diferentemente do degrau na composicao da alimentacao, a resposta do Robert
ao degrau na vazdo ndo apresenta grandes oscilagdes na etapa inicial do degrau e
quando a transferéncia de calor comeca a fazer efeito, ja que esses efeitos tém o mesmo

sinal sobre as variaveis (Figura 4-9 e Figura 4-10).
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Figura 4-9 - Taxa molar do vapor ao longo do tempo, em resposta a um degrau no fluxo molar da entrada,

para um sistema de um evaporador.

1741

1.73F

P (atm)
-%I

1.67F

——Flash
Robert

1661

165 L L ! 1 1 L '
0 10 20 30 40 50 60 70 80

tempo(min)
Figura 4-10 - Pressao do evaporador ao longo do tempo, em resposta a um degrau no fluxo molar da
entrada, para um sistema de um evaporador.
Na Figura 4-11, é possivel observar que o comportamento na concentracao de
sacarose da saida do liquido ¢ diferente, para os dois modelos, sendo mais rapida para o

modelo do evaporador Robert.
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Figura 4-11 - Concentragdo de sacarose no liquido concentrado ao longo do tempo, em resposta a um

degrau no fluxo molar da entrada, para um sistema de um evaporador.

4.2.1.3. Degraude -10 K na temperatura da entrada

Para o caso do degrau negativo na temperatura de entrada, o calor injetado foi

um degrau positivo (Figura 4-12).

x10°

755

735¢

725 : : : :
0 10 20 % 0 50 60 70 80

tempo(min)
Figura 4-12 - Calor injetado no evaporador flash para um degrau na temperatura de entrada
No caso do degrau onde a temperatura de entrada diminui acontecem dois
efeitos contrarios na transferéncia de calor, o coeficiente de transferéncia de calor
diminui e a diferenga de temperaturas aumenta. Para as condi¢des de simulagdo, a
diferenca de temperatura tem uma maior influéncia no calor e, portanto, o calor
transferido aumenta. Para o evaporador Robert, como a transferéncia de calor é mais

lenta que o escoamento, primeiro ¢ percebido uma diminuicao da pressdo (Figura 4-14)
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devido a inser¢do de fluido mais frio e, posteriormente, com o aumento do calor
transferido ocorrem um aumento da pressdo e, consequentemente, a estabilizacdo da
mesma. A taxa de vapor (Figura 4-13), como ¢ esperado, apresenta as mesmas variagdes
que a pressdo. Ao reduzir a pressdo, a concentragdao de sacarose (Figura 4-15) diminui
drasticamente, mas no novo ponto de EE, as diferencas entre a concentragdo do novo

EE e o de partida sdao pequenas.

7000

6000

5000

—Flash
4000 Robert

FV (mol/h)

3000

2000

1000 -

0 ! L ! | ! I )
0 10 20 30 40 50 60 70 80

tempo(min)
Figura 4-13 - Taxa molar do vapor ao longo do tempo, em resposta a um degrau na temperatura da

entrada, para um sistema de um evaporador.
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Figura 4-14 - Pressdo do evaporador ao longo do tempo, em resposta a um degrau na temperatura da

entrada, para um sistema de um evaporador.
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Figura 4-15 - Concentragdo de sacarose no liquido concentrado ao longo do tempo, em resposta a um
degrau na temperatura da entrada, para um sistema de um evaporador.
O trabalho de Jesus (2004) apresenta as faixas da concentragdo de saida dos
evaporadores. Para o primeiro evaporador a concentracdo de saida varia entre 28,4 e
30,1 °Bx. Levando isso em conta os valores apresentados pelas Figura 4-7, Figura 4-11,

Figura 4-15 estdo dois graus Brix acima do limite da faixa.

Pelos resultados apresentados, ¢ observado um comportamento diferente entre os
modelos dos evaporadores tipo flash e Robert, em que o evaporador tipo flash apresenta

respostas mais suaves ao aplicar perturbacdes degraus em diferentes variaveis.

4.2.2. Sistemas de quatro evaporadores diferentes em série com

mistura agua - sacarose

As alimentacdes dos evaporadores t€ém seus fluxos em cocorrente relativos aos
fluxos de vapor. O vapor de saida do primeiro evaporador ¢ o fluido aquecedor do
segundo evaporador, e assim por diante. O sistema em cocorrente foi o escolhido devido

a seu extenso uso na industria sucroalcooleira.

As condigdes de entrada no primeiro evaporador sdo as mesmas que para as
simulagdes de um evaporador, assim como as condi¢des de operagdo do primeiro
evaporador sdo iguais as de um sé evaporador. Os parametros geométricos € as
condig¢des de operacao dos evaporadores sao as mesmas que os utilizados no trabalho de

Jesus (2004).
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Para os demais

evaporadores,

foram adicionados

os parametros dos

controladores apresentados na Tabela 4-6. Os pardmetros dos controladores foram

calculados da mesma forma que para um evaporador. Nas Figura 4-16, Figura 4-17 e

Figura 4-18 sdo apresentadas as curvas das respostas de cada evaporador a um degrau

de 0,1 no sinal da valvula de vapor de saida de cada evaporador para obter um modelo

linear de primeira ordem para a sintonia dos controladores. Para encontrar cada relagdo

funcional entre o sinal da valvula de vapor e a pressdo, foram simulados cada

evaporador separadamente, nas condi¢cdes de alimentagdo e operagao do sistema de

quatro evaporadores. Posteriormente, foram corrigidos os valores dos pardmetros no

sistema de quatro evaporadores para obter poucas oscilagdes nas respostas.

Tabela 4-6— ParAmetros para os controladores de cada evaporador

Controlador PID, Evaporador 2 Parametro  Valor (Unidades)
ub 0,40
Pressi Kc 0,52
ressao N 64.80 s
Set Point 1,20 atm
ub 0,65
, Kc 15,00
Nivel T 64,76 s
Set Point 2,60 m
Controlador PID, Evaporador 3
Pressao ub 0,50
Kc 4,13
T 77,10 s
Set Point 0,60 atm
Nivel ub 0,60
Kc 2,00
Ti 5,04 S
Set Point 2,55 m
Controlador PID, Evaporador 4
ub 0,50
P . Kc 3,61
ressio . 3273 s
Set Point 0,20 atm
ub 0,55
, Kce 2,00
Nivel . 5.04 s
Set Point 2,55m
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Figura 4-16 - Resposta do evaporador 2 a um degrau no sinal da valvula de vapor. Diferenca de pressao

relativa ao ponto inicial.
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Figura 4-17 - Resposta do evaporador 3 a um degrau no sinal da valvula de vapor. Diferenca de pressao

relativa ao ponto inicial.
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Figura 4-18 - Resposta do evaporador 4 a um degrau no sinal da valvula de vapor. Diferenca de pressao
relativa ao ponto inicial.
Assim como para o sistema de um evaporador, as simula¢des foram realizadas
no EMSO, utilizando como algoritmo de resolucdo de sistemas de equagdes algébricas o
nlasolver e como algoritmo de resolugdo de sistemas de equagdes algébrico-diferencial
o dasslc. As tolerancias relativas e absolutas para os dois algoritmos foram de 1x107 e

1x107, respectivamente. Os degraus foram aplicados aos 60 minutos.

Cabe ressaltar que a busca do EE de partida foi realizada adicionando os
evaporadores um a um, e utilizando a simulacdo com um evaporador a menos como
valores de partida para o célculo das estimativas iniciais para o nlasolver do sistema
maior. Isto foi necessario, pois ndo foi possivel encontrar o EE partindo com o sistema
de quatro evaporadores sem uma simulagdo prévia para obter os valores das estimativas
iniciais.

4.2.2.1. Degrau de 2,5 °Bx na concentrac¢io de entrada

A partir das Figura 4-19 até Figura 4-24 ¢ possivel observar que o degrau na
concentragdo de sacarose na alimentagdo é perceptivel ao longo de todo o sistema. E

possivel observar a propagacdo das perturbagdes ao longo da sequéncia de

evaporadores.

Como esperado, a taxa de liquido concentrado vai diminuindo ao longo dos
evaporadores, devido a evaporagdo da agua, e assim obter uma concentragdo maior de

sacarose na saida do liquido concentrado (Figura 4-24).
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Figura 4-19 - Taxa molar do liquido concentrado ao longo do tempo, em resposta a um degrau na
concentragdo de entrada de sacarose, para um sistema de quatro evaporadores.

Na Figura 4-20 ¢ apresentada a variagdo da taxa de vapor na saida dos
evaporadores ao longo do tempo e, para uma melhor visualizagdo, na Figura 4-21 ¢
representada a variacao da taxa molar do liquido concentrado ao longo do tempo, como
diferencas em relacdo ao valor inicial de cada varidvel. As quantidades de vapor tem
uma dependéncia entre as pressdes do evaporador e o anterior, gerando diferentes taxas
de transferéncias de calor aos tubos e diferentes taxas de evaporacdo pela diferenca de

pressdes no vaso de flash dentro dos evaporadores Robert.

E possivel observar uma diminuigdo na quantidade de vapor de saida entre o
evaporador 1 e o resto dos evaporadores, pois o vapor de aquecimento ¢ injetado no
primeiro evaporador € nos outros o vapor injetado ¢ a saida do efeito anterior, o qual
tem uma diferenga muito pequena de temperatura o que faz uma transferéncia de calor

mais pobre nos tubos dos ultimos evaporadores.
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Figura 4-21 — Diferenga de taxa de vapor de saida ao longo do tempo, em resposta a um degrau na

entrada de sacarose, para um sistema de quatro evaporadores.
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concentragdo de entrada de sacarose, para um sistema de quatro evaporadores.
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Figura 4-22 - Temperatura de saida ao longo do tempo, em resposta a um degrau na concentragdo de
entrada de sacarose, para um sistema de quatro evaporadores.

Para uma melhor visualizagdo, na Figura 4-23 ¢ representada a variacdo da
temperatura ao longo do tempo, como diferengas em relagdo ao valor inicial de cada
variavel. E possivel observar que todas as temperaturas no comego aumentam. No
primeiro evaporador, devido ao aumento da concentragdo de entrada, existe um
aumento da concentracdo no liquido, e consequentemente um aumento do ponto de
ebulicdo da solucdo, e por tanto a temperatura no vapor de saida aumenta.
Posteriormente, o controle atua, e a temperatura ¢ estabilizada, a uma temperatura
levemente maior, devido ao aumento na concentracao na saida liquida, e alcanga o valor

de equilibro do ponto de ebuli¢ao.
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Figura 4-23 — Diferenga de temperatura em relagdo ao valor inicial. na saida ao longo do tempo, em

resposta a um degrau na concentragdo de entrada de sacarose, para um sistema de quatro evaporadores.
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Figura 4-24 - Concentragdo de sacarose no liquido concentrado ao longo do tempo, em resposta a um

degrau na concentragdo de entrada de sacarose, para um sistema de quatro evaporadores.
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O trabalho de Jesus (2004) apresenta as faixas da concentracdo de saida dos
evaporadores. Para o primeiro evaporador a concentracdo de saida varia entre 28,4 e
30,1 °Bx, entre 36 e 38,2 °Bx para o evaporador 2, entre 46,2 ¢ 52,6 °Bx para o
evaporador 3 e, entre 63,3 e 72,4 °Bx para o evaporador 4. As concentracdes dos
evaporadores no EE inicial foram de 33,2, 38,0, 50,5, 65,8 para cada evaporador
respectivamente, onde somente o primeiro evaporador tem uma concentragdo na saida

do liquido de 2 graus Brix acima do limite da faixa.

Para o EE de partida foram calculadas as elevacdes do ponto de ebulicao. Na

Tabela 4-7 sdo apresentados o valor da simulacdo e a faixa de valores informados no
livro de Asadi (2005).
Tabela 4-7 — Elevagao de pontos de ebulicao para cada evapordor

EPE (°C) Faixas de
valores (°C)

El | 0,79 0,71-0,98
E2 | 0,92 0,86-1,20
E3 | 1,35 1,40-1,94
E4 | 2,10 2,52-324

A partir da Tabela 4-7 ¢ possivel observar que a EPE para os evaporadores 1 e 2
esta dentro da faixa apresentada na literatura, mas os evaporadores 3 e 4 apresentaram

uma leve diferenga com a literatura, sendo o EPE calculada menor que o esperado.

4.2.2.2. Degrau de 10% na vazao volumétrica de entrada

Na Figura 4-25, Figura 4-26 e na Figura 4-27 sdo apresentadas as varia¢do da
taxa do liquido concentrado, a temperatura no evaporador e da concentracdo de sacarose
na fase liquida em resposta a um degrau na vazao de alimentacdo, respectivamente. A
partir das figuras € possivel observar que o degrau na vazao volumétrica ndo causa
mudangas percebiveis nas varidveis como temperatura e concentracdo de sacarose, Na
taxa molar a mudanga ¢ menor que 10% do valor da varidvel no estado estacionario

inicial.
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Figura 4-25 - Taxa molar do liquido concentrado ao longo do tempo, em resposta a um degrau na vazao

da alimentag@o, para um sistema de quatro evaporadores.
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Figura 4-26- Temperatura no evaporador ao longo do tempo, em resposta a um degrau na vazdo da

alimentagdo, para um sistema de quatro evaporadores.
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Figura 4-27 - Concentragdo de sacarose no liquido concentrado ao longo do tempo, em resposta a um

degrau na vazdo da alimentacdo, para um sistema de quatro evaporadores.

4.2.3. Sistemas de um evaporador com mistura complexa

Para a mistura complexa foram utilizados valores dentro das faixas apresentadas
no trabalho de Dias (2008). A mistura utilizada tem as concentra¢des na alimentacao

apresentada na Tabela 4-8.

Tabela 4-8 - Concentragdes em %m/m

Agua 81,40
Sacarose 16,60
Dextrose 0,20
Xilose 0,20
Furfural 0,20
Etilenglicol 0,20
Hidréxido de calcio 0,20

As simulagdes foram realizadas no EMSO utilizando como algoritmo de
resolucdo sistemas de equagdes algébricas o nlasolver e como algoritmo de resolugdo de
sistemas de equagoes algébrico-diferencial o dasslc. As tolerancias relativas e absolutas

4 -5 . N .
para o nlasolver foram de 1x10™" e 1x10°, respectivamente, e as tolerancias relativas e
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absolutas para o dasslc foram de 1x10~ e 1x107*, respectivamente. Os degraus foram

aplicados aos 30 min.

4.2.3.1. Degrau de 2,5 °Bx na concentracao de entrada de
sacarose
Assim como para as simulagdes de um evaporador com mistura binaria, foi

realizada a inje¢do de calor no flash em um degrau no momento do degrau na

alimentacdo (Figura 4-28).
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Figura 4-28 - Calor injetado no evaporador flash para um degrau na concentragdo de entrada.

Ao aplicar o degrau de concentracdo de sacarose, a resposta do sistema com
mistura complexa nao foi similar a encontrada com a mistura binaria. Para o degrau na
concentracdo de sacarose na entrada, o sistema apresenta uma diminuicdo no calor
trocado, como também ocorreu para a mistura binaria. A variagdo da vazdo de vapor
(Figura 4-29) apresenta a mesma forma que para o sistema com agua-sacarose, mas com
valores menores devido aos pontos de EE atingidos em cada sistema. O controle da
pressao também apresenta ser rapido (Figura 4-30). A pressdo do sistema
multicomponente apresenta uma variacdo mais complexa que a apresentada para o

sistema de mistura binaria.

No entanto, para o sistema com mistura multicomponente, as variagdes
encontradas nas variaveis do sistema (Figura 4-29 até Figura 4-31) foram muito

pequenas.
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Figura 4-29 - Taxa molar do vapor concentrado ao longo do tempo, em resposta a um degrau na

concentragdo de sacarose na entrada, para um sistema de um evaporador.
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Figura 4-30 - Pressao do evaporador ao longo do tempo, em resposta a um degrau na concentragdo de

sacarose na entrada, para um sistema de um evaporador.
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Figura 4-31 - Concentragdo de sacarose no liquido concentrado ao longo do tempo, em resposta a um
degrau na concentragao de sacarose na entrada, para um sistema de um evaporador.

Nas Figura 4-32 e Figura 4-33 sdo apresentadas as diferencas das fracdes
molares de cada composto na saida do evaporador em relagdo a sua concentracido de
entrada, para os dois modelos, o flash e o Robert. E possivel observar que as maiores
variag0es sdo para a sacarose, perturbada na entrada, e para a 4gua que € o componente

em maior concentragdo. O furfural é o que tem menor variagdo de concentracdes.
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Figura 4-32 — Diferengas das fragdes molares da agua e sacarose (esquerda), dextrose e xilose (direita) na

fase liquida ao longo do tempo, em resposta a um degrau na concentragao de alimentagao.
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Figura 4-33 — Diferengas da fracdo molar do furfural, etilenglicol e hidréxido de célcio ao longo do tempo
em resposta a um degrau na concentracao de alimentacao.

Em Asadi (2005) o EPE para as condi¢des propostas na condi¢do inicial estd

compreendido entre 0,71 e 0,98 °C. Foi calculado o EPE para o ponto de estado

estacionario de partida, o mesmo foi de 1,22 °C, estando acima da bibliografia citada.

Comparando as Figura 4-7 e Figura 4-31, os pontos de EE de partida sao
diferentes, o que reflete uma grande influéncia dos outros compostos na concentragdo
da solucdo. Para a mesma quantidade de concentragdo total de componentes ndo
considerando a agua (aprox. 18 %m/m), e as mesmas condi¢des de operagdo, para a
mistura bindria foi alcangado o valor 31,75 °Bx e para a mistura complexa foi cerca de

38,66 °Bx na concentra¢do de saida do liquido.

Para as condi¢des de simulagdo, as tolerdncias nos solvers tiveram que ser

maiores. O numero de varidveis para a mistura binaria foi de 1586 e para mistura
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complexa de 2882, e o nimero de graus de liberdade dindmicos aumentou de 169 para

569.

4.2.4. Sistemas de um evaporador Robert bifasico para uma

mistura agua-sacarose

O estado estacionario para as condi¢des de partida na simulacdo dos modelos
mono e bifasico resultaram em valores diferentes (Tabela 4-9). Por exemplo, a
concentragdo de sacarose na saida do liquido concentrado foi de 24,25 °Bx para o

Robert bifasico; enquanto que no caso do Robert monofasico ¢ cerca de 31,75° Bx.

Tabela 4-9 — Condigdes na saida dos evaporadores com modelo mono e bifasico.

Modelo de Robert Monofasico | Bifasico
Concentragdo de sacarose no liquido (°Bx) 31,74 24,25
Taxa molar de vapor (kmol/h) 6025 3565
Taxa molar de liquido (kmol/h) 5513 7951
Temperatura (K) 389,45 389,22

As duas modelagens tém a diferenga no calculo da transferéncia de calor e na
considera¢dao da vaporizagdo para o calculo das propriedades nos balangos de massa e
energia. A baixa concentragdo de sacarose na saida do liquido concentrado reflete uma
pobre transferéncia de calor no evaporador Robert bifasico. Uma das possiveis razdes
das diferengas entre as simulagdes ¢ o uso de correlacdes empiricas aplicadas para
escoamento de 4dgua pura no caso de ter ebulicdo dentro dos tubos, devido a falta de
correlacdes aplicadas para o escoamento de solugdes contendo dgua e sacarose. Assim
como no escoamento monofésico, as correlagdes empiricas baseadas em escoamento de

agua nao foram adequadas para os valores encontrados na literatura.

4.3. Otimizacao

Na busca pela melhor condi¢do de operagdo dos evaporadores, foi realizada uma
analise de sensibilidade do sistema em fun¢@o da quantidade de vapor de aquecimento

introduzida no sistema.

A partir da simulacao realizada com o sistema de quatro evaporadores em série,
foi possivel perceber que a variagdo de 10% na vazdo do vapor de aquecimento ndo
influencia na concentracdo de sacarose da saida do sistema de forma perceptivel.

Somente com grandes variagdes da vazao do vapor a concentragao de saida ¢ afetada.
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Em primeira instancia, foi realizado o estudo da melhor distribui¢cdo de inser¢ao
de vapor de aquecimento no sistema. A seguir, buscou-se a menor quantidade de vapor

que resultasse em uma mesma concentr ag:ﬁo de sacarose.

4.3.1. Estudo da distribuicao de vapor

Para o estudo da distribuicdo de vapor foram fixadas as condigdes de operacao
de cada evaporador, assim como a vazao de vapor inserida no sistema. E, a partir das
distintas distribuicdes de vapor, foram observadas as concentragdes de saida do sistema

no liquido concentrado.

Foi escolhida uma variagdo linear para a distribui¢cao de vapor nos efeitos. Na
Figura 4-34 sao apresentadas as concentragdes de sacarose atingidas para o sistema,

com as correspondentes distribui¢cdes da Tabela 4-10.

Conc. Sac. (°Bx)
80,000
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1 2 3
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Figura 4-34 — Concentracdo de sacarose (°Bx) para cada distribui¢do de vapor.

56



Tabela 4-10 — Distribui¢do da entrada de vapor em cada evaporador, conectados em cocorrente

Fragdo E1 Fracdo E2 Fragdo E3 Fracdo E4
0,900 0,100 0,000 0,000
2 0,750 0,250 0,000 0,000
0,675 0,325 0,000 0,000

A partir da Figura 4-34 ¢ observado que conforme aumenta a quantidade de
vapor de aquecimento no segundo evaporador, a concentragdo de saida do sistema
aumenta. Para as condi¢des de operacdo estudadas, foi escolhida a primeira distribuicao,
ja& que segundo Jenkins (1966) a concentracdo de saida do sistema ndo pode superar
70°Bx, devido que ndo ¢ possivel um bom transporte do liquido em concentragdes

maiores de 70 °Bx.

4.3.2. Analise de sensibilidade do fluxo de vapor de aquecimento

em funcao das pressoes de operacao de cada evaporador

Na analise de sensibilidade da quantidade de vapor, conforme explicado
anteriormente, a concentra¢ao final de sacarose foi fixada em 70 °Bx, e variando as
pressdes em cada efeito de forma linear (decrescente), utilizando a distribui¢cdo de vapor
de 90% no primeiro evaporador e 10% no segundo evaporador. O objetivo da seguinte
analise ¢ encontrar as condi¢des de pressdo dos evaporadores que tem o menor consumo
de vapor, com limite superior de 1,7 atm e limite inferior de 0,2 atm. Para isso foram
avaliadas cinco condigdes de operacdo do sistema e observadas as quantidades

necessarias de vapor de aquecimento por parte do sistema.
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Figura 4-35 Vazio de vapor inserido no sistema em fungdo das distribui¢des das pressdes no sistema

Tabela 4-11 — Pressdes para cada evaporador do sistema

E1l E2 E3 E4 Inclinagao da

reta
1 1,7 1,2 0,7 0,2 26,57
2 1,7 1,25 0,8 0,35 24,23
3 1,7 1,3 0,9 0,5 21,80
4 1,7 1,35 1 0,65 19,29
5 1,7 1,4 1,1 0,8 16,70

Para cada distribuicdo linear das pressdes foi calculado o coeficiente angular da
reta, a partir daqui chamado de inclinagdo. Com os valores de vazao de vapor e a
inclinacao de cada distribuicao, foram avaliadas duas curvas as quais sao apresentadas

na Tabela 4-12.

Tabela 4-12 — Curvas estimadas para a taxa de vapor de aquecimento em fungdo da inclinago.

Curvas estimadas R?

y =-299,988113x" + 8048,701218x + 4478,505035 0,997846

y =-1,448194x" + 92,186120x’ - 2223,607959x" +
21198,635288x +4531,038369

0,999944

com x o coeficiente angular da distribui¢do linear das pressoes, € y a vazao de vapor

introduzido no sistema (kmol/h).

Pela Figura 4-36 e Tabela 4-12 ¢ possivel observar que a melhor condigdo de

operagdo do sistema ¢ a que tem maior inclinacdo. Essa configuragdo ¢ a que resulta na
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maior relagdo entre a pressao de trabalho de um evaporador e o seguinte, favorecendo

assim a evaporagao por diferenca de pressao.

® Dadossimulagdo = = Ordem 2 Ordem 4

F_Vap (kmol/h)
80000

70000 |

i —

50000 a

40000 N
30000 -

20000 A

10000

10 12 14 16 18 20 22 24 26 28
Inclinacdo

Figura 4-36 - Curvas aproximadas aos dados das simulagdes com as curvas da Tabela 4-12

Assim o valor da inclinagdo de 26,57 apresentou um consumo menor de vapor
por parte do sistema. A mesma reduziu de 7358 até 5422 kmol/h, o que representa uma
reducdo de 26 % no consumo de vapor por parte do sistema de quatro evaporadores em

cocorrente.

59



5. Conclusoes

Neste trabalho, foram construidos modelos matematicos para os evaporadores
tipo flash e Robert. Na modelagem do evaporador do tipo Robert levou-se em conta as
variacoes nas propriedades termodinamicas ao longo dos tubos, consideracdo que nao ¢

apresentada na literatura.

Os resultados obtidos nas simulagdes mostraram que os modelos dos
evaporadores flash e Robert monofasico alcancam o mesmo estado estacionario desde
que a taxa de calor injetada no evaporador tipo flash seja a mesma do valor estacionario
obtida no evaporador tipo Robert monofasico. Por outro lado, os comportamentos
dindmicos mostraram-se diferentes entre os dois modelos, com respostas mais lentas e
sem tempo morto para o evaporador tipo flash. Além disso, os valores de concentragao,

temperatura e pressao obtidos estao de acordo com os dados obtidos da literatura.

Para a andlise de sensibilidade em estado estacionédrio do sistema de quatro
evaporadores conectados de forma cocorrente para uma mistura de dgua-sacarose, foi
encontrada que a melhor configuracdo de distribuicdo de vapor ¢ de 90 % e 10 %
respectivamente para o evaporador 1 e o evaporador 2. Ademais, utilizando a
configura¢do 6tima de vapor, a especificagdao das pressdes dos evaporadores mostrou-se
ser aquela que tem um maior coeficiente angular na relagdo linear entre elas. Dessa
forma, para obter 70 °Bx na saida do sistema, o valor da inclinag¢ao foi de cerca de 26;
com 1,7, 1,2, 0,7 e 0,2 atm como especificacdes para os evaporadores do um até o
quatro. Essa configuragcdo reduziu o consumo de vapor por parte do sistema um 26%

comparado com o consumo atual.

Por ultimo, sugere-se para trabalhos futuros, a procura de correlagcdes de
transferéncia de calor para o sistema de agua-sacarose no caso de escoamento com
mudanca de fase. Assim como a implementacdo de coeficientes de interagdo para
misturas binarias, ja que foram encontradas diferencas nas propriedades quando se tem
grandes concentragdes de sacarose, como por exemplo, na elevagdo de ponto de

ebuligao.
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7. Apéndice: Curvas das propriedades a inserir no EMSO

As seguintes curvas foram aquelas obtidas como melhor aproximagao aos dados
obtidos dos compostos. As curvas de partidas foram encontradas nas bases de dados do
Aspen Plus 8.0, KDB e pelo CENPES (Centro de pesquisas e desenvolvimento
Leopoldo Américo Miguez de Mello ); em cada caso ¢ informado onde foi encontrada

cada curva.

Para a visualizacdo das propriedades na faixa de temperatura de trabalho das
refinarias, foram extrapoladas, quando for o caso, as curvas para o intervalo 273K até

500K.

Para a eleicdo da curva de cada propriedade foi realizado o ajuste com as
equagoes possiveis a inserir no VRTherm e foi escolhida a que resultou em um melhor
ajuste, a qual ¢ apresentada nas tabelas de cada composto. Para todas as propriedades

estudadas foram obtidas pelo menos uma curva similar a curva da base de dado.

Cada propriedade apresenta uma faixa de valida¢do. Nas curvas ajustadas foi
realizada uma extrapolacao das curvas até as condigdes de simulagdo possiveis. No
presente trabalho foi escolhido 273 K como a temperatura minima para as

extrapolagdes.
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Componentes dissolvidos:

Tabela 7-1 - Propriedades da sacarose

Nome Sucrose C,H0, Referencia

Massa molecular (g/mol) 3423 Purel1_AspenDataBase

Ponto de ebuli¢do normal (K) 751 Purel1_AspenDataBase

Ponto de congelamento (K) 459,15 Purel1_AspenDataBase

. Temperatura de ponto triplo (K) 459,15 Purel1_AspenDataBase

E?;f;edades Pressdo de ponto triplo (kPa) 0,0418922 Purel1_AspenDataBase
constantes Temperatura critica (K) 1086 Purel1_AspenDataBase

Presséo critica (Pa) 2,69 x10° Purel1_AspenDataBase

Volume critica (m3/m01) 7,61 x10™ Purel1_AspenDataBase

Compressao critica 0,227 Purel1_AspenDataBase

Fator acéntrico 0,365256 Purel1_AspenDataBase

Pressdo de vapor (Pa) (77,191n(7—)7%+69+9,1 110”7 sz Purell_AspenDataBase: [Pa]

459 15K<T<1086K P, =1000¢ T P - e(67,812—1263%—5,9648 In(T)+1,9713E-197° )

b % =
Purell AspenDataBase: [J/kmol-K]
1200 2
s ;| Cpo =198470+795920 T oo | *

Capacidade calorifica do Gas ideal (kJ/kmol-K) Cpg =—36,69+1,567-6,86-10" 7" —3,08-10" T Sinh( )
Propriedades 300K<T<1500K + 3’ 70 . 10710 T4 _ 9’ 1 8 . 10714 TS 2
fisicas funcgdo 356.77
da +462900 556.77
temperatura cosh (7% )

Capacidade calorifica do liquido (kJ/kmol-K) _ 42 Purel1_AspenDataBase: [J/kmol-K]

459,15K<T<814,15K Cp, =111,72+1L172T -3,64-10" T Cp, =111720 + 11727 - 0,364T"

Purel1_AspenDataBase: [Pa.s]
Viscosidade do gas, a baixas pressdes (cP). _ s _s _ L5710
459,15K<T<1000K Hy =1,73-107+1,63-107T Hr (1_6,3278)
T
Viscosidade do liquido (cP)
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Tabela 7-1 - Propriedades da sacarose (cont.)

Propriedades
fisicas fungdo
da

Viscosidade do liquido (cP)

Condutividade térmica do gas, a baixas pressdes (W/m-
K)
751K<T<1000K

Kk, =—0,0048+3,36-10°T +1,73-10°T

Purell AspenDataBase: [W/m-K]
1 48 . 104)4 T0,91957

Ky ( 870,96)
1+
T

Condutividade térmica do liquido (W/m-K)

k, =0,1621-1,08-10*T

Purell AspenDataBase: [W/m-K]

temperatura 459,15K<T<715K x, =0,16209-1,0769-10*T
Tensdo superficial (dyn/cm) 0=102,8-0,07617 —6,61-10°7% +9,22-10°T"* + | purel 1_AspenDataBase: [N/m]
443,15K<T<1086K -4,33.10"'7" o =0,10197(1—T )"
P iedad Purel1 AspenDataBase: [kmol/cm3]
ropriedades
fisi Densidade do liquido (mol/cm3) 0,00441, a 300 K p= 036046
1s1cas (H(]—Z/ )o._aomj
somente em 0,2743099 1086
uma Purell_AspenDataBase: [J/kmol]
temperatura Calor de vaporizagdo (kJ/kmol) 82486, a 460 K ~

8 0,37293
AH,, =1,013-10°(1-T,)""
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Figura 7-1- Pressao de vapor vs. Temperatura para sacarose (Pressdo em escala logaritmica)
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Figura 7-2 - Capacidade calorifica do gas ideal vs. Temperatura para sacarose
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Figura 7-3 - Viscosidade do gas vs. Temperatura para sacarose (Viscosidade em escala logaritmica)
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Figura 7-4 - Condutividade do gas vs. Temperatura para sacarose
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Tabela 7-2 - Propriedades da dextrose

Nome Dextrose CsH 1,04 Referencia
Massa molecular (g/mol) 180.16 Purell_AspenDataBase
Ponto de ebuli¢do normal (K) 617 Purell_AspenDataBase
Ponto de congelamento (K) 419.15 Purell_AspenDataBase
Temperatura de ponto triplo (K) 419.15 Purell_AspenDataBase
Propriedades Pressdo de ponto triplo (kPa) 4,33x10™ Purell_AspenDataBase
fisicas constantes | Temperatura critica (K) 755 Purel1_AspenDataBase
Pressdo critica (Pa) 4,82 x10° Purell_AspenDataBase
Volume critica (m’/mol) 0,000414 Purell_AspenDataBase
Compressao critica 0,318 Purell_ AspenDataBase
Fator acéntrico 2,3867 Purell_AspenDataBase
Pressdo de vapor (Pa) [—39,21ln(r)—%uom1+9,36-10*6 rzj Purell_AspenDataBase: [Pa] )
459,15K<T<755K B, =1000e ’ P = B
Purell_AspenDataBase: [J/kmol-K]

Capacidade calorifica do Gas ideal (kJ/kmol-K)

Cp, =236,62-1,38T +0,00756 T —1,36-107° T° +

2009
Cp,, =171750+ 385000

T +
{200
T

300K<T<1000K +1,088-10°7* -3,279-10 2 7° 8316 2
Pr(?priedades +360300 831,6
fisicas fungdo da cosh T
temperatura

Capacidade calorifica do liquido (kJ/kmol-K)
419,15K<T<617K

Cp, =281,73-0,0135T +9,02-107* T*

Purell_AspenDataBase: [J/kmol-K]
Cp, =281730- 13,5147 +0,90164T"

Viscosidade do géas, a baixas pressoes (cP), T em

7,42-10° 7™

Purell_AspenDataBase: [Pa.s]
1.23.10707 7079443

R. 4, =1000 gy = L2310 T
419,15K<T<1000K g 1+ 244,19 . 1395,63 (l+ 141,6)

T T’ r
Viscosidade do liquido (cP), T em R [-245&41+250038+320,551nr-o,oosmwmj Purel lfASpenE;tle;Base: [Pas]
323,15K<T<418,15K 4, =1000e T 4 :e[—2267,4+T+320,55 In r]
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Tabela 7-2 - Propriedades da dextrose (cont.)

Condutividade térmica do gas, a baixas pressdes

Purell_AspenDataBase: [W/m-K]
5.05.107% 0806

(W/m-K) x, =0,00694 +1,48 - 10°7T-2,65-10°T" K = k657
Propriedades 617K<T<1000K (1 * T j
fisicas fungdo da C P P P Purell_AspenDataBase: [W/m-K
ondutividade térmica do liquido (W/m-K) B ” urell_AspenDataBase: [W/m-K]
temperatura 419,15K<T<617K x,=0,285-2,295-10"T Kk, =0,28498-2,9034-10" T
Tensdo superficial (dyn/cm) - ~ ~ 05 2 Purell_AspenDataBase: [N/m]
419,15K<T<755K O —29,97 0,0275T 1,61 10°T 0_20,033145(1_7;)0’93525
Purel1_AspenDataBase: [kmol/cm’]
Propriedades Densidade do liquido (mol/cm®) 0,00294, a 300 K __ 076784
fisicas somente (H(k%ss) ]
em uma 0,318
temperatura 166735. 2300 K Purell_AspenDataBase: [J/kmol]
,a

Calor de vaporizagao (kJ/kmol)

AH, =19911-10°(1-T)>*"

vap
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Figura 7-8 - Viscosidade do gas vs. Temperatura para dextrose (Viscosidade em escala logaritmica)
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Figura 7-11 - Tensdo superficial vs. Temperatura para dextrose

Tabela 7-3 - Propriedades da xilose

Nome Xylose CsH (05 Referencia
Massa molecular (g/mol) 150,13 Nist-trc_AspenDataBase
Ponto de ebuli¢do normal (K) 575,293 Nist-trc_AspenDataBase

Ponto de congelamento (K)

Temperatura de ponto triplo (K)

Propriedades fisicas Pressdo de ponto triplo (kPa)

constantes Temperatura critica (K) 771 Nist-trc_AspenDataBase
Pressdo critica (Pa) 3,72 x10° Nist-trc_AspenDataBase
Volume critica (m3/m01) 3,9158 x10™ Nist-trc_AspenDataBase
Compressao critica 0,2273 Nist-trc_AspenDataBase

Fator acéntrico 1,00052 Nist-trc_AspenDataBase




Tabela 7-3 - Propriedades da xilose (cont.)

Propriedades fisicas
funcdo da temperatura

Pressdo de vapor (Pa)
405,78<T<771K

+2'5T’82 ~46,25+5,17-107'% sz

B = 1oooe(8’m"m

Nist-trc_AspenDataBase: [Pa]
i —_ _ _ (3/2
In (s 1952) = 11,6608(1 T/ )+ 4832240 =T/ o 4
_ T/ y_ T/ o
10,2931(1 Aﬂ) 5,28259(1 Aﬂ)

Nist-trc_AspenDataBase: [J/kmol-K]

~1150,67
i i i i Cp, =—86,4141,72T ~0,00356 T° +3,03-10° 7> | T~ W80 0 /L (nsmany | *
Capacidade calorifica do Gas ideal (kJ/kmol-K) P = A+, > +3,05- Slnh[ j
200K<T<1000K -10 4 ~14 5 )
-8,89-100° 7" -4,37-100°T 520,941
+208777 (520,941]
cosh| ———
T

Capacidade calorifica do liquido (kJ/kmol-K) Cp =173 Wooley R.J., Putsche V. (1996): [J/kmol-K]
250K<T<1000K PL = Cp, =172857

Viscosidade do gés, a baixas pressodes (cP).
580K<T<1150K

1, =—8,34-1074+2,28-10° T -1,80-10"° T*

Nist-trc_AspenDataBase: [Pa.s]
1, =—8,34-107+2,28-10°T~1,80-10° T*

—4,80-10"° 717 ~4,80-10"°7°
. . . Dados CENPES: [Pa.
Viscosidade do liquido (cP), T em R [793,998+22602+9,57881nTJ acos 12E5,? °
637K<T<934 65K yL — loooe _ [*88.36808+T+9.57882 In T)
) M, =e
Condutividade térmica do gas, a baixas pressdes . 1073 107 107 72 Nist-tre_AspenDataBase: [W/m-K]
Wimk) g p K, =—7,67-107+3,94-10° T +1,56-10" T K= 7.67-10° +3.94-10°T +1,56-10° T
580K<T<1150K +2,60~10_13 T’ +2,60-10° 77

Condutividade térmica do liquido (W/m-K)
410<T<690K

kK, =0,315-3,64-10* T +1,77-107 T?

Nist-trc_ AspenDataBase: [W/m-K]
kK, =0,315-3,64-10"T7+1,77-107 T*

Tensao superficial (dyn/cm)
426<T<934,56K

o =5043,71-0,10627T

Dados CENPES: [N/m]

c~ B

T T 1,2222
0=0,O3O6766[ c_ j

Propriedades fisicas
somente em uma
temperatura

Densidade do liquido (mol/cm’)

0,010158,a293 K

wolframalpha

Calor de vaporizagao (kJ/kmol)

4267,a300 K

Wooley R.J., Putsche V. (1996) : [J/kmol]
AH, =4,1868-10°((1-T/Tc)/ (1—298/ Tc))**®

vap
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Figura 7-12 - Pressao de vapor vs. Temperatura para xilose (Pressdo em escala logaritmica)
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Figura 7-13 - Capacidade calorifica do gas ideal vs. Temperatura para xilose
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Figura 7-14 - Viscosidade do liquido vs. Temperatura para xilose (Viscosidade em escala logaritmica)
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Tabela 7-4 - Propriedades do Hidréxido de amoénio

Nome Ammonia Hydroxide HsNO Referencia
Massa molecular (g/mol) 35,0458 Purel1_AspenDataBase
Ponto de ebuli¢do normal (K) 271 Purell_AspenDataBase
Ponto de congelamento (K) 194,15 Purell_AspenDataBase
Temperatura de ponto triplo (K) 194,15 Purel1_AspenDataBase
Propriedades Pressdo de ponto triplo (kPa) 0,751458 Purell_AspenDataBase
fisicas constantes Temperatura critica (K)
Pressdo critica (Pa)
Volume critica (m’/mol)
Compressao critica
Fator acéntrico
Pressdo de vapor (Pa) (—3,111n(T)—4058+42,99+8,37»10’1"sz purel I_ASpenDj;iEjse' [Pal 1756108
194,15<T<449,85K P, =1000e P = 6(49,9257 e
Purell_AspenDataBase: [J/kmol-K]

Propriedades
fisicas func¢ao da
temperatura

Capacidade calorifica do Gas ideal (kJ/kmol-K)
300K<T<1000K

Cp, =29,16+0,0894T +1,42-10° 7> —2,48-10° T*

1430
_ T
Cp,; =45190+96960 . (1430] +
sinh| ——

63

T
cosh (@j
T

+42620

Capacidade calorifica do liquido (kJ/kmol-K)

Purell_AspenDataBase): [J/kmol-K]

T=298,15 K Cp, =154,89 Cp, = 154890
Viscosidade do gas, a baixas pressoes (cP)

. . . Dados CENPES: [Pa.
Viscosidade do liquido (cP) T em R {—280,727+M+4O,61761nT—0,04039T°’94m4] e 9763& !
273.16K<T<646,15K i, = 1000 e [—245,69+T+38.379 mro,mzmr)

H =¢

Condutividade térmica do gas, a baixas pressoes
(W/m-K)

Condutividade térmica do liquido (W/m-K)
273,16K <T< 633,15K

Kk, =-0,432+5,7255-10°T -8,078-10°T* +1,861-107°T"

Dados CENPES: [W/m-K]
Kk, =-0,432+5,7255-10°7 -8,078-10° 7 +1,861-10°T°

Tensdo superficial (dyn/cm)
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Tabela 7-4 - Propriedades do Hidroxido de amonio (cont.)

Propriedades
fisicas somente em
uma temperatura

Densidade do liquido (mol/cm’) 0,02374,a 288,15 K

Purell_AspenDataBase

Calor de vaporizagao (kJ/kmol)

10 E i T T T T
10° -
©
Q-,
g 10° -
©
>
)
©
o T
‘g 10 -
o
o
10° - —Aspen |
Estimados
fffffff l'eb
s 4 Tf
10 1 1 1 1
150 200 250 300 350 400 450

Temperatura (K)

Figura 7-16 - Pressao de vapor vs. Temperatura para hidroxido de amonio (Pressdo em escala logaritmica)
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Figura 7-18 - Viscosidade do liquido vs. Temperatura para hidroxido de amoénio (Viscosidade em escala logaritmica)
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Tabela 7-5 - Propriedades do Hidroxido de célcio

Nome Calciumhydroxide Ca(OH), Referencia
Massa molecular (g/mol) 74,09 Purel1_AspenDataBase
Ponto de ebuli¢do normal (K)
Ponto de congelamento (K) 1381,15 Purell_AspenDataBase
Temperatura de ponto triplo (K) 1381,15 Purell_AspenDataBase

Propriedades fisicas Pressdo de ponto triplo (kPa)

constantes Temperatura critica (K) 2000 Purell_AspenDataBase
Pressdo critica (Pa) 5x10° Purel1_AspenDataBase
Volume critica (m3/mol) 1x10™* Purell_AspenDataBase
Compressao critica 0,2 Purell_AspenDataBase
Fator acéntrico 0 Purell AspenDataBase

Pressdo de vapor (Pa)

Capacidade calorifica do Gas ideal (kJ/kmol-K)
100K <T<1500K

Propriedades fisicas

Cp, =-10,012+0,6227 —0,00175T* +2,55-10° T*
-1,84-10°T* +5,24-10° 1°

Purell_AspenDataBase: [J/kmol-K]
1055
= T
Cp,; =39800+ 60250 . [1055] +
sinh| ——
2
410,5

T
+ 74200 (410,5}
cosh| ——=
T

funcdo da Capacidade calorifica do liquido (kJ/kmol-K)

temperatura Viscosidade do gés, a baixas pressdes (cP)

Viscosidade do liquido (cP) T em R
273,16K<T<646,15K

17123,6

(—263,43+ +35,897In T+0,042665 TU’”"’S]

4, =1000¢

Dados CENPES: [Pa.s]

(7245,69+¥+38,379 In7-0,042743 T)

Hy =€

Condutividade térmica do gas, a baixas pressodes
(W/m-K)

Condutividade térmica do liquido (W/m-K)
273,15K <T< 633,15

K, =—0,432+5,7255-10°T—8,08-10°T* +1,861-10° 7"

Dados CENPES: [W/m-K]
K, =—0,432+5,7255-107°T —8,08-10°°T">
+1,861-107°7°

Tensao superficial (dyn/cm)
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Tabela 7-5 - Propriedades do Hidréxido de célcio (cont.)

Propriedades fisicas
somente em uma
temperatura

Densidade do liquido (mol/cm’)

54296,029 a 373K

Dados CENPES

Calor de vaporizagao (kJ/kmol)

Tensdo superficial

Constante dielétrica

Indice reflexivo

Propriedades fisicas
do soélido

Capacidade calorifica do s6lido (kJ/kmol-K)
500K <T< 700K

Cps =-2,1208-10° —20,044T +0,316715T>
—-3,6817-10*7° +1,66415-107 T*

Dados CENPES: [J/kmol-K]
Cpy =-2,1208-10°-2,0044-10* T +316,715T>
—-0,36816677° +1,66415-10* T*

Densidade do s6lido (mol/cm”)

28739,7 ,a 373K

Dados CENPES
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Figura 7-19 - Capacidade calorifica do gas ideal vs. Temperatura para hidroxido de calcio
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Figura 7-20 - Viscosidade do liquido vs. Temperatura para hidroxido de calcio (Viscosidade em escala logaritmica)
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Componentes solidos:

Tabela 7-6 - Propriedades do 6xido de silicio (quartzo)

Nome SilliconDioxide SiO, Referencia
Massa molecular (g/mol) 60,084 Purel1_AspenDataBase
Ponto de ebulicdo normal (K) 25032 Purel1_AspenDataBase
Ponto de congelamento (K) 1696 Purel1_AspenDataBase
Temperatura de ponto triplo (K) 1696 Purel1_AspenDataBase

Propriedades fisicas constantes Pressdo de pont’o' triplo (kPa) 0,019804 Purel1_AspenDataBase
Temperatura critica (K) 3780 Purel1_AspenDataBase
Pressao critica (Pa) 3160000 Purel1_AspenDataBase
Volume critica (m3/ mol) 0.163 Purel1_AspenDataBase
Compressao critica 0,0164 Purel1_AspenDataBase

Fator acéntrico
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Tabela 7-6 - Propriedades do 6xido de silicio (quartzo) (cont.)

Propriedades fisicas fungdo da
temperatura

Pressdo de vapor (Pa)
1696K<T< 2503,2K

*17,6661n(T)—£T10+172,88+1,57-10‘“’ sz

P, = IOOOe(

Purell_AspenDataBase: [Pa]

8
499254058173 1133175010 )

P, :e(

Capacidade calorifica do Gas ideal
(kJ/kmol-K)
300K<T<1000K

Cp, =23,43+0,0935T —1,00-10* 7% +5,48-10° T° +
-1,48-10"7* +1,57-107° 1°

Purell AspenDataBase: [J/kmol-K]
810,02
= T
Cp,; =30218 +32086 . (810’02j +
sinh o

2

335,48

T
+22061 (335’48j
cosh| ——

Capacidade calorifica do liquido (kJ/kmol-

K) CpL = 85, 77 Purel1_AspenDataBase: [J/kmol-K] Cp, =85772
2000K<T< 3780K
Viscosidade do gas, a baixas pressoes (cP)

. . . Purell_A: DataBase: [Pa.
Viscosidade do liquido (cP) [670,64—ﬂ—79,99lnT+2,00-10’]0T2’994j e Sper;l:a aset [Pas] Y
1696K<T< 2643,49K U, = 1000e T 4 :6(630,027779,9171;1r+1,104-10 T )

Condutividade térmica do gés, a baixas pressdes (W/m-K)

Condutividade térmica do liquido (W/m-

Purell_AspenDataBase: [W/m-K]

K) K, =2 K, =2
T=2000 K
Tensao superficial (dyn/cm) o =307 Purell_AspenDataBase: [N/m]
T=2073 K o =0,307
Purel1_AspenDataBase: [kmol/cm’]
Propriedades fisicas somente em uma | Densidade do liquido (mol/cm?) 0,0651, a 300K P 0,10055

temperatura

0, 037824[“(17%780)%71)

Calor de vaporizagdo (kJ/kmol)

Propriedades fisicas do sélido

Capacidade calorifica do sélido (kJ/kmol-
K)
53,4K <T< 847

Cp, =—6,1207-10* —6,6113T +0,12842 7"
—1,1225-10*7° +4,411-10° 7"

Dados CENPES: [J/kmol-K]
Cpg =-6,1207-10" —6,61137-10° +128,427T*
—0,112257° +4,411-10° T*

Densidade do s6lido (mol/cm”)

0,044 , a 300K

Purell_AspenDataBase: [kmol/cm’]
ps =44,561-0,0016238T
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Figura 7-21- Pressdo de vapor vs. Temperatura para oxido de silicio (Pressdo em escala logaritmica)
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Figura 7-22 - Capacidade calorifica do gas ideal vs. Temperatura para oxido de silicio
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