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RESUMO

O presente trabalho tem como objetivo comparar a extracdo de sacarose pelo
sistema de moendas com o sistema difusor. Pretende-se ainda, conhecer a
quantidade de bagaco produzida pela moenda apos a extracdo do caldo e
determinar a eficiéncia das caldeiras. A andlise comparativa do difusor e da moenda,
sera feita com relacdo a capacidade de moagem e eficiéncia. O processo produtivo
em uma industria sucroalcooleira envolve muitas etapas, com procedimentos de
controle ao longo de toda a cadeia produtiva, tornando a sequéncia das operacdes
muito complexa. A tendéncia atual para novas plantas industriais e a aplicacéo de
modernos conceitos tecnoldgicos, tem sido responsavel pelo aumento de interesse
pelo difusor. Ainda predominante no setor, o sistema de moagem apresenta
avancos nos rendimentos (extracdo), devido ao uso da automacdo e
instrumentacdo, alcancando rendimento de 97,5% na extracdo. Ja o difusor teve
uma extracdo de 95%, porém, com aumento de 70% em sua capacidade de
moagem. A eficiéncia da caldeira foi de 58%, sendo necessario um excesso de 40%
de ar em relacéo ao ar estequiométrico.

Palavra-chave: Caldeira, Difusor, Extracdo, Geracéo de vapor e Usinas.
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ABSTRACT

The present work aims to compare the extraction of sucrose by the milling system
with the diffuser system. It is also intended to know the amount of bagasse produced
by the mill after the juice extraction and to determine the efficiency of the boilers. The
comparative analysis of the diffuser and the mill will be made in relation to the
grinding capacity and efficiency. The production process in a sugar and alcohol
industry involves many stages, with control procedures along the entire production
chain, making the sequence of operations very complex. The current trend towards
new industrial plants and the application of modern technological concepts has been
responsible for the increased interest in the diffuser. Still predominant in the sector,
the milling system presents advances in yields (extraction) due to the use of
automation and instrumentation, reaching a yield of 97.5% in extraction. The diffuser
had a 95% extraction, however, with a 70% increase in its grinding capacity. The
efficiency of the boiler was 58%, requiring an excess of 40% air over stoichiometric
air.

Keyword: Boiler, Diffuser, Extraction, Steam Generation and Power Plants.
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1 INTRODUCAO

A cana-de-acUcar € uma planta que pertence ao género Saccharum. Existem
pelo menos seis espécies do género, sendo a cana-de-acUcar cultivada, um hibrido
multiespecifico, de designacdo “Saccharum spp.”. As espécies de cana-de-acucar
sao provenientes do sudeste Asiatico, pertencente a familia Poaceae, representada
pelo milho, sorgo, arroz e muitas outras gramas. E uma das culturas agricolas mais
importantes do mundo tropical, gerando milhares de empregos diretos e indiretos,
sendo uma importante fonte de renda e desenvolvimento. Considerada a principal
matéria-prima para a fabricacdo de acgucar e etanol no Brasil, 0 setor sucroalcooleiro
brasileiro despertou o interesse de diversos paises, principalmente pelo baixo custo
de producéo. Este ultimo tem sido cada vez mais importado por nacgdes de primeiro
mundo, que visam reduzir a emissao de poluentes na atmosfera e a dependéncia de
combustiveis fosseis. (LEMOS; CASTRO, 2010)

De acordo com Braskem (2018), a cultura da cana-de-acgucar € considerada
como um exemplo renovavel e versatil, sendo utilizada como fonte de energia limpa
e matéria-prima de diversos produtos. Com a adoc¢do pelo setor sucroalcooleiro de
novas tecnologias e a modernizacdo das 430 usinas em operacao pelo pais, desde
o plantio até a producao de acucar, etanol e bioeletricidade, o setor segue fortalecido
e reconhecido mundialmente por seu pioneirismo e sua eficiéncia produtiva.

Segundo dados da Unido de Industria de Cana de Aclcar — UNICA (ano), o
Brasil ocupa hoje o primeiro lugar no ranking em producdo mundial de cana-de-
acucar, tendo produzido 651.841 toneladas na safra 2016/2017. Sua producdo se
concentra na regiao Centro-Sul, onde dados finais da safra 2017/2018, indicaram
uma moagem de 596,31 milhdes de toneladas, correspondente ao periodo de 1° de
abril de 2017 a 31 de marco de 2018. Esta producdo apresentou uma ligeira retracao
de 1,78% em relacdo a quantidade produzida na safra de 2016/2017, onde foram
processadas na ocasido 607,14 milhdes de toneladas. (UNICA, 2018)

O processo produtivo em uma industria sucroalcooleira envolve um grande
namero de etapas e equipamentos, requerendo varios procedimentos de controle ao
longo de toda a cadeia produtiva, 0 que torna a sequéncia das operagbes muito
complexa. Torna-se mais eficiente quanto maior for a eficacia das diversas

operacoes realizadas no sistema produtivo industrial.



Varias alternativas de substituicdo por energias renovaveis e mais baratas
foram postas para os diversos setores industriais. E nesse contexto, a utilizagéo do
bagaco de cana como insumo energético passou a ser uma alternativa para 0s
diversos setores das mais diversas industrias no Brasil.

O bagaco de cana obtido na producdo de etanol e agucar foi ha alguns anos
atréds, tratado como residuo industrial, sendo vendido a outras empresas,
principalmente as de sucos citricos ou incinerado nas préprias unidades industriais
objetivando a geracédo de vapor.

No entanto, com a necessidade de reducdo de custos de producdo no setor
sucroalcooleiro, o bagaco comecou a ser tratado como subproduto, apresentando
varias aplicacGes industriais, sendo a principal 0 seu uso como insumo energetico.
Dessa forma, priorizou a necessidade de reforcar o enfoque de conservacdo de
energia visando o aumento do excedente de bagaco liberado apds o processo de
moagem da cana de agucar, seja ele realizado por moendas ou difusores.

Por medidas de conservacdo consideram-se aquelas que reduzem o
consumo especifico global de energia da planta, através de alteracfes no processo
ou em equipamentos e sistemas, evitando, muitas vezes, perdas pela nao
constatacdo no trabalho diario junto a instalacdo ou pelo desconhecimento do
potencial de economia que representam. Teoricamente, qualquer fluxo que sai do
processo com temperatura acima do ambiente pode ser classificado como perda de
energia.

Essas medidas de conservacdo podem ser simples e demandarem
investimentos reduzidos como aperfeicoar rotinas de manutencdo e regulagem de
equipamentos, melhorar isolamento em linhas e tanques, vedar vazamentos de
vapor ou, ainda envolver substituicbes de equipamentos e alteracbes de processo, 0
que requer altos investimentos, estudos e delicadas decisbes empresariais

baseadas em avalia¢gées econémicas das inovacdes propostas. (IPT, 1990).



2 OBJETIVOS

2.1 OBJETIVO GERAL

Analisar, de forma comparativa, os equipamentos de extracdo do caldo de
cana, difusor e moenda, com relacdo a capacidade de moagem e eficiéncia.
Determinar a quantidade de bagaco gerada na moagem da cana-de-agucar e com
isso, calcular a quantidade de ar estequiométrica para queima do bagaco e também,
a eficiéncia energética da caldeira aquatubular, através do balanco de massa e

energia em ambos 0s equipamentos.

2.2 OBJETIVOS ESPECIFICOS

» Determinar a quantidade de bagaco gerada durante o processo de extracao
do caldo de cana de agucar;

» Calcular a quantidade de ar necessaria para a queima total do bagaco nas
caldeiras;

» Analisar de forma comparativa 0s equipamentos de extracdo do caldo de
cana, difusor e a moenda, com relacéo a capacidade de moagem e eficiéncia;

» Calcular a quantidade de bagaco de alimentacdo da caldeira;



3 FUNDAMENTACAO TEORICA

3.1 CARACTERISTICAS DA CANA-DE-ACUCAR

A cana-de-acucar, do ponto de vista da utilizacdo industrial, é constituida de
fibra e caldo, onde o caldo constitui a matéria-prima real e a fibra gera o bagaco, que
posteriormente é enviado as caldeiras com a finalidade de geracao de vapor.

O processamento da cana-de-agucar, em sua totalidade, envolve uma grande
quantidade e etapas. A Figura 1 apresenta o fluxograma de producéo do acucar e do
etanol.

Figura 1: Fluxograma da producédo de agucar e etanol.
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Fonte: LEMOS, CASTRO 2010.

Segundo Prati e Camargo (2008), o caldo de cana é constituido por agua (75-
82%) e solidos totais dissolvidos (18-25%), como os acgucares, tais como sacarose
(14,5 -23,5%), glucose (0,2-1,0%) e frutose (0,0-0,5%), e 0s ndo agucares organicos
(0,8-1,5%) e inorganicos (0,2-0,7%).



Por outro lado, a fibra € todo o material insolivel em &gua, que fornece a

quantidade de bagaco necesséria ao equilibrio térmico da industria.

3.2 PROCESSAMENTO DA CANA-DE-ACUCAR

Com a chegada da cana-de-acucar na usina, procede-se com a primeira
etapa do ponto de vista industrial, que é a pesagem e analise da matéria prima,
importante para o controle e eficiéncia da industria, sendo um parametro essencial
ao pagamento dos fornecedores. Em seguida, a cana-de-aclUcar segue para 0O
descarregamento em um sistema de guincho hylo, onde é transferida da carroceria
dos caminhfes para a mesa alimentadora, iniciando o processo de preparo e
extracédo do caldo.

No preparo, a cana-de-acUcar é picada através das facas rotativas e
desfibrada pelos martelos desfibradores, incrementando a capacidade das moendas
pelo aumento da densidade da massa de alimentacdo, tornando-a compacta e
homogénea. Esse processo é quantificado através do indice de preparo e deve estar
em torno de 90% de células abertas para a extracdo do caldo pelas moendas (IPT,
1990).

Segundo o0 mesmo autor, as moendas sdo formadas por unidades
esmagadoras, constituidas basicamente, por ternos, compostos de quatro cilindros
(rolos), onde trés giram no sentido horario e um no sentido anti-horario, fazendo a
cana desfibrada passar entre eles e sofrer sucessivos esmagamentos, formando um
tandem de moendas (ternos). Atualmente as moendas sdo compostas de 4 a 7
ternos, sendo maior a extracdo e moagem quanto maior o numero de ternos.

Para se alcancar uma boa extracdo, deve-se extrair no primeiro terno uma
faixa de 50 a 70%, sendo o bagaco conduzido aos demais ternos de moenda, onde
€ completada a extracdo devido a adicdo de agua de embebicdo (LEMOS;
CASTRO, 2010).

Atualmente utiliza-se a embebicdo composta, onde a agua € adicionada ao
bagaco antes de entrar no Ultimo terno e a extracdo proveniente deste retorna
sucessivamente aos ternos anteriores, até o segundo terno. A extracdo do primeiro
terno é totalmente direcionada para a fabricacdo de acUcar, enquanto que a

extracdo do segundo terno, composta de caldo e agua de embebicédo, é totalmente



enviada para a producgéo de etanol.

Outra forma de extracdo do caldo da cana-de-acgUcar, recentemente bastante
empregada, € o difusor, onde o0 processo de extracdo do caldo ocorre
exclusivamente por um processo de lavagem repetitiva, passando por diluicdo para
a solucdo de menor concentracdo. A extracdo efetua-se gracas a ruptura das
células, onde estd a sacarose, e a lavagem destas com agua ou caldo extraido
(embebicéao).

Apoés o processo de extracdo do caldo, o bagaco residual com umidade em
torno de 50%, € enviado através de esteiras de borracha para as caldeiras, onde
ocorre a queima do mesmo com a finalidade de geracdo de vapor. O bagaco
excedente é enviado e estocado nos patios, sendo utilizado em eventuais paradas
das moedas e durante a entressafra.

O caldo destinado a producdo de aclUcar é primeiramente peneirado, na
maioria dos casos, por peneiras rotativas e em seguida sofre uma pasteurizagao,
aguecendo-o a 105°C e resfriando-o rapidamente a 32°C. Em seguida, comeca o
tratamento quimico do caldo, que € basicamente, a passagem em contracorrente do
caldo com o gas sulfuroso produzido na coluna de sulfitacdo com a queima do
enxofre. Posteriormente, ocorre a adicdo (hidroxido de calcio) comumente chamado
de leite de cal Ca(OH)2, para correcdo do pH e outros auxiliares da clarificacao,
aguecimento e decantacao (IPT, 1990).

O tratamento do caldo enviado a producédo de etanol, consiste basicamente
em peneiramento, aquecimento e resfriamento. Em seguida, o caldo segue para a
fermentacdo, onde tem seu grau Brix corrigido, utilizando o mel residual da
fabricacdo de acUcar ou xarope proveniente dos evaporadores.

Na fermentacao, ocorre a conversao dos agucares em etanol, gas carbdnico e
energia devido a acdo enzimatica das leveduras, etapa realizada em grandes
tanques conhecidos como dornas de fermentacéo, de forma descontinua. Esta etapa
dura em torno de 8 a 12 horas, e apds seu término, a mistura denominada de mosto
sofre uma centrifugacdo, com a finalidade de reaproveitar as leveduras. A mistura
extraida da centrifugacédo € basicamente agua e etanol, que em seguida € separada
nas torres de destilacdo, onde tem-se como subprodutos, a vinhaca e o Oleo fusel e
o0 etanol anidro ou hidratado, que sao enviados aos tanques de armazenagem
(PAYNE, 1989).

O caldo proveniente da producdo de acucar apds ser decantado, segue para



os evaporadores. Esta etapa tem como objetivo retirar a agua contida no caldo, em
torno de 75%, concentrando o caldo clarificado até 65° Brix. A evaporacao é
realizada em evaporadores de multiplos efeitos, sendo o vapor da ebulicdo do caldo
de um corpo € usado como fonte de calor para o corpo seguinte. Isto pode ser
realizado pela reducao da pressao no segundo corpo, de modo a reduzir o ponto de
ebulicdo. Em um arranjo em série, ou multiplo efeito, o Principio de Rillieux
estabelece que uma unidade de vapor evapore tantas unidades de agua quantos
forem os corpos ou efeitos. Ao final do processo de evaporacao, obtém-se o xarope
com composicado em torno de 60% de sacarose, 7% de impurezas e 33% de agua,
devido a sua viscosidade tdo elevada que ndo pode ser mais concentrado em
evaporadores comuns (PAYNE, 1989).

A solucéo para este problema é a utilizacdo de tachos a vacuo, denominados
cozedores, que operam por batelada e permitem alcancar maiores concentracdes do
xarope, gque juntamente com os cristais formados, passa a se denominar massa
cozida. Essa massa é resfriada em cristalizadores e descarregada nas centrifugas,
onde ocorre a separacdo dos cristais, que apoOs passar pelos secadores, sdo

ensacados ou armazenados nos barracdes (LEMOS; CASTRO, 2010).

3.3 GERACAO DE VAPOR

A geracdo de vapor tem essencial importancia para as indastrias e no setor
sucroenergético, isso nao é diferente. Porém, com uma ligeira vantagem em relacao
as outras industrias, elas se beneficiam do fato do combustivel, ser o bagaco,
material resultante da etapa de moagem da cana-de-acucar (GARCIA, 2017). Por
muitos anos, o bagaco resultante do processamento da cana-de-agucar foi tratado
como um residuo a ser descartado.

Com o surgimento de novas tecnologias, as novas usinas tém-se
modernizado, instalando equipamentos movidos a eletricidade, automatizando seus
processos e gerando energia elétrica. Porém, na grande maioria das usinas ja
instaladas, a maioria dos equipamentos e turbinas é movida a vapor, como pode ser
demonstrado seu ciclo na Figura 2. Neste ciclo, o bagaco ao sair das moendas,

segue diretamente para a fornalha das caldeiras. Em geral, as caldeiras mais



utilizadas sao do tipo fornalha ferradura, e as mais recentes do tipo grelha

basculante e grelha inclinada (IPT, 1990)

Figura 2: Esquema geral do ciclo de vapor comumente empregado nas usinas.
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Fonte: Elabora do pelo autor, adaptado IPT (1990), 2018.

3.4 MOENDA

7

A moagem € basicamente um exercicio de separacdo de materiais, a
extracdo do acucar, ou melhor, dos sélidos soluveis da cana-de-agucar pode ser
realizada por meio de sucessivas prensagens do bagaco desfibrado entre os rolos
das moendas, cada um formado por 3 cilindros dispostos de tal modo que a unido de
seus centros forma um tridngulo praticamente isésceles. Os cilindros inferiores tém
seus eixos fixos e giram no mesmo sentido. O cilindro superior tem a posicao de seu
eixo controlada por um regulador de presséo hidraulico, girando em sentido contrario
ao dos inferiores.

Atualmente, com a incorporagéo ao terno do rolo de entrada, o colchédo de

cana sofre uma compressao prévia para facilitar a extracdo, realizando uma



alimentacao forcada (IPT, 1990). Na Figura 3 é apresentada a disposi¢cao dos rolos

no terno.

Figura 3: Posicao dos rolos no terno de moendas.
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Fonte: LEMOS 2010.

Ao passar entre os rolos, a cana desfibrada é conduzida sobre uma
bagaceira até o rolo de saida, sendo extraido o caldo, resultando no bagaco seco.
Os rolos sdo acionados por pinhdo do rolo superior, acionado por uma turbina e um
sistema de engrenagens redutoras. A cana € conduzida de um terno a outro através
de esteiras intermediarias. As esteiras geralmente sao do tipo de taliscas de arraste,
que conduzem a cana até o chute-donelly do préximo terno. A Figura 4 mostra o

sistema de uma esteira de arraste intermediaria.
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Figura 4: Esteira de arraste.
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Fonte: LEMOS 2010.

PAYNE 1989, afirma que somente pela pressao € impossivel expelir mais do
que 90% do caldo contido nas fibras, pois, a certo ponto, as partes sélidas e liquidas
coalescem essencialmente numa s6 quantidade de massa expelida. Portanto, para
aumentar a extracdo de sacarose, realiza-se adicdo de agua a cana-de-acucar,
processo chamado de embebicdo, uma vez que o bagaco resultante ainda retém
certa quantidade de caldo por capilaridade ou em células que escaparam ao
esmagamento. Adicionando-se certa quantidade de agua ao bagaco, esse caldo
residual fica diluido, podendo ser extraido em nova moagem. A umidade final do
bagaco permanece a mesma, ocorrendo simplesmente a substituicdo do caldo
original pela 4gua adicionada.

A agua de embebicdo é adicionada no ultimo terno e o caldo diluido sofre
totalmente, um retorno para de novo embeber o bagago esmagado no terno anterior

e assim sucessivamente até o segundo terno de acordo com a Figura 5 abaixo:
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Figura 5: Sistema de embebicdo composta.
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Fonte: LEMOS 2010.

No primeiro terno, o caldo extraido é denominado de caldo priméario e no
segundo terno, secundario. A quantidade de agua de embebicédo que se aplica varia
de acordo com a regido da usina, com a capacidade da moenda, com a
caracteristica da cana-de-acucar, sobretudo seu conteudo de fibra.

A quantidade de fibra é um parametro dificil de ser medido, por isso
geralmente aplica-se de 25 a 30% de agua contra o peso total da cana (Embebicéo
% cana). A temperatura da agua de embebicdo é um parametro importante para a
eficiéncia da moagem (RIBEIRO 1999). Tradicionalmente, empregava-se agua a
temperatura ambiente para embebicao, porém, atualmente observa-se nas unidades

industriais, o0 emprego de agua quente (até 80°C).

3.4.1 indices de eficiéncia da moagem

o Para cada 1% de matéria (mineral ou vegetal) que entra na usina, se
perde 1,5 kg de acucar por tonelada de cana moida;

o O indice de rupturas de células define o resultado do preparo de cana.
Até 90% é aceitavel,

o A extracdo no primeiro terno deve ser de 50 a 70%;

o A umidade do bagaco deve ser de 48 a 50%;
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o A pol do bagaco na saida do ultimo terno dever ser o mais baixo
possivel, sem afetar outros parametros da fabrica. A pol do bagaco até 1,5 é
aceitavel,

o A extracdo do caldo deve ser a maior possivel. A média de extracao
para uma moenda € 96%;

o Limpeza das moendas, mantendo um perfeito estado de assepsia da
area, fazendo desinfeccdo com agua quente, vapor ou produtos quimicos (RIBEIRO
1999).

3.4.2 Operacao

A operacdo eficiente de uma secdo de moagem exige a regulagem das
aberturas apropriadas para cada terno; controle estrito das variaveis operacionais,
das quais as principais séo: peso de fibra por hora, velocidade periférica dos rolos,

carga hidraulica e embebicao; e finalmente, boa manutencao.

3.4.3 Regulagem da moenda

A regulagem da moenda requer trés medidas: a abertura entre o rolo superior
e 0 de entrada, a abertura entre o rolo superior e 0 de saida, e a abertura entre o
rolo superior e a bagaceira. O peso da fibra que passa pela moenda na unidade de
tempo constitui a base de calculo para a regulagem apropriada. Os conceitos abaixo
sdo usados para chegar-se a regulagem inicial. Ao longo da operacdo, mudancas
das condigfes iniciais tornando-se em geral necessarias devido a muitas variaveis

desconhecidas envolvidas.
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3.4.4 Abertura de trabalho

A abertura em trabalho é a distancia média entre os rolos medida no plano
axial comum. E calculada a partir do diametro médio dos dois rolos, que por sua vez
€ o didmetro médio entre a crista e o fundo do friso. Um valor fixo é adicionado a
abertura medida, para permitir o levantamento do rolo superior ao flutuar em

operacdo a uma carga de fibra calculada.

3.4.5 Relacédo de aberturas

E a relagcdo entre as aberturas de entrada e saida. Baseia-se na abertura
calculada em trabalho do rolo de saida, que € determinada pela taxa de fibra,
tamanho dos rolos, velocidade dos rolos e conteddo de fibra do bagaco

descarregado.

3.4.6 Controle

Os numeros bésicos no controle de uma moenda séo os da pol, da umidade e
da fibra no bagaco final. A rigor, eles fornecem apenas o resultado global. Torna-se
importante conhecer o desempenho dos ternos individuais, o que requer a analise
do bagaco de cada terno. Todavia, constantes variacdes na fibra devido a impurezas
tornam tais numeros de pouco valor, a ndo ser que sejam tomados em base
estatistica significante. Portanto, eles ndo séo justificaveis do ponto de vista
econbmico. Em resultado, as regulagens da moenda sdo estimadas e, a seguir,

ajustadas com base na experiéncia (PAYNE, 1989).
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3.4.7 Célculo de extracédo

A extracdo relativa dos rolos de entrada e saida podem também ser
calculados pelos dados da curva de °Brix e para que se possa analisar cada terno
de moagem individualmente, utiliza-se o método do retangulo, como mostra o
exemplo abaixo:

Tabela 1: Valores de referéncia do °Brix

indice °Brix refratométrico
Rolo de entrada 2,0
Rolo de saida 4,0
Caldo total 2,5

Fonte: PAYNE 1989.

Calculando-se pelo método do retangulo:

2,0 1.5
2.5
4,0 0.5
2,0
%Er = (1,5 / 2,0) x 100 (1)

%Er = 75%
% Er é a porcentagem extraida pelo rolo.

Portanto, 75% do caldo foram extraidos pelo rolo de entrada e 25% pelo rolo
de saida. Segundo Payne (1989), tais numeros indicariam um bom desempenho do
terno.

Outra forma de calcular a extracdo é pelo valor da ART, de acordo com a

equacgao 1 a sequir:



15

E={A-[(B/C)xD]/A}x100 2
Onde:

A = ART % Cana

B = Fibra da cana

C = Fibra do bagaco

D = ART % bagaco

E = % Extracdo

3.5 DIFUSOR

O difusor é, na realidade, um lixiviador de cana. Os dois processos funcionam de
maneira a separar o caldo da fibra, onde o difusor realiza duas operacoes:

- Difusdo: separacéo por osmose, relativa apenas as células ndo rompidas da cana,
aproximadamente 3%;

- Lixiviacao: arraste sucessivo pela agua da sacarose e das impurezas contidas nas
células abertas.

No verdadeiro processo de difuséo, aplicado por exemplo no processamento
da beterraba, a elevada temperatura da operacdo promove uma quebra quimica das
membranas das células, que contém a solucéo rica em sacarose, aumentando sua
permeabilidade, e permitindo que a sacarose passe através da membrana na
direcdo da solucdo com menor concentracao (transferéncia de massa por diferenca
de concentracdo). No caso da cana-de-acUcar, as células que contém a sacarose
sdo completamente insensiveis a temperatura, de maneira que, no difusor a
sacarose é extraida exclusivamente por um processo de lavagem repetitiva,
passando por diluicdo para a solugcdo de menor concentracdo (BASTOS NETO,

2010). Na Figura 6 apresentada abaixo segue a ilustracdo de um modelo de difusor.
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Figura 6: Difusor para a extracdo do caldo de cana-de-acucar

Nos difusores, a sacarose é extraida em contracorrente com caldo diluido e

agua. A maioria das leis da difusdo osmotica aplica-se a lixiviacdo, sendo que
apenas os coeficientes de tempo e eficiéncia mudam. A extracdo depende muito da
proporcao de células rompidas, efetuadas no preparo da cana, e da possibilidade de
acesso do liquido de extracdo a estas células. Segundo Peter Rein (2006), ndo ha
uma taxa de embebicdo minima ou maxima, pois esta define o tamanho do difusor.
Para altas taxas de embebicéo utiliza-se um difusor de tamanho menor. Essa taxa
de embebicdo depende também da porcentagem de fibra da cana-de-aclcar. A
Figura 7 apresenta um esquema simplificado do sistema de embebic&o do difusor.

Figura 7: Sistema de embebic&o do difusor.

embebicao

Fonte: BASTOS NETO, 2010.
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A agua de embebicéo € alimentada na parte final do difusor, préximo da saida
0 bagaco, a uma temperatura entre 75 e 90°C. Um aquecedor por contato direto com
vapor controlado automaticamente, permite manter a adequada temperatura da
agua. A agua de embebicdo €, a seguir, enviada a uma canaleta transversal que
cobre toda a largura do difusor, sendo e-é uniformemente distribuida sobre o colchao
de bagaco. A agua percola através das fibras, passa pela chapas perfuradas e é
recolhida no captador de caldo, para facilitar a passagem da sacarose da solugéo
rica para a pobre. A circulacdo dos caldos é feita em contracorrente com o bagaco,
permitindo assim a manutencdo de um diferencial de concentracdo entre as
solugdes praticamente constantes ao longo do difusor. Desta forma, a concentragéo
do caldo aumenta gradualmente, até atingir seu maximo no captador situado junto a
entrada da cana no difusor, de onde é bombeado para peneiramento e dai para o
processo. Analogamente, o bagaco que segue em direcdo a parte final do difusor
tem sua concentragdo de sacarose diminuida gradualmente (BASTOS NETO, 2010).

3.5.1 Caracteristicas e funcionamento do difusor

O difusor horizontal é constituido por um gameldo (caixa em chapa de aco
receptora de cana desfibrada) de largura e comprimento relativos a sua capacidade,
contendo um transportador horizontal de cana desfibrada, tracionado por linhas de
correntes forjadas de passo 10”, acionadas por um motor de corrente continua.

A camada de cana-de-acucar desfibrada sobre o transportador, varia entre 1
a 1,60 m. Durante todo o trajeto do comec¢o ao fim do gameldo, esta camada de
cana desfibrada é abundantemente regada com liquido de extracdo (caldo). Por
baixo da camada de cana desfibrada, o fundo do gameldo é formado por 16
captadores justapostos, que sao caixas com formato semicilindrico, as quais
recebem o caldo que atravessou a camada de cana. Com efeito, o estrado do
transportador de cana é formado por uma tela em aco inoxidavel, que deixa passar o
caldo para os captadores. Uma bomba toma novamente o caldo retido no captador e
0 envia ao distribuidor de caldo seguinte, colocado acima do captador precedente
servindo como caldo de embebic&o, sendo retido no captador de entrada de cana. O

caldo misto sera enviado para fabricacdo de acucar e alcool.
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7

Na saida do difusor, o bagago é enviado a um sistema de secagem
constituido por um conjunto de rolos desaguadores e dois ternos de moenda. O
caldo diluido obtido nesse sistema retorna ao difusor, e também €& usado como
embebicdo. O bagaco final que sai do sistema de secagem contém em torno de 50%
de umidade e é transportado para queima nas caldeiras. A extracdo € efetuada com
caldos de embebicdo com temperatura em torno de 80°C e pH entre 6,0 e 8,0.

O tempo de retencdo dependera da velocidade do transporte principal do
difusor, e podera ser ajustada em funcdo da qualidade e da capacidade da cana
alimentada no equipamento:

. Tempo de retencdo da cana: cerca de 60 minutos;

o Tempo de reten¢ao do caldo de cana: cerca de 20 minutos.

Um difusor dimensionado para uma capacidade nominal de 500 toneladas
métricas de cana-de-acucar por hora, tem seu desempenho esta baseado na

seguinte performance técnica, como mostra a tabela 2:

Tabela 2: Performance Técnica do Difusor

Extracdo da Pol =2 97,5
Embebicéo 300% fibra
Fibra da cana 13%
Pol na cana 14,5%
indice de preparo 90%

Fonte: Usina Guarani, 2010.

3.5.2 Aplicagdes do difusor

A instalacéo de um difusor pode ser justificada nos seguintes casos:

- Instalagéo de uma planta nova para a producéo de agucar, etanol ou ambos;
- Ampliacdo ou modernizacdo de fabricas existentes, onde seja previsto um alto
investimento com moendas ou para aumento da poténcia das transmissdes

existentes;
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- Projetos de diversificacdo de usinas existentes, com cogeracdo, pois o reduzido
consumo de energia mecanica do sistema de difusdo deixa um excedente de vapor
Vivo que pode ser utilizado para a producdo de uma quantidade extra de energia nos
geradores elétricos (BASTOS NETO, 2010).

3.5.3 Melhorias realizadas no difusor

Segundo LEMOS 2010, para melhorar o desempenho do difusor, sua
eficiéncia e capacidade moagem/dia, foram feitas algumas adaptacoes.

A instalacdo de um medidor de brix na saida do captador semi A, fornece a
preciséo para o operador do brix do caldo misto ajudando a interferir na embebigéo,
minimizando o impacto da variagcdo da ART mantendo a extracao estavel e também
o brix do mosto desejado para a fermentacéo.

O difusor necessita de uma camada de cana desfibrada uniforme no seu
interior (na prética esse valor é de 1,5 m), para que se possa extrair 0 seu maximo,
sem afetar a capacidade diaria de moagem. A instalacdo de uma balanca eletrénica
na esteira de borracha antes do difusor, possibilita ao operador estabelecer o SP
(set point) da tonelada/h desejada e assim passando para o controle automatico.

Essa balanca € interligada com o apalpador do difusor para minimizar o
impacto da diferenca de densidade da cana. Se a fibra € alterada, aumenta o seu
volume, e o0 apalpador detecta essa variacdo, enviando um sinal para a balanca
fazer a correcdo instantanea. Desta forma, ajuda a manter a moagem estavel,
evitando as “buchas” (parada na moagem), melhorando o aproveitamento industrial,
ou melhor, a extracéo do caldo.

Para melhorar a percolacdo do caldo para os captadores, foram instaladas
caixas na lateral do difusor, pois em dias que a cana esta com muita terra e palha,
melhoram a eficiéncia na extracao.

Outra melhoria adaptada foi o rodo de borracha nas taliscas do difusor. Esses
rodos raspam o fundo do difusor, limpando os furos da tela, facilitando a percolacéo,

aumentando a passagem do liquido pelos furos da tela.
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4 METODOLOGIA

O presente trabalho foi elaborado apos a coleta de dados e informacdes de
operacdo de equipamentos de extrema importancia na industria sucroenergética: a
moenda, o difusor e a caldeira.

Na moenda e no difusor, inicialmente foi realizado um estudo comparativo
entre ambos e indicada algumas melhorias realizadas. Posteriormente, foi realizado
um balanco de massa nos ternos de moagem, com a finalidade de encontrar o valor
da quantidade de bagaco gerado e outros parametros importantes para um bom
desempenho da extracdo da sacarose a partir da cana-de-acucar.

ApOs a andlise no setor de moagem, iniciou-se a coleta de dados e
informagdes referente ao bagaco gerado na moenda, onde foi conhecida sua
composicdo quimica. De posse destas informacgdes, pode-se avaliar o processo de
gueima do bagaco, e assim, determinar a quantidade molar de seus constituintes.
Com estas informacdes foi possivel determinar a quantidade estequiométrica de ar
necessaria para a queima do bagaco no forno da caldeira, sendo atribuido a essa
guantidade uma porcentagem em excesso. Em seguida, buscou-se na literatura uma
metodologia de calculos e equacdes para se determinar a eficiéncia da caldeira. O
balanco de energia para uma caldeira operando em regime permanente pode ser

descrito conforme a equacéao 2 (IPT 1990):

Qf=Qu+P (3)
Onde:
Qf: Energia fornecida a caldeira por unidade de tempo (kJ/h);
Qu: Energia util absorvida pelo fluido de trabalho por unidade de tempo (kJ/h);
P: Energia perdida por unidade de tempo (kJ/h);

A equacdo 3 é utilizada para o calculo da eficiéncia da caldeira pelo método

direto:

e =Qu/Qf (4)

A equacao anterior também pode ser escrita conforme a equacéao 4:
e=1-P/Qf (5)



21

Essa equacédo é a utilizada para a determinacdo da eficiéncia pelo chamado
método indireto.

Com base no volume de controle preestabelecido para o célculo da eficiéncia
da caldeira, a energia util fornecida e as perdas também podem ser escritas da

seguinte forma:

Qf =mc X gf (6)
Qu =mc X qu (7)
P=mcxp (8)

Onde:

mc = vazao em massa de combustivel, base umida (kg combustivel amido /h);

gf = energia fornecida por unidade de massa de combustivel (kJ/kg de
combustivel imido);

gu = energia util por unidade de massa de combustivel (kJ/kg de combustivel
amido);

p = energia perdida por unidade de massa de combustivel (kJ/kg de
combustivel tmido);

Assim, as equacbes 3 e 4 podem ser expressas pelas equacdes 8 e 9,

respectivamente:

€=qu/gf 9)
e=1-qu/qgf (20)

A equacao que calcula a energia util por unidade de massa de combustivel

aparece na equacéo 10 a seguir:
qu =mv X (hv—ha) / mc (11)

Onde:

mv = vazao em massa de vapor gerado, fornecido ao processo (néo inclui o
vapor gerado utilizado em sopradores de fuligem) (kg/h);

hv = entalpia especifica do vapor na pressdo e temperatura em que é gerado
(kI/kg);
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ha = entalpia especifica da agua de alimentacao da caldeira (kJ/kQ);
mc = vazao em massa de combustivel em base Umida (kg combustivel tmido/h);
A parcela referente a entalpia especifica da agua de alimentacao da caldeira

(ha) pode ainda ser expressa pela equacéo 11:

ha = 4,19 x Ta; (12)
Ta = temperatura da agua de alimentacéao (°C);

4,19 = valor pratico adotado para o calor especifico da agua (kJ/kg).

A equacdo que calcula a energia fornecida por unidade de massa de
combustivel é fornecida pela equacédo 12:

gf = cpc X (Tc — Tref) + mar seco X (cpar + W X cpv) X (Tar — Tref) + PCSu (13)

Onde:

cpc = calor especifico médio do combustivel entre a temperatura de entrada e
a temperatura de referéncia (kJ/kg°C);

Tc = temperatura do combustivel na entrada da caldeira (°C);

Tref = temperatura de referéncia adotada (°C);

Mmar seco = massa de oxigénio necessaria (kg ar/kg combustivel amido);

cpar = calor especifico médio do ar entre a temperatura Tar e a temperatura de
referéncia (kJ/kg°C);

Tar = temperatura do ar de combustdo na entrada (°C);

W = umidade absoluta do ar de combustéo na entrada (kgagua/kgar seco);

PCSu = poder calorifico superior do combustivel, base Umida (kJ/kg combustivel
amido);

cpv = calor especifico médio do vapor d’agua do ar entre a temperatura Tare a

temperatura referéncia (kJ/kg°C).

4.1 Método direto

De acordo com as equacdes 8, 10 e 11, a eficiéncia pelo método direto é

calculada pela equagéo 13 a sequir:
ed = mv.(hv-ha) / mc.qf (24)
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Onde:

ed: Célculo da eficiéncia da caldeira pelo método direto.

4.2 Método indireto

O método indireto baseia-se na determinacao, ou avaliacdo, de cada uma das
parcelas das perdas de energia através da superficie de controle. A perda por
unidade de massa de combustivel serd a somatodria de cada perda especifica.
Obtidas cada uma das parcelas ou entalpias associadas aos fluxos que deixam o

volume de controle, a eficiéncia pode ser calculada pela equacéo 14:

€i=1—[(pgs+ pa+ pns + pco + ppt + pp + pmr + ptc)/qf] + prc/100 (15)

Onde:

ei: eficiéncia da caldeira calculada pelo método indireto;

pgs: entalpia associada aos gases secos na chaminé (kJ/kg);

pa: entalpia associada ao vapor d’agua na chaminé proveniente da combustdo do
hidrogénio, da umidade do combustivel e da umidade do ar, base PCSu (kJ/kg);

pns: entalpia associada ao vapor d’agua na chaminé proveniente dos sopradores de
fuligem (kJ/kg);

pco: entalpia associada a presenca de CO (mondéxido de carbono) nos gases de
chaminé (kJ/kg);

ppt: entalpia associada ao material particulado na chaminé (kJ/kg);

pmr: entalpia associada exclusivamente a presenca de combustivel no material
retirado (kJ/kg);

ptc: entalpia associada ao material retirado do cinzeiro (calor sensivel) (kJ/kg);

prc: perdas por radiacdo e convecgao (%);

gf: energia fornecida, calculado segundo a equacgéo 11 (kJ/kg).
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5 JUSTIFICATIVAS

O setor sucroenergético necessita de uma demanda muito grande de geracao
de vapor, pois é utilizado em todas as etapas de producdo e na geracao de energia
elétrica. Diante disto, as caldeiras se tornam equipamentos de extrema importancia
e sua eficiéncia deve ser conhecida. Outro parametro é a quantidade de ar
necessario para que todo o bagaco alimentado seja consumido, evitando problemas
na distribuicdo do vapor ao restante da fabrica, bem como o desperdico do bagaco
utilizado na caldeira.

Nas moendas, os balancos de massa proporcionam o conhecimento de
variaveis de operacao, sendo possivel detectar possiveis falhas, seja na regulagem,
operacao ou defeito do equipamento. Diante de todas essas informacdes, é possivel
ter uma visao bem ampla de todo o processo.
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6. DISCUSSAO DOS RESULTADOS

6.1 AVALIACAO DOS DADOS OBTIDOS NA MOENDA E NO DIFUSOR

Os adeptos ao difusor garantem uma ligeira vantagem em relagdo a moenda,
atingindo indices médios entre 97,5 e 98% na extracdo. Ja os que utilizam a moenda
garantem que, utilizando seis ternos, pode-se chegar a valores préximos de 98%,
em determinadas ocasides (JORNAL DA CANA, 2010).

Mas no Brasil, o que se vé entre as unidades sucroalcooleiras, € que hd uma
preferéncia entre moer mais do que extrair. Com a extracdo otimizada, € possivel
ganhar em uma mesma safra 1 ou 2%. Mas comparando a moagem em um mesmo
ano é possivel se obter um ganho de 20 a 40% (JORNAL DA CANA, 2010).

A moenda avaliada possui seis ternos de 37x66 polegadas, apresentando
altos indices de extracéo, ficando na média com 97,5%, mas em certas ocasifes a
extracdo diaria atinge valores acima de 98%. O difusor, com a moagem aumentada
em 70% da sua capacidade total (passando de 4.000 ton/dia para 6.800 ton/dia),
teve uma média de extracdo 94,5%, atingindo picos de 95% em certos dias, o que
representa um bom valor, ja que moagem foi aumentada em 2.800 toneladas de
cana por dia.

Tais valores mostram que se pode obter bons indices de extracdo para

ambos 0s equipamentos, como desmonstra a Figura 8.



Figura 8: Extracao da pol.
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Fonte: LEMOS, 2010.

O teor de fibras € outro fator que interfere diretamente na capacidade de

moagem, pois quanto maior a fibra, mais sacarose é retida no bagaco. A Figura 9

mostra uma maior oscilagéo da fibra no difusor do que na moenda.

Figura 9: Porcentagem de fibra.
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Fonte: LEMOS, 2010.
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Essa variagdo da fibra, além de interferir diretamente na eficiéncia de

extragdo do difusor ou da moenda, consequentemente ir4 alterar a taxa de

embebicdo, que varia conforme altera a fibra, de acordo com a Figura 10.

Figura 10: Porcentagem de embebicgéo.
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Fonte: LEMOS, 2010.

O efeito desse aumento da fibra causa um aumento da % pol do bagaco e na

% de embebicédo no difusor, ja que a fibra da cana que entrou na moenda nao sofreu

grandes alteracdes, mantendo a taxa de embebicdo e a pol do bagaco durante a

operacao relativamente constante.
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Figura 11: Porcentagem da pol no bagaco.
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Fonte: LEMOS, 2010.

Em consequéncia dessa variacdo da fibra no difusor, ocorre também um
aumento na porcentagem de umidade do bagaco final, observado na Figura 12. Na
moenda n&do houve aumentos significativos da fibra, tornando o processo mais
estavel em relacdo a porcentagem de pol no bagaco, pol extraida e porcentagem de
embebicdo. Porém, na umidade do bagaco final foi visivel uma grande variacdo da

umidade.

Figura 12: Porcentagem da umidadae no bagaco.
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6.2 BALANCO DE MASSA REAL NA EXTRACAO DO CALDO POR TERNOS DE
MOENDA

Para a realizagcdo do balanco de massa foram utilizados dados reais do
sistema de moagem, como: a quantidade de cana processada por hora, % fibra da
cana, % pol da cana e as respectivas porcentagens de fibra e pol do bagaco
proveniente de cada terno. Os dados sdo obtidos através de analises realizadas
diariamente pelo laboratério industrial e laboratério de sacarose. Ja a quantidade de
cana processada por hora € quantificada através da diferenca entre os pesos dos

caminhdes carregados e vazios.

6.2.1 Introducéo ao balanco de massa

O estudo de um processo quimico, deve se basear em um conjunto de
analise e equacdes responsaveis pela descricdo do comportamento do sistema,
visando tomar as melhores decisdes em relacdo ao processo. Essas equacoes
podem ser obtidas com a aplicacdo de balancos materiais e energéticos, sujeitos
aos principios da conservacdo de massa e energia, respectivamente
(PERLINGERO, 2005).

O balanco de massa tem como principio a conservagcao da massa, sendo feito
através da quantificacdo de material que entra e deixa um sistema determinado por
uma fronteira, seja ela uma corrente, um equipamento ou processo. A aplicacao do
mesmo depende do problema a ser analisado, mas leva em consideracao o fato de
gue matéria ndo pode desaparecer e nem ser criada (JUNIOR, 2010).

Os processos na industria quimica podem e devem ser esquematizados em
diagramas de blocos, permitindo uma visdo global do processo. Os blocos
representam as operacoes fisicas ou quimicas dentro do sistema, ligados entre si
por setas, simbolizando o fluxo de matéria entre as diferentes operacdes (BATISTA,
PREVIDELI, 2015).

6.2.2 Célculos obtidos com o balan¢o de massa

O balanco de massa foi realizado em funcdo da moenda constituida por seis
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ternos, sendo extraido no primeiro terno o caldo primario e no segundo terno o caldo

secundério. Para cada terno foi realizado o balanco de massa e a partir das

informacdes obtidas, realizou-se o calculo no terno seguinte.

A necessidade dos célculos do balanco de massa do processo de extracao,

deve-se ao fato de se determinar a massa de bagaco que ir4 sair no final do

processo, ou seja, no 6° terno. Essa massa de bagaco que serd utilizada para

alimentar a caldeira e sera utilizada como base de calculo do balanco de massa,

para se determinar a eficiéncia da caldeira no processo. A figura 13 ilustra todo o

processo de moagem e suas variaveis.

Figura 13: Fluxograma dos ternos de moagem.
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Fonte: Elaborado pelo autor, 2019

6.2.2.1 Balanc¢o de massa global nos ternos de moagem:

%
X05: 49,0%
XpIJS 242%/ &' TERNO

Mb:?

XM 49.49%

Xpb: 2,39%

De acordo com a Figura 14 abaixo, podemos demonstrar as entradas e

saidas das correntes e assim, apresentar os calculos.

%
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Figura 14: Fluxogram do balan¢o de massa global dos ternos de moenda
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Fonte: Elaborado pelo autor, 2019

Balanco de massa global
Mc + Mw = Mcm1 + Mcm2 + Mb (16)

Balanco de massa global para o teor de fibras
Mc x Xf + Mw = Mcm1 + Mcm2 + Mb x Xfb a7
517,12ton/h x 0,145+ 0=0+0 + Mb . 0,4949
Mb = 151,51 ton/h

Balanco de massa global para o teor de pol
Mc x Xp + Mw = Mcm1 x Xpl + Mcm2 x Xp2 + Mb x Xfpb (18)

6.2.2.2 Calculo do balan¢o de massa no 1° Terno:

A seguir estdo apresentados os calculos do balanco de massa global e para

cada componente no 1° Terno do sistema de extracdo por moendas, conforme

demonstra a Figura 15 a seguir.



Figura 15: Fluxograma do balango de massa global no 1° Terno
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Fonte: Elaborado pelo autor, 2019

Balango de massa para o teor de fibras no 1° Terno
Mc x Xf = Mcm1 x 0 + Mb1 x Xfbl
517,12 ton/h x 0,145 =0 + Mbl x 0,297
Mb1 = 250,05 ton/h

Balango de massa global no 1° Terno
Mc = Mcm1 + Mbl

517,12 ton/h = Mcm1 + 250,05 ton/h
Mcml = 267,07 ton/h

Balanco de massa para o teor de pol no 1° Terno
Mc x Xp = Mcml x Xpl + Mb1 x Xpbl
517,12 ton/h x 0,123 = 267,07 ton/h x Xp1 + 250,05 ton/h x 0,0835
Xpl =0,1599
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(19)

(20)

(21)
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6.2.2.3 Caélculo do balan¢o de massa no 2° Terno:

A seguir estdo apresentados os calculos do balanco de massa global e para
cada componente no 2° Terno do sistema de extracdo por moendas, conforme

demonstra a Figura 16.

Figura 16: Fluxograma do balanco de massa global no 2° Terno
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Fonte: Elaborado pelo autor, 2019

Balango de massa global no 2° Terno
Mbl + Mcm3 = Mcm2 + Mb2 (22)

Balanco de Massa para o teor de Fibras no 2° Terno
Mb1l x Xf1 + Mcm3 = Mcm2 + Mb2 x Xfb2 (23)
250,05 ton/h x 0,297 =0 + 0 + Mb2 x 0,345
Mb2 = 215,26 ton/h

Do balango de massa global da equacéo 16 temos:
Mc + Mw = Mcm1 + Mcm2 + Mb
517,12 ton/h + 150 ton/h = 267,07 ton/h + Mcm2 + 151,51 ton/h
Mcm2 = 248,62 ton/h
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Do balango de massa global no 2° Terno da equagao 22 temos:
Mbl + Mcm3 = Mcm2 + Mb2
250,05 ton/h + Mcm3 = 248,62 ton/h + 215,26 ton/h
Mcm3 = 213,83 ton/h

Do balan¢o de massa global para o teor de pol, na equagéo 18 temos:
Mc x Xp + Mw = Mcm1 x Xpl + Mcm2 x Xp2 + Mb x Xfpb
517,12 ton/h x 0,123 + 0 = 267,07 ton/h x 0,1599 + 248,62 ton/h x Xp2 + 151, 51
ton/h x 0,0239
Xp2 = 0,0695

Balanco de massa para o teor de pol 2° Terno
Mbl . Xpbl + Mcm3 . Xm3 = Mcm2 . Xp2 + Mb2 . Xpb2 (Equacéo 24)
250,05 ton/h x 0,0835 + 213,83 ton/h x Xm3 = 248, 62 ton/h x 0,0695 + 215,26 ton/h
x 0,0659
Xm3 = 0,04960%

6.2.2.4 Calculo do balan¢co de massa no 3° Terno

A seguir estdo apresentados os calculos do balanco de massa global e para

cada componente no 3° Terno do sistema de extracdo por moendas, conforme

demonstra a Figura 17.
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Figura 17: Fluxograma do balango de massa global no 3° Terno
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Fonte: Elaborado pelo autor, 2019

Balanco de massa global para o 3° Terno
Mb2 + Mcm4 = Mb3 + Mcm3 (25)

Balango de massa para o teor de fibras no 3° Terno
Mb2 . Xfb2 + Mcm4 = Mcm3 + Mb3 . Xfb3 (26)
215,62 ton/h x 0,345 + 0 = 0 Mb3 x 0,396
Mb3 = 187,54 ton/h

Do balan¢co de massa global para o 3° Terno na equacgao 25 temos:
Mb2 + Mcm4 = Mb3 + Mcm3
215,26 ton/h + Mcm4 = 187,54 ton/h + 218,83 ton/h
Mcm4 = 186,11 ton/h

Balanco de massa para o teor de pol no 3° Terno

Mb2 . Xpb2 + Mcm4 . Xm4 = Mcm3 . Xp3 + Mb3 . Xpb3 (27)
215,26 ton/h x 0,0659 + 186,11 ton/h x Xm4 = 213,83 ton/h x 0,0496 + 187,54 ton/h x
0,0476

Xm4 = 2,874%
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6.2.2.5 Calculo do balango de massa no 4° Terno

A seguir estdo apresentados os céalculos do balanco de massa global e para
cada componente no 4° terno do sistema de extracdo por moendas, conforme
demonstra a Figura 18.

A partir do 4° terno a metodologia de célculo € a mesma do 3° terno, e em
funcdo desta serdo apresentadas apenas as equacdes do balanco de massa e o

resultado final.

Figura 18: Fluxograma do balanco de massa global no 4° Terno
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Fonte: Elaborado pelo autor, 2019

Balanco massa global para o 4° Terno
Mb3 + Mcm5 = Mb4 + Mcm4 (28)

Balango de massa para o teor de fibras no 4° Terno
Mb3 . Xfb3 + Mcm5 = Mcm4 + Mb4 . Xfb4 (29)
Mb4 = 171,51 ton/h
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Do balan¢go massa global para o 4° Terno na equagao 28 temos:
Mb3 + Mcm5 = Mb4 + Mcm4
Mcm5 = 170,08 ton/h

Balanco de massa para o teor de pol

Mb3 . Xpb3 + Mcm5 . Xm5 = Mcm4 . Xm4 + Mb4 . Xpb4 (30)
Xm5 =1,1735%

6.2.2.6 Calculo do balanco de massa no 5° Terno:

A seguir estdo apresentados os calculos do balanco de massa global e para
cada componente no 5° Terno do sistema de extracdo por moendas, conforme

demonstra a Figura 19.

Figura 19: Fluxograma do balango de massa global no 5° Terno

X7

Mb4:171,51 ton/h Mb5:2?
Xfbd: 43,3% Xfb5: 49,0%
Xpb4: 3,25% 5° TERNO Xpb5: 2,42%

Mcm2: 170,08 ton/h
Xmb5: 1,1735

Fonte: Elaborado pelo autor,2019
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Balanco de massa global para o 5° Terno
Mb4 + Mcm6 = Mb5 + Mcm5 (31)

Balanco de massa para o teor de fibras
Mb4 . Xfb4 + Mcm6 = Mcmb5 + Mb5 . Xfb5 (32)
Mb5 = 151,56 ton/h

Do balan¢co de massa global para o 5° Terno na equacgao 31 temos:
Mb4 + Mcm6 = Mb5 + Mcm5
Mcmé6 = 150,13 ton/h

Balanco de massa para o teor de pol
Mb4 . Xpb4 + Mcm6 . Xm6 = Mcm5 . Xm5 + Mb5 . Xpb5 (33)
Xm6 = 0,528%

6.3 CALCULO DO BALANCO DE MASSA E EFICENCIA DA CALDEIRA

Para analise energética das usinas, os geradores de vapor sdo equipamentos
cuja verificacdo € obrigatéria, uma vez que a sua operacdo deficiente ou incorreta
implica diretamente em gastos adicionais de combustiveis (IPT 1990), sendo o
calculo da sua eficiéncia, uma das formas mais usadas para avaliar a sua operacao.

A eficiéncia da caldeira, relacdo entre a energia util absorvida pelo fluido de
trabalho e a energia fornecida, pode ser determinada através de dois métodos, o
chamado método, “método direto” ou o0 “método indireto”, sendo o primeiro escolhido
para realizar os calculos.

Inicialmente sera realizado o balanco de massa na caldeira, através de dados
reais de operagao com a finalidade de se determinar a quantidade de ar gasto na
fornalha, para a combustéo total do bagaco uma vez que esse parametro néo é
qguantificado nas unidades. Porém, este é imprescindivel para o calculo da eficiéncia

da caldeira pelo método direto.
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6.3.1 Célculo da quantidade de ar estequiométrico através do balanco de massa

A quantidade estequiométrica de ar necessario para a queima total de bagaco

na caldeira, depende das caracteristicas do combustivel, ou seja, do bagaco

proveniente do processo de extracdo do caldo da cana de agucar, como podemos

demonstrar na Tabela 3.

Tabela 3: Caracteristicas do combustivel - bagaco

Componente Quantidade Unidade
Hidrogénio 2,75 %
Carbono 21,30 %
Oxigénio 19,53 %
Nitrogénio - %
Enxofre - %
Cinzas 4,42 %
Umidade 52 %
Poder calorifico Superior - PCS 8.702,69 KJ/kg
Poder calorifico Inferior - PCI 6.777,13 KJ/kg
Consumo de bagaco na caldeira - estimado 65 ton/h

Fonte: Elaborado pelo autor,2019.

A quantidade estequiométrica de ar, segundo Hugot (1977), deve ser de 25 a

60% em excesso para que se obtenha um bom rendimento nas caldeiras. Essa

guantidade de ar é calculada de acordo com o balanco de massa demonstrado nas

equacdes (colocar os numeros das equacdes) e informacdes da Tabela 3 e Figura

20.
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Figura 20: Balango de massa na caldeira

Agua
de Gases
Alimentacao de
Chaminé
B Vapor
e CALDEIRA
Arde Purgas
Combustao

Fonte: Elaborado pelo autor,2019

H: 65 ton/h x 0,0275 x 1 ton/ton mol = 1,78 ton mol/h
C: 65 ton/h x 0,2130 x 12 ton/ton mol = 1,15 ton mol/h
O: 65 ton/h x 0,1953 x 16 ton/ton mol = 0,79 ton mol/h

1,15C+1,78H+0,790 + X (02 + 3,76 N2 ) — 1,15 CO2(g) + 0,89 H20(v) + Y N:

Calculando o valor de X referente ao oxigénio temos:
0,799+ Xx2=1,15x2+ 0,89
X=12

Calculando o valor de Y referente ao nitrogénio temos:
12x3,76x2=Yx2
Y =4512
Com os valores de X e Y determinados e o0s pesos moleculares dos
componentes O2 e N2, pode-se calcular a massa de ar estequiométrico, e assim,

estabelecer para este trabalho um excesso de ar de 40%.

Mar = (1,2 X 32) + (1,2 x 3,76 x 28)
Mar = 164,74 ton/h
Mar = 164,74 ton/h x 1,4 (40%)
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Mar = 230,64 ton/h

Apoés determinar a quantidade de ar a ser utilizado na caldeira para queima
total do bagaco alimentado, dever ser determinado a quantidade de ar em relacéo a

quantidade de bagaco alimentado, como demostra os célculos abaixo:

Mar = 230.640 Kgar/h + 65.000 kgbag/h
Mar = 3,54 kgar/kgbag

E assim, com a diferenca entre a quantidade de bagaco produzido na
extracdo pelo sistema de moagem e a quantidade alimentada na caldeira, pode-se
determinar a quantidade de bagaco em excesso que segue para O patio onde é
estocado.

Be =Bp - Bc (34)
Be = 151,51 ton/h — 65 ton/h
Be = 86,51ton/h

6.3.2 Calculo da eficiéncia da caldeira

A eficiéncia da caldeira sera calculada pelo método direto de acordo com a
equacado 13. Este método foi escolhido devido a falta de informacdes necessarias a
execucao dos calculos, porém, de acordo com Bazzo (1995) as perdas de energia
pela superficie de controle séo relativamente baixas, em torno de 2%. IPT (1990) ao
demonstrar um exemplo de calculo dos dois métodos, encontrou valores bem
préximos, diferenciando em 4% apenas.

Para os calculos, foram coletadas informacfes reais de uma caldeira

aguatubular em operacdo, modelo MC15042 MITRE, conforme Tabela 4.
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Tabela 4: Variaveis de processo da caldeira em operacéo

Componente Quantidade | Unidade
Vazao massica de vapor Util produzido pela caldeira 120 ton/h
Presséo do vapor produzido 42 kgf/cm?
Temperatura do vapor produzido 400 °C
Temperatura da agua de alimentacao 110 °C
Umidade absoluta do ar ambiente 72 °C
Temperatura do bagaco na entrada da caldeira - 30 °C
estimado
Temperatura do ar de combustdo na entrada da 30 °C
caldeira
Vazdo massica do bagaco na entrada da caldeira - 65 ton/h
estimado

Fonte: Elaborado pelo autor,2019.

Para o calculo da energia util, deve-se ser determinado a entalpia especifica
da agua de alimentacdo através da equacdo 11, que é funcdo apenas da

temperatura da agua, como demonstra os calculos.

ha=4,19 x Ta
ha=4,19 x 110°C
ha = 460,90 KJ/kg

Com a determinacéo da entalpia da 4gua de alimentagdo, faz-se necessario a
determinacdo da entalpia especifica do vapor na pressao e temperatura em que é
gerado (tabelas termodinamicas). Com esses dados e os dados coletos em campo,
pode-se determinar a energia util, através da equacédo 10 de acordo com os calculos

abaixo.

qu =mv X (hv —ha) / mc
qu = (120 ton/h x (3212,29 — 460,90) KJ/kg ) / 65 ton/h
qu = 5.079,49 KJ/kg
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Por fim, € necessario o célculo da energia fornecida por unidade de massa de
combustivel, que pode ser conhecida através da equacdo 13. Apesar do método
direto ser mais simples, algumas variaveis sdo imprescindiveis para o calculo e

serdao demonstradas na Tabela 5.

Tabela 5: Varidveis de processo do sistema de geragéo de vapor

Variavel Quantidade Unidade

Calor especifico médio do combustivel entre a temperatura 3,02 KJ/kg°C

de entrada e a temperatura de referéncia - cpc

Calor especifico médio do ar entre a temperatura Tar e a 1,005 KJ/kg°C

temperatura de referéncia - cpar

Umidade absoluta do ar de combustao na entrada - W 0,019 kgagua/kg

ar seco

Calor especifico médio do vapor d’agua do ar entre a 1,9 KJ/kg°C

temperatura Tar e a temperatura referéncia - cpv

Fonte: IPT, 1990

Apbés a determinacdo das variaveis da Tabela 5 pode-se efetuar o calculo da
energia fornecida por unidade de massa de combustivel, e assim, calcular a

eficiéncia da caldeira através da equacéo 9.

gf = cpc X (Tc — Tref) + mar seco X (Cpar + W X cpv) X (Tar — Tref) + PCSu

gf = 3,02 KJ/kg°C x (30°C — 25°C) + 3,54 kgar/kgbag X (1,005 KJ/kg°C +
0,019 kgagua/kg ar seco x 1,9 KJ/kg°C) x (30°C — 25°C) + 8.702,69 KJ/kg

gf = 8.736,21 KJ/Kg combustivel

e=qu+of
e = (5.079,49 KJ/kg) + (8.736,21 KJ/KQ)
€=0,58

€ =58%
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7 CONCLUSAO

Os estudos realizados sobre os equipamentos de extracdo de sacarose a
partir da cana-de-acucar mostraram que na moenda a extracdo da pol foi superior a
97,5%, evidenciando que também é possivel obter valores 6timos de extragdo sem a
reducdo da moagem, desde que seja efetuada a sua regulagem e operacdo de
forma correta.

No difusor, os valores de extragdo da pol atingiram 95%, um valor
considerado baixo para um difusor operando em condi¢des normais. Porém,
justifica-se devido as melhorias realizadas, que possibilitou 0 aumento da moagem
em 70% e consequentemente a reducdo da extracdo da pol. Essa reducdo ndo se
limita s melhorias, mas também ao aumento da fibra e do indice de células abertas.

A guantidade de cana moida durante o periodo de safra € extremamente
importante, uma vez que, se a cana nao for processada no mesmo ano, perde
grande quantidade de acucar e na safra seguinte causa problemas na moagem
devido ao aumento no teor de fibras.

Com o balangco de massa realizado no sistema de extracdo do caldo pelas
moendas, foi possivel determinar a quantidade real de bagaco gerado, parametro de
extrema importancia para a determinacdo da quantidade de bagaco estocado, que
sera processado durante o periodo de entre safra. Também é possivel ter uma visédo
mais abrangente de processo de extracdo terno a terno, e com isso, diagnosticar
eventuais problemas.

Apbs o estudo entre os dois equipamentos, pode-se considerar que ambos, ,
operados e regulados de forma correta, podem trazer bons resultados entre
eficiéncia e capacidade de moagem. Porém, a indicagdo de qual seja o0 melhor ainda
€ uma incognita, pois depende de muitas variaveis do restante do processo, tais
como geracao de vapor e tratamento do caldo.

A possibilidade de quantificar o bagacgo estocado é um fator muito importante,
principalmente para as empresas de cogeracdo de energia durante o periodo de
entre safra, onde existe a necessidade de ter estocado a quantidade de bagaco a
ser queimado nas caldeiras durante 3 a 4 meses e assim comercializar o restante.

Os estudos realizados através do balanco de massa e energia no sistema de
geracdo de vapor foram bem satisfatorios, apresentando uma eficiéncia de 58%,

valor considerado muito bom para o sistema.
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A quantidade de ar utilizada influencia a eficiéncia da caldeira e os calculos
comprovam a necessidade de se utilizar uma quantidade em excesso para que todo

0 bagaco seja queimado.
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