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RESUMO

O suco de laranja é um dos produtos mais consumidos do mundo e em seu processo de
comercializacdo ele deve ser concentrado em um evaporador até 66°Brix, o que facilita seu
transporte ¢ aumenta seu tempo de prateleira. Deste modo, nesta monografia ¢ proposto o
dimensionamento de um evaporador de trés efeitos com tal finalidade, além de fazer uma
revisdo bibliografica para verificar qual o melhor tipo do equipamento para a operacao unitaria.
Apos a pesquisa, foi determinado que o melhor seria o evaporador de pelicula descendente, ja
que ele possui um tempo de residéncia baixo, favorecendo a evaporagdo de substancias termo
sensiveis, como sucos de fruta, que podem se decompor e se modificar termicamente. Diante
disso, foi realizado o dimensionamento do evaporador de triplo efeito, utilizando balangos de
massa e energia ¢ o método de Doolittle para a resolug@o dos sistemas lineares, a fim de calcular
a area de troca térmica para cada dispositivo e a economia do sistema. Por fim, foram obtidos
os valores de 208,62 m? para a 4rea de troca térmica de cada evaporador, e uma economia de
2,25, que mostra a massa de vapor evaporado por massa de vapor alimentado. Ademais, foi
dimensionado um evaporador de simples efeito a fim de comparagdo, o que obteve resultados

ndo satisfatorios quando comparado com o multiplo efeito.

Palavras-chave: evaporacao; troca térmica; operacao unitaria.



ABSTRACT

The orange juice is one of the most consumed products of the world and in its selling process
it must be concentrated on an evaporator until 66°Brix, which makes transportation easier and
increases its shelf life. Therefore, it is proposed in this monography the designing of a three
effects evaporator with this purpose, in addition of making a literature review to discover he
best equipment type for the unit operation. After the research, it was determined that the best
would be the falling film one, since it has a low residence time, which favors the evaporation
of heat-sensitive substances, as fruit juices, as they may decompose and change thermally. In
this way, the triple effect evaporator was designed using mass and energy balances and the
Doolittle method for the resolution of linear systems, in order to calculate the heat transfer area
of each machine, and the system economy. Finally, it was obtained the area of 208.62 m? to
each evaporator, and an economy of 2.25, which shows the mass of evaporated vapor per mass
of vapor feeded. Furthermore, it was designed a simple effect evaporator for comparison, which

obtained unsatisfactory results compared to the multiple efect.

Keywords: evaporation; heat exchange; unit operation.
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1 Introducao

A evaporacdo ¢ uma operagao unitaria que possui como principal objetivo a remocdo de
solvente de uma solucdo através da ebulicdo, concentrando um soluto nao-volatil. Este
fendmeno ocorre com a aplicagdo indireta de calor, ou seja, sem contato com a solugao, e nas
industrias esse calor ¢ proveniente principalmente de vapor saturado produzido pelas caldeiras.
Hé também outras operagdes unitarias que utilizam da evaporagdo para serem realizadas, como
a refrigerag¢ao, na qual um fluido ¢ evaporado para a retirada de calor de um sistema, ¢ a
secagem, que tem como produto final um sélido ou pasta e possui fonte de calor direta
(WESTPHALEN, 1999).

Os evaporadores sdo constituidos de um tanque, onde se localiza a solugdo a ser
concentrada, uma entrada para a mesma, ¢ duas saidas, uma para o produto e outra para o
solvente vaporizado. H4 também uma érea de troca térmica, que fornece a energia necessaria
para a evaporagao do solvente, que geralmente ¢ a dgua (MCCABE; SMITH; HARRIOTT,
1991). Existem diversos fatores que influenciam na forma que esse trocador de calor funciona,
como a orientacdo dos tubos internos, a presenca de bombas centrifugas, seu material e
dimensdes (CAMPESE; PASSINI, 2015).

Eles possuem diversas aplicagdes, como em usinas de aglcar, industrias de suco, leite
condensado, leite em po, papel e celulose, hidroxido de sodio, cloreto de célcio etc. Além disso,
os evaporadores podem ser aplicados como de simples e de multiplos efeitos. A diferenca entre
eles ¢ que no multiplo ha a presenga de mais de um evaporador instalado em série, no qual o
produto gasoso do primeiro ¢ utilizado como vapor de aquecimento para o proximo.

O estudo de evaporadores permite o aprofundamento em operagdes unitarias, € o
dimensionamento de evaporadores com objetivos pré-estabelecidos. E nessa monografia foi
feito o estudo desses evaporadores, quando aplicados para a concentracdo de suco de laranja,
uma das principais commodities do Brasil, o qual ¢ o maior produtor e exportador do mundo,
dominando o mercado na Europa e competindo com a Flérida no mercado dos Estados Unidos
(LUCKSTEAD; DEVADOSS; MITTELHAMMER, 2015). A finalidade da concentragao deste
suco ¢ de reduzir custos de transporte e também aumentar a validade do produto, além de
pasteurizar e inativar enzimas (WESTPHALEN, 1999). Apds esse processo, ele ¢ resfriado e
congelado, para sua distribuicdo e comercializagao.

Segundo Ribeiro et al. (2017), o suco de laranja tem grande importancia na alimentagao,
pois além de ser rico em vitamina C, micronutrientes e antioxidantes, ele melhora a

sensibilidade a insulina, o estado anti-inflamatorio e a qualidade nutricional da dieta. Portanto
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o aperfeicoamento do processo de concentragdo deste insumo, beneficia diretamente o
consumidor, j& que um processo mais barato gera um produto mais barato.

De acordo com Neves et al. (2020), o suco de laranja ¢ o suco mais consumido do
mundo, representando 43,8% do mercado, seguido pelo de ma¢d com 16,9%, e ele ¢
principalmente comercializado e exportado como Suco de Laranja Concentrado e Congelado
(SLCC) 66° Brix. E possivel ver a grandeza de seu consumo na Figura 1, que mostra toneladas
consumidas desse suco em 2018 e 2017 por pais, excluindo os Estados Unidos da América, que

consumiram 576,16 mil toneladas em 2018, 31,1% do mundo.

Figura 1- Consumo de SLCC 66° Brix por pais em 2017 (azul) e 2018 (laranja).
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Fonte: Adaptado de Neves et al. (2020).

Mesmo sendo o mais comercializado do mundo, nos ultimos anos seu consumo tem

reduzido em alguns paises, como ¢ possivel ver na Figura 2:



Figura 2 — Variagao percentual de consumo de SLCC 66° Brix entre 2017 e 2018 por pais.
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Fonte: Adaptado de Neves et al. (2020).

O gréfico representa os efeitos do novo perfil de consumo, ja que os consumidores ao
redor do mundo estdo ficando mais conscientes na escolha de alimentacdo. A demanda por
produtos mais saudaveis, naturais e funcionais tem crescido, além da preocupacgdo sobre a
origem, sustentabilidade e respeito ao meio ambiente na produgdo. Isso causa a mudanga na
preferéncia de sucos concentrados e congelados pelos naturais.

O fendmeno ¢ observado na maioria dos paises desenvolvidos, como os europeus, o
Japao e a Coreia do Sul, ja que no geral seus habitantes tém condi¢do financeira de comprar
produtos mais caros e mais saudaveis diariamente. Ja nos paises subdesenvolvidos, como o
Brasil, India e México, a tendéncia ¢ contraria pelo fato de terem uma populagio
majoritariamente pobre, que da preferéncia ao produto mais barato e acessivel.

Portanto, ¢ notdvel a importincia da producdo do SLCC em larga escala e

consequentemente a pesquisa e inovagao nessa area, que beneficia milhdes de consumidores.
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Este estudo visa a elaboragdo de um projeto de evaporadores de multiplos efeitos para
a concentracdo de suco de laranja. E para esse objetivo geral ser alcancado, foram definidos

objetivos especificos:

e Revisao bibliografica dos evaporadores.

e Busca por propriedades quimicas e fisicas do suco de laranja.
e Dimensionamento do equipamento.

e Aplicacgdo dos balangos de massa e de energia.

e Comparagdo com um evaporador de simples efeito.

Em sequéncia, no Capitulo 2, serd feita uma revisdo bibliografica de conceitos
importantes para desenvolvimento do trabalho.

No Capitulo 3, serd explicado a metodologia e o raciocinio adotado para o
dimensionamento do evaporador.

Ja no Capitulo 4, sera apresentado os resultados obtidos.

E por fim, no Capitulo 5 a conclusdo do estudo sera realizada



2 Revisao Bibliografica

2.1 Evaporacao

A operagdo unitaria de evaporacao trata-se do processo de concentrar uma solugdo,
vaporizando o solvente volatil, que geralmente ¢ a agua, acumulando o soluto nao-volatil. Ela
pode ter o objetivo também de recuperar a agua de uma solugao, condensando o vapor, para sua

utilizagdo em caldeiras ou para uso humano (MCCABE; SMITH; HARRIOTT, 1991).

2.2 Evaporadores de Simples Efeito

Basicamente, um evaporador € constituido de um trocador de calor e de um mecanismo
que separa a fase vapor da liquida. Em sua aplicacao industrial, diversos fatores tém que ser
levados em conta para seu dimensionamento, como qual a solugdo a ser separada, a incrustagao,
a sensibilidade ao calor, a corrosdo e as limitagdes de espago (FOUST et al., 1982). A maneira

como essa separagdo de fases ¢ realizada permite a classificacao dos evaporadores em 3 tipos:

2.2.1 Evaporadores de Circula¢io Natural

Evaporadores de circulagdo sdo utilizados em diversos dominios da industria, como em
usinas nucleares, € de engenharia quimica, ambiental, de alimentos e biotecnologica (BAARS;
DELGADO, 2006). Eles operam com principio de variagdo da densidade da solugao,
ocasionada pelo aquecimento, e ¢ eficiente com liquidos pouco viscosos. Existem 2 tipos desses
equipamentos, os de tubos horizontais e verticais, sendo que o segundo pode ser subdividido
em de cesta e calandra. Em seu interior o vapor de aquecimento flui por fora dos tubos, enquanto

a solucao por dentro, o que pode ser visto na Figura 3:



Figura 3 — Evaporador de circulagao natural tipo calandra.
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Nele, os maiores coeficientes de troca calor sdo atingidos quando o nivel da solug¢ao fica
abaixo do espelho superior, porém se estiver muito abaixo, gera incrustacao, sendo o nivel ideal
metade da altura dos tubos. Esse evaporador ndo ¢ adequado para substancias termo sensiveis
por conta de seu alto tempo de residéncia, e ¢ muito utilizado na concentragdo de caldo de cana

para produgdo de agucar (ARAUJO, 2013).
2.2.2 Evaporadores de Circulaciao Forcada

A circulacdo for¢ada ocorre pela presenca de uma bomba no conduto de descida da
solucdo, utilizada para solu¢des muito viscosas ou com tendéncia a incrustacdo. Ela ¢ muito
utilizada para processos de cristalizagdo ou com lamas viscosas, pois sdo insensiveis as vazdes
e variagdes nas propriedades fisicas. Por causa da bomba a pressao nos tubos ¢ alta, ndo havendo
ebulicdo neles, ja que hd uma elevagdo no ponto de ebulicdo (EPE). Quando o liquido sai dos
tubos e entra na camara de separacdo a pressao cai repentinamente, levando o fluido

superaquecido ao flash (ARAUIJO, 2013; FARAHBOD et al., 2012).
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O principio de operacdo é: a bomba envia o liquido para os tubos e a medida que ele
sobe, se aquece e comeca a ferver. Como resultado, a mistura de vapor e liquido sai dos tubos
em alta velocidade, atingindo o defletor de maneira que ocorre a separagao efetiva de liquido e
vapor. O vapor entra no separador ciclonico e sai do equipamento. O liquido concentrado €
circulado através da bomba para evaporagdo adicional e finalmente, o produto concentrado ¢

coletado no fundo da saida de descarga (GY AN, 2022). Isso pode ser visualizado na Figura 4:

Figura 4 — Evaporador de circulacao forgada e tubos verticais longos.
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2.2.3 Evaporadores de Pelicula

Os evaporadores de pelicula podem ser subdivididos em ascendente e descendente, e

tém esse nome pois o liquido flui pelos tubos como uma fina pelicula em suas paredes.



2.2.3.1 Evaporadores de Pelicula Ascendente

Também chamado de evaporador de tubos verticais longos, ¢ bastante utilizado para
solucdes com tendéncia a criar espuma, pois possui uma placa de impacto que impede ela de
ser arrastada. Sua alimentagdo ocorre na parte de baixo, e o vapor produzido arrasta o liquido
pelos tubos, que no topo se choca com a chicana e retorna pela gravidade (ARAUJO, 2013).

A alimentagdo diluida entra no sistema e se mistura com o liquido que retorna do
separador. Durante uma curta distancia, a alimentagao que entra nos tubos sobe recebendo calor
do vapor de 4gua, depois as bolhas comecam a se formar com a fervura, aumentando a
velocidade linear e a taxa de transferéncia de calor.

Perto do topo dos tubos, as bolhas crescem rapidamente e, nesta zona, as bolhas de vapor
se alternam com massas de liquido que sobem rapidamente pelos tubos e saem em alta
velocidade pelo topo. Quando o fluido sai dos tubos e entra no separador, com didmetro maior,
ele perde velocidade rapidamente, o que junto com a chicana, promove a separagdo (MCCABE;
SMITH; HARRIOTT, 1991).

E possivel se obter alta eficiéncia usando dispositivos de distribuicdo que regula o
liquido pelos tubos por meio de feedback negativo com base na evaporacdo (KLYKOV;
ALUSHKINA, 2018).

O equipamento ¢ representado pela Figura 5:



Figura 5 — Evaporador de pelicula ascendente.
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Fonte: Araujo (2013).

2.2.3.2 Evaporadores de Pelicula Descendente

Os evaporadores de pelicula descendente sdo vantajosos por ter alta eficiéncia de troca
térmica, baixa diferenca de temperatura e baixo consumo de energia, e por essa razao sao muito
utilizados na industria quimica (HUANG; DENG; CHEN, 2017) e a cada dia mais na de
alimentos. Eles podem ser categorizados em dois grupos: tubo vertical de pelicula descendente
e de pelicula de spray horizontal, ambas podendo ser em contracorrente ou paralelas (ELIAS,
2004).

Ele ¢ muito utilizado para materiais altamente sensiveis ao calor que requerem uma
exposicao minima, pois tem como principio possuir um tempo de residéncia de apenas alguns
segundos para evitar a decomposi¢do e modificagdo térmica dessas substancias, como por
exemplo o suco de laranja (MCCABE; SMITH; HARRIOTT, 1991). Nele, a alimenta¢do ocorre
no topo, e o liquido arrasta o vapor para sua separa¢do na parte inferior, onde geralmente ha um

condensador de contato acoplado (CAMPESE; PASSINI, 2015), como visto na Figura 6.
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A evaporagdo ocorre no interior dos tubos onde a solugdo ¢ distribuida por um sistema
especial, assegurando vazao igual entre os tubos e cobrindo toda a circunferéncia com uma

camada de filme uniforme (CYKLIS, 2017).

Figura 6 — Evaporador de pelicula descendente.
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Fonte: Araujo (2013).

2.3 Evaporadores de Multiplos Efeitos

A utilizag¢ao de evaporadores em série tem como objetivo o reaproveitamento do vapor
produzido no efeito anterior, como fonte de calor no seguinte. O produto do primeiro
evaporador ¢ inserido no segundo, e assim por diante, 0 que aumenta significativamente a
eficiéncia do processo, produzindo um produto mais concentrado que o de simples efeito. Esse

modelo pode ser visualizado na Figura 7:
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Figura 7 — Modelo simples de evaporador de multiplos efeitos concorrente.
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Além disso, gera uma significante diminuicdo do custo do processo, ja que ele estad

diretamente relacionado com a quantidade de vapor d’agua consumido, economizando energia.



3  Metodologia

Para a escolha do tipo de evaporador a ser adotado, deve ser levado em conta diversos
fatores como a viscosidade, a incrustacao, a cristalizacao, a sensibilidade térmica, o coeficiente
global de transferéncia de calor, a diferenca de temperatura, a separagdo vapor-liquido ¢ a
formagao da espuma. E de acordo com isso, neste trabalho foi utilizado a evaporagdo de trés
efeitos em evaporadores do tipo pelicula descendente com correntes paralelas para a
concentracao de suco de laranja, j4 que ¢ o mais indicado para esse tipo de fluido, como visto
anteriormente. Porém, também foi calculado a economia desse evaporador de simples efeito,

para fins de comparagao.

3.1 Dimensionamento do Evaporador de Multiplos Efeitos

A Figura 8 representa o fluxograma dos evaporadores de multiplo efeito em série, com

todas as possiveis varidveis presentes no processo:

Figura 8 — Sistema de evaporagdo de triplo efeito.

V1, h Wz, hve W3, hv3
F, %, hr, Ty T2 T3
LT ~|||f“|||| | 111 [2f]
S Ts " S| ' |
! ""“‘L-.___‘_'_____F/" & k“-.______.___p/ > L““‘H___‘_____,_o-*" &
Loxaht L2xh2 L33 h3

Fonte: Adaptado de Campese & Passini (2015).

Para a realizag¢do do projeto, foi necessario a pesquisa pela literatura de equagdes para

o calculo de varidveis importantes. De acordo com Moresi & Spinosi (1980), a capacidade
calorifica (Cp) em kJ.kg'°C! do suco de laranja pode ser calculado pela Equagdo (1), sua

entalpia (h) em kJ kg pela Equacio (2), a elevagdio de temperatura de ebuli¢io (ATgpg) em °C
pela Equagio (3) e sua densidade (p) em g.cm™ pela Equagio (4).
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cp = 4,186 — 2,679x (1)
r (2)
h=h,+ f c,dT
Tref
ATppp = 3,2 — 2,42x% + 14x3 3)
p = 0,9944 + 0,307x + 0,282x? 4)

Em que x se refere a sua fragdo massica. Ademais, também ¢é possivel observar a EPE
pelo Diagrama de Duhring na Figura 9, o qual representa a diferenca da temperatura de ebulicao

da solucdo e da 4gua pura em fun¢do da concentracdo de substrato.

Figura 9 — Diagrama de Duhring para o suco de laranja.

120 R

—_h
=2
o

100 4.

90 . ..

a0

700

60 |

50 1.

Temperatura de ebulicdo da solugao (°C)

I
40 50 60 70 a0 a0 100 110

Temperatura de ebulico da agua (°C)

Fonte: Westphalen (1999).

Para auxiliar o desenvolvimento do projeto, foi utilizada a Equacdo (5), a equagdo de
Antoine com os coeficientes coletados de Smith ez al. (2018), para se obter a relacdo entre a

temperatura e a pressao de saturagdo da agua.

3885,70 (5)

sat j— —
In PS%[kPqa] = 16,3872 TCT 230,170
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Além disso, para possibilitar o dimensionamento, foi necessario realizar balancos de
massa mostrados nas Equagdes de (6) a (9), considerando que as correntes de vapor de saida

contém agua pura:

Fxp = x1Ly = x3L; = x3L5 (6)

Para o primeiro efeito, o balango de massa segue como:

F=V1+L1 (7)

Analogamente, para o segundo efeito:

Ll = V2 + L2 (8)

E por fim, para o terceiro:
LZ = V3 + L3 (9)

No qual V, se refere a vazao massica de vapor, L, a vazao da solucao de cada evaporador
n, e F da alimentagdo no primeiro efeito. Foi necessario também aplicar balancos de energia,
para que o numero de incognitas seja igual ao numero de equagdes, visto nas Equagdes (10),
(11) e (12). Portanto para o primeiro efeito:
—AsS = (Vihyy + L1hy) — Fhg (10)
Para o segundo:
—Ay1Vi = (Vohyy + Lohy) — Lihy (11)
E igualmente para o terceiro:
—Ay2Vo = (Vshys + Lzhs) — Lok, (12)
Sendo A a entalpia de condensagdo do vapor, hy,, a entalpia de vapor e h,, a entalpia da
solucdo. Para dar continuidade, a diferenca de temperatura total XAT foi calculada pela Equagao
(13):
ATiorar = ATy + AT, + AT = (Ts =T + (T1 —T) + (T, —T3) =Ts — T
(13)
Para o célculo inicial de cada diferenca de temperatura, foram utilizadas as Equagdes
(14), (15) e (16) tendo em vista que elas sdo inversamente proporcionais aos respectivos

coeficientes globais de transferéncia de calor (U,).
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1
U
ATy = ATiorar X 1 11 1 (14)
RNV
1
U
ATy = MTeora X T4 (15)
LR
1
U
ATs = ATeorq X T—1 1 (16)
AR /AN

Dessa forma, foi possivel calcular a temperatura de cada efeito pelas Equacdes (17) a

(19):
T, = Ts — AT, (17)
T, =T, — AT, (18)
T; =T, — AT (19)

Através das temperaturas de cada efeito, foi possivel determinar as entalpias do vapor
de saida e de sua condensagdo, através do uso de tabelas (ANEXO A), e calcular as entalpias
da solugdo pelas Equacdes (1) e (2). Estes valores foram utilizados nos balangos de energia,
apresentados pelas Equacdes (10), (11) e (12).

Deste modo, substituindo as Equagdes (7), (8) e (9) e as entalpias nas Equacdes (11) e
(12), obteve-se um sistema linear de duas equacdes e duas incognitas (L1 e L2). O método de
resolugdo do sistema foi o de Doolittle, desenvolvido via software MATLAB R2012b
(APENDICE A — Método Doolittle).

Em sequéncia, com os valores das correntes massicas, foi possivel calcular o valor de
S, que ¢ a corrente de vapor de aquecimento do primeiro efeito, pela Equacgao (10). Além disso,
foi possivel calcular os valores de V1, V> e V3 pelas Equacdes (7), (8) e (9) respectivamente.
Com todas as incognitas determinadas, tornou-se possivel calcular o calor cedido em cada

efeito, em kJ/h, pelas Equagdes (20), (21) e (22):

g1 = —S4s (20)
q2 = —Vidna (21)
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qz = —VaAy, (22)

Diante disso, determinou-se as areas de troca térmica pelas Equacdes (23), (24) e (25):

__ 4 (23)
17 U,AT,
q2 (24)
A, =
27 U,AT,
q3 (25)
A, =
37 U,AT,

Por fim, a area média foi calculada pela Equagao (26):

4 = AT A, + AT, A, + AT A,
™ AT, + AT, + AT,

(26)

Foi adotado um erro de £10% do valor de A, em comparagdo com as demais trés, em
que se ele fosse maior, seria necessario reajustar as diferengas de temperatura pela Equagao
(27), sendo que a somatoria delas deve continuar a ter o mesmo valor calculado anteriormente

pela Equagdo (13).

AT, = ﬂ (27)
i A

Apo6s o ajuste das temperaturas, foi necessario a repeticdo do procedimento detalhado
anteriormente até que o erro fosse menor que o estabelecido. Portanto com novas temperaturas,
foi possivel obter novos valores de entalpia, e substituindo nas Equacdes (10), (11) e (12) foram
obtidos novos valores de L1, Lo, € S, e consequentemente de area.

Por fim, foi possivel obter o valor de economia do sistema pela Equagao (28):

-1 Vi

E =
S

(28)

Esse processo resolu¢ao seguiu o mecanismo proposto por Azevedo & Alves (2013),

visto na Figura 10:
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Figura 10 — Esquema de calculo de um evaporador triplo.

T
AT — T \ 5
/ . .
Ps, xs, Xe, U, . Balanco de Ai—An |m- 5 A,
E Ts, T, Toer by oy A = Energia A =01 W, L
\- Balangode | c /
Massa (3) l " .
b
E:E“
Ai 5
T AT? = AT —
Am

Fonte: Adaptado de Azevedo & Alves (2013).

3.2 Dimensionamento do Evaporador de Simples Efeito

O dimensionamento de efeito tnico foi realizado para comparar os resultados com o de

efeitos multiplos, com o intuito de mostrar a melhor op¢ao. Ele foi baseado na Figura 11:

Figura 11 — Sistema de evaporagdo de simples efeito.
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Fonte: Adaptado de Hebeler Process Solutions (2018).

Continuamente, foi realizado o balango de massa, visto na Equagao (29):

F=V+L (29)
Além disso, também foi aplicado o balanco de energia, na Equacao (30):
—AsS = (Vhy + Lh) — Fhg (30)
Ja o calor produzido, foi calculado pela Equagao (31):
q = —Sks 31)
E a area de troca térmica, pela Equacao (32):
-9 (32)
4= var
Diante disso, foi possivel calcular a economia do sistema, com a Equagao (33):
|4 (33)
E=-—
S

A metodologia apresentada foi aplicada para a resolugdo do problema proposto.



4 Resultados e Discussao

Para dos calculos, foi necessario buscar na literatura valores de concentragdo inicial e
final do insumo. De acordo com Westphalen (1999) a inicial ¢ de 12°Brix, ja a final, foi
considerado o valor comercializado pela empresa TROPFRUIT NORDESTE S.A, de 66°Brix
(TROPFRUIT, 2022).

xp =0,12 (34)
x3 = 0,66 (35)

Através da Equacdo (3) e da Figura 9 foi observado que no inicio do processo a ATgpg
era de 0,5°C e no final de 5,08°C, ou seja, valores inferiores aqueles do processo de Campese
& Passini (2015) com o suco de abacaxi, que chegam a 7,7°C, no qual eles desconsideraram
para fins de cdlculo. Portanto, nesta monografia, a EPE também foi desconsiderada, com

objetivo de simplificar o dimensionamento dos evaporadores.

4.1 Dimensionamento do Evaporador de Multiplos Efeitos

Foi adotado para o projeto uma vazao de solucao que entra no primeiro evaporador (F)
a partir de dados informados por Westphalen (1999).
F = 55629 kg/h (36)
Assim, pela Equagdo (6) foi possivel determinar a vazao de saida (L3):
L; =10114,36 kg/h 37)
Para dar continuidade, buscou-se dados na bibliografia sobre as temperaturas da solucao

de entrada e saida, além da pressao do vapor de aquecimento do primeiro efeito.

Tp = 26°C (38)
T, = 50,5°C (39)
P; = 150 kPa (40)

A seguir foi utilizada a Equacao (5) para o céalculo da temperatura da corrente S:
Ts = 111,38°C 41)
Para os valores de coeficiente global de transferéncia de calor, foram utilizados dados

na faixa indicada por Westphalen (1999) para evaporadores de pelicula descendente:

(42)

U, = 3000
1 mZ2.°C

U, = 2500 (43)

m?2.°C
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(44)

U, = 2000
3 m2.°C

Nota-se que os valores para os coeficientes diminuem. Isto esta diretamente relacionado
com a concentragdo do fluido, pois a medida em que a concentragdo aumenta, a viscosidade do
fluido também, o que consequentemente pode ocasionar incrustagdo no interior do equipamento
(CAMPESE; PASSINI, 2015).

Para dar inicio a primeira interagdo, foi considerado as vazdes de vapor saindo dos trés

efeitos, como na expressao seguinte. Além disso, L1 e L2 foram determinados pelas Equacdes

(7) e (8).

F—1L
V, =V, =V, = ® = 15171,55 kg/h (45)
L, = 40457,45 kg/h (46)
L, = 25285,91 kg/h (47)

Apos, foi determinada as diferengas de temperatura dos efeitos pelas Equacdes (14),

(15) e (16), e consequentemente as temperaturas 71 e 72 pelas Equagdes (17) e (18), obtendo-

SE:
AT, = 16,45°C (48)
AT, = 19,74°C (49)
AT; = 24,68°C (50)
T, = 94,93°C (51)
T, = 75,92°C (52)

Em sequéncia, as fragdes massicas nos dois primeiros evaporadores foram calculadas
pela Equagdo (6):
x; = 0,17 (53)
x, = 0,26 (54)
Com esses dados, tornou-se possivel determinar as capacidades calorificas das 4

correntes de solugdo, através da Equacgao (1):

k] (55)
Cpp = 3,86 kg °C

k 56
Cp, = 3,74 ] (56)

kg.°C
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k] (57)
Cp, = 3,48 kg, °C

k] (58)
Cp, = 2,42 kg, °C

Possibilitando o uso da Equagao (2) para calcular as entalpias das correntes de solugdo,

considerando a temperatura de referéncia (7rer) igual a 0°C.

K] (59)
hg = 100,4775k—g
k
h, = 355,3968—] (60)
kg
K] (61)
h, = 261,5344@
K] (62)
h; = 122,1019@
Deste modo, utilizando o ANEXO A, foi determinado as entalpias de vapor e de
condensagao:
K] (63)
hy, = 2667,48031(—g
K] (64)
hy, = 2634'9072k_g
K] (65)
hV3 = 2592,2k_g
K] (66)
= —2227,25—
As 7, Skg
K] (67)
Ay = _2269'6945k_g
K] (68)
Ayy = _2320'1483k_g

Esses dados possibilitaram o célculo da corrente de vapor vivo através da Equagao (10):

S = 22616,41 kg/h (69)

Sendo assim, o calor cedido em cada efeito foi calculado pelas Equagdes (20), (21) e

(22), com o objetivo de estimar as areas de troca térmica pelas Equagdes (23), (24) e (25) e a
média pela (26):
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Ay = 277,20 m? (70)
A, = 193,78 m? (71)
A; = 198,09 m? (72)
Ap = 218,07 m? (73)

Desde modo, ¢ possivel calcular o erro relativo entre cada area e a média pela Tabela 1:

Tabela 1- Comparacdo entre as areas calculadas e a média

Area (m?) Erro
A 277,20 27,1 %
A2 193,78 11,1 %
As 198,09 9,2 %

Fonte: Elaboragao propria.

Observa-se que a faixa de erro aceitavel ndo foi atingida, de 10%, diante disso deve-se
reajustar os valores de diferengca de temperatura (47;) através da Equacdo (27) e repetir o

procedimento. Foram obtidas as seguintes novas temperaturas:

AT; = 20,92°C (74)
AT, = 17,55°C (75)
AT; = 22,42°C (76)
T, = 90,46°C (717)
T, = 72,92°C (78)

Portanto, foi utilizada a Equacao (2) para calcular novamente as entalpias das correntes
de solugdo 1 e 2, considerando as mesmas capacidades calorificas que anteriormente.

k
h, = 338,6937—] (79)
kg

k
h, = 253,6660—] (80)
kg

Deste modo, utilizando o ANEXO A, foi determinado as novas entalpias de vapor e de
condensagao das correntes 1 ¢ 2:

k] (81)
hy, = 2660,2886 —
V1 ) ]
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K] (82)
h’VZ = 2631,0621k_g

k] (83)
Ay = ~2281,29391

K] (84)

Ay = —2325,8028k—g

Dessa maneira, foi possivel realizar um sistema linear de duas equagdes (11 e 12) e duas
incognitas (L1 e L»), obtendo-se os seguintes resultados pelo Método de Doolittle (APENDICE
A):

L; = 41944,31 kg/h (85)

L, =26271,19 kg/h (86)
Esses dados possibilitaram a determinacao dos valores de vazao massica de V1, V2, Vi e

S através das Equagdes (7), (8), (9) e (10):

V, = 13684,69 kg/h (87)
V, = 215673,12 kg/h (88)
V, = 16156,82 kg/h (89)
S = 20214,18 kg/h (90)

Sendo assim, o calor cedido em cada efeito foi recalculado pelas Equagdes (20), (21) e
(22), com o objetivo de estimar as areas de troca térmica pelas Equagdes (23), (24) e (25) e a

média pela (26):

A; = 199,32 m? 91)
A, = 197,71 m? (92)
A; = 225,83 m? (93)
A,, = 208,62 m? 94)

Portanto, obtém-se a Tabela 2:
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Tabela 2- Comparagdo entre as areas calculadas e a média

Area (m?) Erro
A 199,32 4,5 %
A2 197,71 5,2%
As 225,83 8,3 %

Fonte: Elaboragao propria.

Isto posto, tornou-se capaz de notar que as divergéncias referentes a area média foram
menores que 10%, e por fim o valor de area de troca térmica dos evaporadores foi estabelecida

em 208,62 m?. Assim, por meio da Equacdo (28), a economia do sistema ¢ de:
E =225 (95)
E observado um resultado satisfatorio, visto que a cada quilograma de vapor vivo
alimentado, 2,25 kg de vapor d’agua sao retirados da solugdo.

4.2 Dimensionamento do Evaporador de Simples Efeito

Para mesma vazao de entrada de suco (F), saida de concentrado (L) e concentragdes, 0
balango de massa foi aplicado pela Equacao (29). Consequentemente as entalpias de vapor, de

condensac¢do do vapor vivo, da solucao de entrada e saida sdao as mesmas:

hr = 100,4775 K] h =122,1019 K] h, = 2592,2 K] Asg = —2227,25 K]
F — ) kgl - ) kg; vV — ) kge S — ) kg
V = 45514,64 kg/h (96)

Em seguida, o balanco de energia ¢ realizado pela Equacao (30), sendo obtido a vazao
massica de vapor vivo:

S§S =51017,43 kg/h 97)
Para o célculo da 4rea de troca térmica foram utilizadas as Equagdes (31) e (32), e o
coeficiente global de troca térmica (U) foi considerado como 2500 W.m2 K.

A = 515,32 m? (98)

Por fim, a economia do sistema ¢ obtida utilizando-se a Equacao (33):
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E =0,89 (99)

A partir dessas informagdes, ¢ possivel comparar os dois dimensionamentos na Tabela

3:
Tabela 3- Comparagao de resultados obtidos entre o dimensionamento de multiplos e simples
efeito.
Simples Efeito Multiplos Efeitos
Area de Troca Térmica (m?) 515,32 208,62
Economia 0,89 2,25

Fonte: Elaboracao propria.

Diante disso € notavel que o evaporador de simples efeito ¢ uma mé escolha, ja que sua
economia ¢ muito baixa, e cerca de 60% menor que o de multiplo efeito. Através dos resultados,
observa-se que o de multiplo efeito € um 6timo evaporador de pelicula descendente para ser
instalado em uma industria de sucos.

Porém, quando comparados ao evaporador TASTE (Thermally Accelarated Short Time
Evaporator) da GUMACO, um evaporador de pelicula descendente de sete efeitos e dois
tambores de expansdo, os evaporadores dimensionados nesse trabalho apresentam economia
inferior, j& que o de trés efeitos tem economia de 2,25 e o TASTE de 5,75 (WESTPHALEN,
1999).



5 Conclusao

A partir da revisao bibliografica realizada neste trabalho, observou-se a existéncia de
diversos tipos de evaporadores e da possibilidade de se utilizar eles em série. A partir disso,
conclui-se que o melhor tipo de evaporador a ser dimensionado para a concentragao de suco de
laranja ¢ o de pelicula descendente, ja que ¢ o indicado para substancias termo sensiveis pelo
baixo tempo de residéncia.

A comparacao do evaporador de multiplos efeitos com o de simples efeito contribuiu
para mostrar o quanto a economia do sistema aumenta ao se utilizar o vapor produzido em um
equipamento como fonte de calor do proximo. Ademais, as propriedades fisicas e quimicas
necessarias para o desenvolvimento foram encontradas, como a capacidade calorifica, a
elevacao do ponto de ebuli¢do e a tabela termodinamica de vapor.

Avaliando parametros como a area de troca térmica ¢ a economia do sistema, verifica-
se que o evaporador de triplo efeito obteve melhores resultados que o simples, como ja apontado
pela literatura. Além disso, o equipamento tem viabilidade para ser aplicado em uma industria
de processamento de suco de laranja, sendo uma 6tima opgdo para a produgdo de SLCC
dependendo do porte de producdo da planta, ja que ha opgdes no mercado com maior economia

de vapor, como o TASTE, porém com um custo de compra maior por ter mais efeitos.
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APENDICE A — Método Doolittle
Fonte: Campese & Passini (2015)
% METODO DE DOOLITTLE
clc
clear all
A =[4.5737*107(3) -2.3774*10"(3); 2.3258*10"(3) -4.6643*10"(3)];
b =[1.2938*107(8) -2.4983*10"(7)];
%Transformar A em LU
n = length(A);
L = zeros(n);
U = zeros(n);
for k=1:n
U(1.k)=A(1.k);
for j=2:n
soma=0;
for s=1:k-1
soma=soma-+L(k,s)*U(s,));
end
U(k,j)=A(k,j)-soma;
end
for j=2:n
L(k,1)=A(k,1)/U(1,1);
soma=0;
for s=1:k-1
soma=soma-+L(j,s)*U(s,k);
end
L(,k)=(1/U(k,k))*(A(j,k)-soma);
end
end
%disp (‘valor L")
L;
%disp ('Valor U")
U;
%disp (‘valor de A")
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q=L*U;

% implantar y
% [L] {y}={b}
y(1)=b(1)/L(1,1);

for i=2:n
soma=0;
for j=1:(i-1)
soma=soma+L(i,j)*y(j);
end
y(1)=(b(1)-soma)/L(1,1);
end
%disp (‘valor de y')
Y5

% implantar x
% [U] (x}={y}
x(n)=b(n)/U(n,n);

for i=n:-1:1
soma=0;
for j=1+i:n
soma=soma-+U(i,j)*x(j);
end
x(1)=(y(i)-soma)/U(i,);

end

%imprimir o resultado

disp (‘valor de x")

X'
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.T.

°C

ANEXO A — Propriedades Termodinamicas da Agua
Fonte: (ITBOMBAY, 2016)

Psat
MPa

Agua Saturada e Vapor (Baseado em Temperatura)

Volume, m3/kg

Vi

Ve

Energia, k] /kg

Us

Ug

Entalpia, k] /kg

he

he

hfg

Entropia, kj/(kg K)

St

Sg

sfe

40
41
42
43
44
45
46
47
48
49
50

51
52
53
54
55
56
57
58
59
60

61
62
63
64
65
66
67
68
69
70

7!
72
73
74
75
76
77
78
79

80

0.0073849
0.0077878
0.0082096
0.0086508
0.0091124
0.0095950
0.010099
0.010627
0.011177
0.011752
0.012352

0.012978
0.013631
0.014312
0.015022
0.015762
0.016533
0.017336
0.018171
0.019041
0.019946

0.020888
0.021867
0.022885
0.023943
0.025042
0.026183
0.027368
0.028599
0.029876
0.031201

0.032575
0.034000
0.035478
0.037009
0.038595
0.040239
0.041941
0.043703
0.045527
0.047414

0.00100789
0.00100828
0.00100868
0.00100909
0.00100950
0.00100992
0.00101036
0.00101079
0.00101124
0.00101169
0.00101215

0.00101262
0.00101309
0.00101357
0.00101406
0.00101455
0.00101505
0.00101556
0.00101608
0.00101660
0.00101713

0.00101766
0.00101821
0.00101875
0.00101931
0.00101987
0.00102044
0.00102101
0.00102159
0.00102218
0.00102277

0.00102337
0.00102398
0.00102459
0.00102521
0.00102584
0.00102647
0.00102710
0.00102775
0.00102840
0.00102905

19.515
18.563
17.664
16.814
16.011
15.252
14.534
13.855
13.212
12.603
12.027

11481
10963
10472
10.006
9.5643
9.1448
8.7466
8.3683
8.0089
7.6672

7.3424
7.0335
6.7396
6.4598
6.1935
5.9399
5.6984
5.4682
5.2488
5.0395

4.8400
4.6496
4.4680
4.2945
4.1289
3.9708
3.8197
3.6752
3.5372
3.4052

167.52
171.70
175.88
180.06
184.24
188.42
192.61
196.79
200.97
205.15
209.33

213.51
217.70
221.88
226.05
230.24
234.42
238.60
24279
246.97
251.16

255.35
259.53
263.72
26791
272.09
276.27
280.46
284.65
288.84
293.04

297.23
301.42
305.60
309.80
313.99
318.18
322.38
326.58
330.76
334.96

2429.4
2430.7
2432.1
2433.4
2434.7
2436.1
2437.4
2438.8
2440.1
2441.4
2442.7

2444.1
24454
2446.7
2448.0
2449.3
2450.6
2452.0
2453.2
2454.6
2455.9

2457.2
2458.5
2459.8
2461.1
2462.4
2463.7
2465.0
2466.3
2467.6
2468.9

24701
24714
2472.7
2474.0
2475.2
2476.5
24778
24791
2480.3
2481.5

167.53
171.71
175.89
180.07
184.25
188.43
192.62
196.80
200.98
205.16
209.34

213.52
217.71
221.89
226.07
230.26
23444
238.62
242.81
246.99
251.18

255.37
259.55
263.74
267.93
272.12
276.30
280.49
284.68
288.87
293.07

297.26
301.45
305.64
309.84
314.03
318.22
322,42
326.62
330.81

335.01

25735
2575.3
25771
25789
2580.6
25824
2584.2
2586.0
2587.8
2589.5
25913

2593.1
2594.8
2596.6
25983
2600.1
26018
2603.6
2605.3
26071
2608.8

2610.6
26123
2614.0
2615.8
26175
2619.2
2621.0
2622.7
26244
2626.1

2627.8
2629.5
2631.2
26329
2634.6
2636.3
2638.0
2639.7
26413
2643.0

2406.0
2403.6
2401.2
2398.8
2396.4
2394.0
2391.6
2389.2
2386.8
2384.4
23819

2379.5
23771
2374.7
23723
2369.8
2367.4
2365.0
2362.5
2360.1
2357.7

2355.2
2352.8
2350.3
2347.8
23454
23429
2340.5
2338.0
2335.5
2333.0

2330.5
2328.1
2325.6
2323.1
2320.6
2318.1
2315.6
2313.0
2310.5
2308.0

0.57240
0.58573
0.59901
0.61225
0.62545
0.63861
0.65173
0.66481
0.67785
0.69085
0.70381

0.71673
0.72961
0.74245
0.75526
0.76802
0.78075
0.79344
0.80610
0.81871
0.83129

0.84384

8.2555
8.2368
8.2182
8.1998
8.1815
8.1633
8.1453
8.1275
8.1098
8.0922
8.0748

8.0576
8.0404
8.0234
8.0066
7.9898
7.9732
7.9568
7.9404
7.9242
7.9081

7.8922

|7.6831
|7.6511
|7.6192
|7.5875
| 7.5560
|7.5247
|7.4936
|7.4627
|7.4320
|7.4014
7.3710

17.3408
17.3108
17.2810
17.2513
17.2218

7.1925
17.1633
17.1343

7.1055
17.0769

7.0484

0.85634 7.8764|7.0200

0.86882
0.88125
0.89365
0.90602
0.91835
0.93064
0.94291
0.95513

0.96733

0.97949

0.99161
1.0037
1.0158
1.0278
1.0398
1.0517
1.0637
1.0756

7.8607
7.8451
7.8296
7.8142
7.7990
7.7839
7.7689
7.7540

7.7392
7.7246
7.7100
7.6955
7.6812
7.6670
7.6528
7.6388
7.6249
7.6111

16,9918
16.9638
16.9359
16.9082
16.8807

6.8532
16.8260

6.7989

16.7719
16.7451
16.7184
16.6918
16.6654
16.6392
16.6130
16.5871
16.5612
16.5355
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Agua Saturada e Vapor (Baseado em Temperatura), Cont.

°C

Psat
MPa

Volume, m3/kg

Vi

Vg

Energia, k] /kg

Us Ug

Entalpia, k] /kg

he

h

hfg

Entropia, kJ/(kg K)

5¢

sg | sf

80
81
82
83
84
85
86
87
88
89
90

91
92
93
94
95
96
97
98
99
100

101
102
103
104
105
106
107
108
109
110

111
112
113
114
115
116
117
118
119
120

0.047414
0.049367
0.051387
0.053476
0.055635
0.057867
0.060173
0.062556
0.065017
0.067558
0.070182

0.072890
0.075684
0.078568
0.081541
0.084608
0.087771
0.091030
0.094390
0.097852
0.10142

0.10509
0.10887
0.11277
0.11678
0.12090
0.12515
0.12952
0.13401
0.13863
0.14338

0.14826
0.15328
0.15844
0.16374
0.16918
0.17477
0.18052
0.18641
0.19246
0.19867

0.00102905
0.00102972
0.00103038
0.00103106
0.00103174
0.00103243
0.00103312
0.00103382
0.00103452
0.00103524
0.00103595

0.00103668
0.00103741
0.00103814
0.00103888
0.00103963
0.00104038
0.00104114
0.00104191
0.00104268
0.00104346

0.00104425
0.00104504
0.00104583
0.00104664
0.00104744
0.00104826
0.00104908
0.00104991
0.00105074
0.00105158

0.00105243
0.00105328
0.00105414
0.00105500
0.00105588
0.00105675
0.00105764
0.00105853
0.00105942
0.00106033

3.4052
3.2789
3.1581
3.0425
29318
2.8258
2.7244
26271
2.5340
24447
2.3591

2.2770
2.1982
21227
2.0502
1.9806
19137
1.8496
1.7879
1.7287
1.6718

1.6171
1.5644
1.5139
1.4652
14184
13733
1.3300
1.2882
1.2480
1.2093

1.1720
1.1361
1.1014
1.0680
1.0358
0.99522
0.97486
0.94598
0.91811
0.89121

2481.5
2482.8
24841
2485.3
2486.6
24878
2489.1
2490.3
2491.5
24927
2493.9

334.96
339.16
343.36
347.55
351.75
355.95
360.16
364.36
368.56
372.76
376.97

2495.2
2496.4
2497.6
2498.8
2500.0
2501.2
2502.4
2503.6
2504.8
2506.0

381.17
385.38
389.59
393.80
398.00
402.21
406.43
410.63
414.85
419.06

2507.2
2508.4
2509.6
2510.7
2511.9
2513.0
2514.2
2515.4
2516.5
2517.7

423.28
427.50
431.71
435.93
440.14
444,37
448.59
452.81
457.03
461.27

465.49
469.72
473.95
478.18
482.41
486.65
490.89
495.12
499.36
503.60

2518.8
2520.0
25211
25222
2523.4
2526.2
2525.5
2526.7
2527.8
25288

335.01
339.21
34341
347.61
351.81
356.01
360.22
364.42
368.63
37283
377.04

381.25
385.46
389.67
393.88
398.09
402.30
406.52
410.73
414.95
419.17

423.39
427.61
431.83
436.05
440.27
444.50
448.73
452.95
457.18
461.42

465.65
469.88
47412
478.35
482.59
486.83
491.08
495.32
499.56
503.81

2643.0
2644.7
2646.4
2648.0
2649.7
2651.3
2653.0
2654.6
2656.3
2657.9
2659.5

2661.2
2662.8
2664.4
2666.0
2667.6
2669.2
2670.8
26724
2674.0
2675.6

26771
2678.7
2680.3
2681.8
26834
2684.9
2686.5
2688.0
2689.5
26911

2692.6
2694.1
2695.6
2697.1
2698.6
2700.1
2701.5
2703.0
2704.5
2705.9

2308.0
2305.5
2302.9
23004
2297.9
2295.3
2292.8
2290.2
2287.6
2285.1
2282.5

2279.9
22773
2274.7
22721
2269.5
2266.9
2264.3
2261.7
2259.0
2256.4

2253.8
22511
2248.5
2245.8
22431
22404
2237.7
2235.1
22324
2229.6

2226.9
22242
22215
2218.7
2216.0
22132
2210.5
2207.7
2204.9
22021

1.0756
1.0874
1.0993
11111
1.1229
1.1346
1.1463
1.1580
1.1696
1.1813
1:1929

1.2044
1.2160
1:2275
1.2389
1.2504
1.2618
1.2732
1.2846
1.2959
1.3072

1.3185
1.3297
1.3410
1.3522
1.3633
1.3745
1.3856
1.3967
1.4078
1.4188

1.4298
1.4408
1.4518
1.4628
1.4737
1.4846
1.4954
1.5063
1.5171
1.5279

7.6111 65355
7.5973 6.5099
7.5837 |6.4844
7.5702 6.4591
7.5567 | 6.4339
7.5434 | 6.4088
7.53026.3838
7.51706.3590
7.5040 | 6.3343
7.49106.3097
7.4781 ‘6.2853

7.4653 |6.2609
7.4526 6.2367
7.44006.2126
7.4275|6.1886
7.4151 6.1647
7.4027 | 6.1409
7.3904 |6.1172
7.3783 |6.0937
7.36616.0702
7.3541 ‘6.0469

7.3422 ‘6.0237
7.3303 | 6.0006
7.3185 5.9775
7.3068|5.9546
7.2952|5.9318
7.2836 | 5.9091
7.2721|5.8865
7.2607 |5.8640
7.2493 |5.8416
7.2381 ‘ 5.8193

7.2269 ‘ 5.7970
7.2157 |5.7749
7.2047 |5.7529
7.1937|5.7309
7.1828 5.7091
7.1719|5.6873
7.1611|5.6657
7.1504 | 5.6441
7.1397|5.6226
7.1291|5.6012
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