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RESUMO

Na atualidade, a geracdo de eletricidade e a producéo de etanol de segunda geracéo a partir de
materiais lignocelulésicos se apresentam como uma alternativa de desenvolvimento
tecnolégico no setor sucroenergético. N&o obstante, a introducdo de novos processos
produtivos representa um verdadeiro desafio devido a complexidade e diversidade das rotas
tecnoldgicas alternativas que podem ser avaliadas. Além disso, existem fatores econémicos e
ambientais, que devem ser considerados durante o desenvolvimento e consolidagdo destas
novas configuragdes. Nesse sentido, o presente trabalho tem como objetivo desenvolver uma
metodologia para realizar a hierarquizacdo exergeética e exergo-ambiental de processos para
obtencdo de etanol e eletricidade a partir da cana-de-agucar em distintas configuracdes de
biorrefinarias. Para este fim, dados técnicos de operacdo foram adotados nas rotas
tecnoldgicas envolvidas, bem como os aspectos ambientais da utilizacdo destes sistemas. Os
modelos propostos avaliaram as rotas Convencional (Caso 1), Bioquimica (Caso 2) e
Termoquimica (Caso 3), utilizando programas de simulacdo e ferramentas matematicas para
simular estes processos. Ainda, a integracdo dos processos e diferentes usos para o0 bagaco
excedente foram estudados, junto com diversos métodos de pré-tratamento visando a
otimizacdo e hierarquizacdo destas rotas. O resultado final indicou configuracdes 6timas que
permitiram a hierarquizacdo em termos do indice exergético de renovabilidade dos processos
de producdo das rotas analisadas. Desse modo a rota convencional otimizada apresentou a
maxima eficiéncia exergética dos processos e, por tanto, 0 menor custo exergético unitario
médio das plataformas avaliadas. Ao passo que a rota bioquimica foi o sistema que promoveu
um incremento de 28,58 % e 82,87 % na producdo de etanol, quando comparado com o Caso
1 e o Caso 3, respectivamente. Além disso, a rota termoquimica apresentou a configuracéo
com a maior taxa de geracdo de eletricidade excedente (214,98 kWh/TC). Em relagdo aos
resultados do impacto ambiental das rotas tecnoldgicas, encontrou-se que a configuragdo mais
sustentavel foi a plataforma bioguimica, apresentando as menores taxas de emissfes globais
de CO; (131,45 gCO,/MJ produtos).

Palavras-chave: Analise Exergética, Analise Exergo-Ambiental, Biorrefinarias, Bioetanol,

Conversdo da Biomassa Lignoceluldsica, Exergia.



ABSTRACT

Currently, electricity generation and second-generation bioethanol production from
lignocellulosic materials represent technological alternatives in the sugar-energy sector.
Nevertheless, the introduction of new production processes represents a real challenge due to
the complexity and diversity of the technological routes that can be evaluated. In addition,
there are economic and environmental factors that must be considered during the development
and consolidation of these new configurations. Accordingly, this project aims to develop a
methodology to perform the exergy and exergo-environmental analysis, evaluation and
ranking of processes in order to obtain ethanol and electricity from sugarcane in different
biorefinery configurations. Hence, operating technical data of each technological route were
adopted as well as the environmental aspects of using these systems. The proposed models
assessed the Conventional (Case 1), Biochemical (Case 2) and Thermochemical (Case 3)
routes using simulation programs and mathematical tools to simulate the ethanol production
and electricity generation. Furthermore, the process integration and different uses for the
excess bagasse were studied with various pretreatment methods aiming the optimizing and
ranking of routes. The results indicated optimal settings that allowed the ranking in terms of
the environmental exergy indicator “renewability” of the production processes for analyzed
routes. In this way, the optimized conventional route presented the maximum exergy
efficiency of the processes, therefore the lowest exergetic cost average of the evaluated
platforms. While the biochemical route was the system that promoted an increase of 28.58 %
and 82.87% in the ethanol production, when compared to Case 1 and Case 3, respectively. In
addition, the thermochemical route presented the configuration with the highest power
generation rate exceeding (214.98 KWh/TC). Concerning, the environmental impact results, it
was found that the most sustainable configuration was the biochemical platform, which

presented the lowest overall CO, emissions rates (131.45 gCO,/MJ products).

Keywords: Exergy Analysis, Exergo-Environmental Analysis, Biorefineries, Bioethanol,

Lignocellulosic Biomass Conversion, Exergy.
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LISTA DE ABREVIATURAS E SIGLAS

1G Primeira Geracao

2G Segunda Geragéo

BIG Gaseificacdo de Biomassa Integrada
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1. INTRODUCAO

1.1. O POTENCIAL DA CANA-DE-ACUCAR NA PRODUCAO DE BIOETANOL E
ELETRICIDADE NO BRASIL

No Brasil, a producdo de agucar e etanol, a partir da cana-de-acUcar, representa uma das
principais atividades produtivas. De acordo com o Procana, o setor sucroalcooleiro foi
responsavel por aproximadamente 2% do PIB nacional e por 31% do PIB da agricultura no
Brasil em 2012 (BIOSEV, 2013).

Neste setor, a expectativa de crescimento no Brasil se diferencia por algumas vantagens
competitivas, sendo a disponibilidade da matéria-prima a principal delas. Segundo o
Ministério da Agricultura, Pecudria e Abastecimento (MAPA), o pais é o maior produtor
mundial de cana-de-acUcar, tendo processado 660,5 milhGes de toneladas em 2015. Ainda, o
processamento deste recurso gerou 162.588 toneladas de bagaco, equivalente ao 11 % do
consumo final por fonte da matriz energética no Brasil nesse ano (EMPRESA DE PESQUISA
ENERGETICA, 2016).

Além disso, o Brasil foi 0o segundo maior produtor de etanol do mundo em 2014 com uma
producdo de 23.431.500 metros clbicos (m®) de etanol, conforme mostra a Tab. 1.1
(RENEWABLE FUELS ASSOCIATION, 2015). Deste total, 57,1% referem-se ao etanol
hidratado. J& a producdo de etanol anidro, que é misturado a gasolina tipo A, registrou

acréscimo de 1,9% com relacdo ao 2013, totalizando 12.230 mil m3.

Tabela 1.1 - Produgéo anual de etanol no mundo.

Pais / Regido 2014 2013 2012 2011 2010
= Estados Unidos 54.131.000 50.345.980 50.035.570 52.617.060 50.084.627
Brasil 23.431.500 23.723.180 21.111.240 21.096.034 26.198.753
£ | Unido Europeia 5.469.920 5.189.800 4.311.584 4.538.695 4.451.630
" China 2.403.070 2.634.647 2.100.904 2.097.600 2.048.400
i+l Canada 1.930.560 1.979.770 1.699.650 1.749.800 1.348.500

Fonte: Adaptado de Renewable Fuels Association (2015).



Assim, destacam-se as favoraveis condi¢cbes ambientais e a grande extensdo de terra
disponivel e propicia para a producdo de cana-de-aglcar; aproximadamente 3,6% da terra
cultivavel do Brasil, ou seja, 9,5 milhdes de hectares sdo utilizados para a producéo de cana o
que permite a possibilidade de ampliacdo da area cultivada, além de expandir a sua producao
(UNICA, 2015).

Além disso, o Brasil tem um dos menores custos de producdo de cana-de-agucar, devido a
seus altos indices de produtividade ao longo dos ciclos. Estes fatos, associados ao incremento
da demanda por fontes de energia limpas e renovaveis, preveem o aumento da producdo e

exportacdo de etanol e a geracdo de eletricidade nos proximos anos no mercado nacional.

Na Fig. 1.1 € apresentada uma comparacdo entre a producdo de etanol a partir do milho nos
Estados Unidos (USA) e a partir de cana-de-agucar no Brasil, para o periodo de 2000 a 2014.

Figura 1.1 - Comparativo de producéo de etanol entre Brasil e USA.
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Fonte: Elaborado pelo autor.

Hoje em dia, o setor sucroalcooleiro brasileiro precisa da introdugdo de novas usinas e 0
melhoramento das existentes, foncado na produtividade dos processos de conversdo, em
funcdo da geracdo de eletricidade ou na producdo de etanol por hectare-ano de cana. Neste
setor as unidades industriais dividem-se em usinas de agucar, destilarias autbnomas (voltadas

a producdo apenas de alcool) e usinas com destilaria anexa, que produzem agucar e alcool.



Em termos da eficiéncia de conversdo dos processos produtivos destas unidades, tem-se que
as irreversibilidades geradas em uma usina anexa encontram-se distribuidas em 68% no bloco
de cogeracdo, 21% nos processos de producdo de etanol, 4% no sistema de extracdo, 3% no
tratamento do caldo e 4% na producdo do acucar (PELLEGRINI, 2009). Ao passo que a
destruicdo de exergia nos processos associados a uma destilaria autbnoma representa 56% no
sistema de cogeracgéo, seguido de 35% das irreversibilidades nos processos de producdo de
etanol, 5% do sistema de extracao, 3% tratamento do caldo e 1% da etapa de pré-evaporacéo
(PELLEGRINI et al. 2008).

Por outro lado, a partir da década de 1990 visando a modernizag&o deste setor, no mercado de
energia elétrica surgiu a possibilidade das usinas venderem seus excedentes de eletricidade.
Assim, nesse novo cenario o bagaco (subproduto da cana) adquire um valor agregado no
processo produtivo. A producdo de bagaco € inerente a esse setor, com elevada producdo e
baixo custo do mesmo no Brasil (SATYANARAYANA; GUIMARAES; WYPYCH, 2007).
O valor da tonelada de bagaco depende de diversos fatores, como, a quantidade, a qualidade, a
duracdo do fornecimento, a distancia entre fornecedor-cliente, e a volatilidade da

comercializacdo da energia elétrica, entre outras.

Nos anos de 2014 e 2015, a excelente remuneracdo da energia elétrica comercializada no
mercado spot aumentou muito a demanda por biomassa de cana. Nesse periodo, em algumas
localidades do estado de S&o Paulo, a média de preco da tonelada do bagaco para ser retirado
na usina, chegou a R$ 150,00. No entanto, nos primeiros meses de 2016, a baixa remuneracdo
do mercado livre de energia, derrubou a demanda por bagaco, e consequentemente, seu prego,
atingindo em média de R$ 60,00 a R$ 25,00 por tonelada (CANA ONLINE, 2016). Destaca-
se que a geracdo de energia elétrica no Brasil atingiu 581,5 TWh, por meio de centrais de
servigo publico com 83,4% da geracdo total e autoprodutores com 16,6% do total produzido
em 2015 (EMPRESA DE PESQUISA ENERGETICA, 2016).

Neste contexto, a implementacdo de tecnologias avancadas de cogeracdo e a integracdo de
processos (IP) na producdo de biocombustiveis de primeira geracdo (1G) e segunda geracao
(2G), torna-se necessaria para melhorar o desempenho dos processos. Assim, a luz desses

desafios surge este projeto de pesquisa.



Este trabalho abrange a avaliacdo exergética e exergo-ambiental de rotas tecnoldgicas que
permitam o aproveitamento integral da cana-de-aglcar na producdo de etanol e eletricidade
para a valorizacdo da sua cadeia produtiva por meio do conceito de biorrefinaria. Na Rota 1
visa-se realizar a avaliacdo de uma destilaria autbnoma acoplada a um planta de cogeracéo. Ja
na Rota 2 sera avaliado o processo de hidrolise da biomassa lignocelulésica dos residuos da
cana-de-agucar, visando a obtencdo de aglcares fermentesciveis para a producdo de etanol.
Finalmente, a Rota 3 tem como foco a geracdo de eletricidade utilizando o excedente de

biomassa mediante a tecnologia da gaseificacgéo.

1.2. DESAFIOS E OPORTUNIDADES NA CADEIA PRODUTIVA DOS
BIOCOMBUSTIVEIS

Os custos de producdo em larga escala dos biocombustiveis e produtos procedentes do setor
sucroalcooleiro dependem principalmente de dois fatores: O custo da matéria-prima e o custo
do processo de conversdo. A partir destas premissas, uma série de barreiras econdmicas e
desafios tecnoldgicos devem ser superados para que a producdo dos biocombustiveis atinja
um nivel de desenvolvimento similar ao alcangado pela industria petroquimica. Na Fig. 1.2
sdo apresentados alguns dos aspectos-chave para o desenvolvimento na area dos

biocombustiveis.

Figura 1.2 - Barreiras econdmicas e tecnoldgicas na producdo dos biocombustiveis.
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Fonte: Adaptado de U.S. DEPARTMENT OF ENERGY (1999).



Em termos de oportunidades no cenédrio brasileiro, com o avango nas tecnologias de
aproveitamento da biomassa para liberacdo de acUcares simples e fermentaveis (pentoses e
hexoses), 0 pais podera aumentar a producdo de etanol, eletricidade e subprodutos, em
decorréncia da grande disponibilidade de residuos agroindustriais, como o bagaco e a palha de

cana, gerados ao longo da cadeia da cana-de-agucar.

Além disso, diversos produtos quimicos podem ser fabricados com base nos produtos das
usinas sucroalcooleiras. Rotas biotecnoldgicas ou baseadas na sintese quimica dos acUcares
podem ser usadas na producdo de importantes building blocks, como acido acrilico, butadieno
e acido adipico. Ja as rotas baseadas no alcool podem ser usadas na producdo do eteno,
propeno, entre outros (BAIN COMPANY E GAS ENERGY, 2014). No futuro, espera-se que

0 biobutanol e o biodiesel sejam acrescentados a este portfolio de produtos.

Deve-se ressaltar que ap6s um longo periodo de desenvolvimento tecnolégico em nivel
mundial, voltado a producdo de biocombustiveis, o etanol celulésico ou etanol de segunda
geracdo (2G) ja atingiu o estagio de plantas comerciais. No contexto brasileiro, atualmente o
pais tem uma capacidade instalada para producédo de etanol de 2G de cerca de 140 milhdes de
litros por ano (safra), por meio das trés primeiras plantas de producéo do etanol celulosico,
duas em escala comercial e outra demonstrativa (MILANEZ et al., 2015).

Apesar dos avancos atingidos na producdo de etanol de 2G na conversdo dos acgucares
provenientes de biomassa, ainda ha um grande desafio a ser superado no campo de
desconstrucéo da biomassa lignocelul6sica, ou seja, na conversao de polissacarideos (celulose
e hemicelulose) em monbémeros (principalmente, glicose e xilose). Superar esse obstaculo €
necessario para reduzir a competicdo por aglcares provenientes de fontes alimenticias, como
do milho, beterraba, etc. (VAZ JUNIOR, 2013).

E importante salientar que um dos principais gargalos tecnoldgicos que envolvem a producéo
de etanol lignocelulésico é o processo de pré-tratamento, foco deste projeto, que compreende
a quebra das barreiras estruturais e composicionais dos materiais lignocelulosicos, facilitando

a etapa posterior de hidrolise.



Seguindo na linha de processo na producdo de etanol 2G da cana-de-acucar, outro desafio a
partir de subprodutos lignocelul6sicos (bagaco da cana) incide na decisdo ou escolha do
processo de hidrolise mais vantajoso para a obtencdo dos monossacarideos e no aumento dos
rendimentos de acgucares fermentesciveis. Deste modo, surgem diversas oportunidades neste
setor visando atingir a competitividade do etanol de 2G e acelerar sua evolucdo tecnoldgica
nas etapas de producdo de biomassa, avaliacdo dos custos, enzimas e equipamentos, de forma

eficiente e economicamente viavel.

No contexto brasileiro, Bonomi et al. (2016) realizaram uma avaliagdo técnico-econémica e
ambiental do etanol 2G em termos das perspectivas de curto e longo prazo neste setor. Nesse
estudo, o processo 2G inclui um pré-tratamento com explosdo de vapor seguido por um
processo de hidrdlise e fermentacdo separado. No processo 1G e 2G integrado, o licor de
glicose (C6) é fermentado juntamente com caldo da 1G usando a levedura convencional
(Saccharomyces cerevisiae), enquanto o licor de pentoses (C5) é fermentado separadamente
usando um micro-organismo geneticamente modificado. Destaca-se nos parametros adotados
nos cenarios de curto e longo prazo, a conversdo de hemicelulose em monomeros e
oligbmeros de 60 % a 80 % na etapa de pré-tratamento, ao passo que no processo de hidrdlise
enzimatica o uso de teores de solidos € 15 % a 25 % e a conversao de celulose em glicose de

60 % a 80 %, respectivamente.

Assim, na Tab. 1.2 apresenta-se o custo do etanol para as configuracdes avaliadas de 1G e 2G
integrada (1G2G). Sendo, curto prazo (ST), longo prazo (LT) e cana energia (EC), enquanto
que na Fig. 1.3 comparam-se em termos percentuais os parametros considerados no custo de

producdo de etanol dos diferentes cenarios.

Tabela 1.2 - Custo do etanol.

Parametros 1G 1G2G-ST 1G2G-LT 1G2G-EC
Biomassa 676,2 644 579,6 466,9
Custo do capital 305,9 370,3 257,6 338,1
Enzima 0 80,5 64,4 161
Manutencgéo 161 112,7 96,6 96,6
Mao de obra 8,05 8,05 8,05 12,88
Outros 8,05 8,05 12,88 12,88
Custo do etanol (R$/m3) 1159,2 1223,6 1019,13 1088,36

Fonte: Adaptado de Bonomi et al. (2016).



Figura 1.3 - Distribuicdo dos custos na producéo do etanol.
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Fonte: Adaptado de Bonomi et al. (2016).

O estudo conduzido por Bonomi et al. (2016) foi baseado nos cenérios de curto e longo prazo
apresentados pelo BNDES na avaliacdo técnico-econémica de configuracdes de plantas de
etanol de 1G, 1G2G integrados e 2G independentes, conforme apresentado na Tab. 1.3
(MILANEZ et al., 2015). Ainda nesta tabela, apresenta-se o rendimento exergético de cada

cenario calculado a partir da exergia dos produtos entre a exergia dos insumos.

Tabela 1.3 — Cenarios de producao de etanol.

MF;;J;EO MF;;J;EO Etanol | Eletricidade | Eletricidade Féine(:igngfirggo
Caso base | CC 0 2,000,000 | 416,67 | 53,6 11,5 4,792 25,31
CCPA 1 4,250,000 | gg542 | 84,9 174,3 154,328 43,48
1G gﬁ CE 12 ]6060000| 126250 | 76,6 | 2015 254,394 39,94
gﬁ CE |3 |8560000| 178333 | 688 | 2167 | 386448 19,73
CCPA 4 4,250,000 | gg5 42 108 68,6 60,740 44,85
gg CE | 5a |6.060000 | 126250 | 117 704 88,880 3051
1IGt2 . d S(A: CE |sp |6.060000 | 126250 | 122 66,6 84,083 36,21
ntegrado
gg CE | 6a |8560000| 178333 | 121 68,0 121,267 23.49
SX CE |6 |8560000| 178333 | 125 69,6 124,120 30.11
MLC 7 420,000 87,50 229 36,8 3,220 5,11
CE 8A | 4.380,000 | 91250 94 69,6 63,510 34,65
I2r(13dep CE 8B | 4380000 | 91250 | 100 61,1 55,754 36,29
CE 9A | 6,780,000 | 141250 | 99,1 70,3 99,299 36,37
CE oB | 6,780,000 | 141250 | 103 65,1 91,954 37,22

Fonte: Adaptado de Milanez et al. (2015).



Sendo,
CE  Cana-energia, composta por palha e colmos,
CC  Cana-de-acucar convencional,
PA  Palha,

MLC Material lignocelulésico.

Neste resumo das configuracfes estudadas pelo BNDES o periodo de safra considerado foi
200 dias de operacdo e a entressafra 130 dias. O caso-base (Cenario 0) representa a média
atual do setor sucroenergético, isto é, uma usina 1G anexa com capacidade de processamento
na faixa de 2 milhdes de toneladas na safra, com tecnologia basica e sem integracdo

energética (Milanez et al. 2015).

Nesse estudo, o potencial de melhoria de eficiéncia do etanol 2G foi avaliado por meio de
duas rotas tecnoldgicas (rotas A e B). A rota A refere-se a um processo de producdo com
fermentacdo separada de C5 (agucares com cinco carbonos, xilose). Enquanto que a rota B
envolve um processo com co-fermentacéo dos agucares C5 e C6 (agucares com seis carbonos,

glicose).

Nesta mesma linha, Albarelli (2013) propde diversas configuragcdes tecnoldgicas para
producdo de eletricidade e/ou etanol 2G. Sendo avaliado o processo convencional, destilaria
auténoma (D) e producdo conjunta de aclcar e etanol (PC). Na Tab. 1.4 sdo mostrados os

resultados destas configuragoes.

Tabela 1.4 — Resultados de casos de estudo para producao de eletricidade e/ou etanol 2G.

CASO 1 CAS03 (CAS04 CASOS5 CASO 6 CASO 7 CASO 8
DI D4 D6B D74 D8B

PRODUTOS [Unidades]

D3 [25) DoA D7B DA

PC8B

ETANOL
ETANOL
ELETRICIDADE
ELETRICIDADE
ACUCAR
ACUCAR

[L/TC)
(kW]
[KWh/TC]
(kW]
[KG/TC]
(kW]

819
240241
50,1
25050

433
127014
558
27900

65
157797

81.9 97.1 947 863 96,7
240241 284827 277787 | 253147 283654
80,7 71 117 136 122
40350 33500 38500 68000 61000

819
240241

128
64000

81,9
240241
172,5
86250

433
127014
179.6
89800
65
157797

93.6
274561
87
43500

848
248747

86,9
254907
136
68000

95.7
280721

109
34300

885
259601
140
70000

1
0

!

57
67200
130
65000
65
37797

Rendimento

37,58
Exergético

[%] 44,29 39,75 43.11 46,25 3307 45,06 4537 3524 45,49 47,49 46,69 48,82

55,24

Fonte: Adaptado de Albarelli (2013).

De forma similar & comparagéo anterior foi determinado o rendimento exergético de cada
cenario por meio da exergia dos produtos (etanol e eletricidade) entre a exergia dos insumos

(cana de agucar e produtos quimicos).




As simulacGes destas configuragdes estdo focadas na rota bioquimica usando diversos pré-
tratamentos (tecnologias de exploséo a vapor, explosdo a vapor catalisada e hidrotérmico), e

a hidrélise enzimatica da biomassa.

Nota-se que nestes casos de estudo a rota A considera menores quantidades da palha na
cogeracdo e/ou menores rendimentos de hidrolise e fermentacdo. J& a rota B refere-se aos
casos que consideraram maior quantidade da palha na cogeracao e/ou maiores rendimentos de

hidrolise e fermentacéo.
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1.3. OBJETIVOS DA TESE

Obijetivo Geral

O objetivo desta tese de doutorado é desenvolver uma metodologia para realizar a andlise,
avaliacdo e hierarquizacdo exergética e exergo-ambiental de processos para obtencdo de
etanol e eletricidade a partir da cana-de-agicar em distintas configuracGes de biorrefinarias
(Fig. 1.4). Com base nesta metodologia visa-se obter configuracdes 6timas, permitindo assim
quantificar o desempenho exergético, econdmico e ambiental (em termos da renovabilidade

dos processos de produc¢édo) para as seguintes rotas propostas.
= ROTA 1-Convencional: ETANOL (1G) E ELETRICIDADE;

= ROTA 2-Bioquimica: ETANOL (2G) E ELETRICIDADE;
= ROTA 3-Termoquimica: ETANOL (2G), GAS DE SINTESE E ELETRICIDADE.

Figura 1.4 - Rotas tecnoldgicas consideradas para producdo de bioetanol e eletricidade.

“
ROTA 2

| ! fomToTmTm T mnneneeees Blogimic!
! 1
Pré-processamento fisico Pré-processamento fisico ' . !
(Secagem, moagem) (Secagem, moagem) Biomassa Pré-tratamento i
ROTAI | bagago bagago Liguido Sdlido
:Convencmna.l' _______________!\’_O_TZA_?_ !
| Termoquimica | 1 i P
Tratamento e i ' 1| Hemicelulose [ Celulose l | Lignina
concentragdo de caldo ! | (+pentoses)
! |
| : . Syngas | : T o
| H ' Hidrolise (acida ou enzimatica),
H | ' PR
5 i detoxificacdo
: ‘ Fermentagio ! Fermentacédo ou I <
l ! conversdo catalitica '
| 1
e} :\ Fermentacdo ‘
Destilacdo e 'PI L r
Desidratagdo t‘:‘ndtad e
utilidades '
:h______________________: :‘ Destilacdo e Desidratagdo ‘
|
Y
>

Fonte: Elaborado pelo autor.
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Obijetivos Especificos

As configuragdes 6timas das rotas tecnoldgicas propostas sdo resultado de uma metodologia
baseada na avaliacdo exergética e exergo-ambiental dos processos de conversdo de energia.

Nesse contexto foram estabelecidos os seguintes objetivos especificos:

1. Caracterizar os processos de conversao de energia em cada configuragdo analisada em
termos dos residuos/rejeitos e os dados de consumo e producdo mais representativos

desses processos.

2. Aplicar modelos termodindmicos para a simulacdo dos processos de converséo de

energia das rotas propostas.

3. Comparar os desempenhos exergéticos das rotas avaliando alternativas para minimizar
a geracdo de entropia (irreversibilidades) com o intuito de melhorar a qualidade dos

produtos obtidos.

4. Definir indicadores exergo-ambientais apropriados para hierarquizar as configuracdes
estudadas de biorrefinarias em determinados cenarios de producdo de bioetanol e

eletricidade (Indice de CO, equivalente em base exergética).
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1.4. DIVISAO DOS CAPITULOS
O texto ora apresentado esté dividido em sete (7) capitulos e seis (6) apéndices.

O Cap. 1 apresenta uma breve discussdo sobre o panorama da producéo de bioetanol e
eletricidade no contexto brasileiro. Ainda, expde o0 objetivo geral e 0s objetivos especificos
desta tese. Por Gltimo, mostra alguns desafios e oportunidades do setor sucroalcooleiro.

O Cap. 2 expressa uma visdo geral das rotas tecnoldgicas para conversdo da biomassa.
Além disso, apresenta uma revisdo do estado da arte dos principais processos e etapas na
cadeia produtiva do etanol a partir da cana-de-agucar.

O Cap. 3 descreve os conceitos envolvidos na analise exergética e exergo-ambiental
nos processos de conversdo de energia aplicados aos sistemas térmicos. Ainda, este capitulo
exibe uma resenha sobre a integracdo energética de processos e do impacto ambiental de

sistemas focados na producao de bioetanol e eletricidade.

O Cap. 4 exibe a metodologia definida para a construcdo dos modelos (estudos de
caso) para simulacdo das configuracdes de Biorrefinarias, junto com a definicdo das variaveis

e 0s componentes empregados na simulacéo.

O Cap. 5 traz a descricdo dos processos empregados na simulacdo das rotas
tecnoldgicas para producdo de bioetanol e eletricidade. Assim, os principais parametros dos
modelos desenvolvidos sdo apresentados objetivando a aplicacdo da analise exergética destas

configuracoes.

O Cap. 6 ilustra os parametros de performance empregados na integracdo térmica dos
processos. Além disso, exibe os critérios adotados na avaliacdo global das configuragcdes

visando obter a hierarquizacdo das rotas tecnolégicas.

Finalmente, o Cap. 7 apresenta as conclusdes deste trabalho e sugestbes para trabalhos
futuros. Ainda as informacdes complementares sdo sintetizadas nos apéndices deste

documento.
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2. REVISAO DA LITERATURA

2.1. A CANA-DE-ACUCAR COMO INSUMO ENERGETICO

A cana-de-agUcar produz o colmo industrializavel, que representa de 80 % a 85% da biomassa
total, o restante se constitui de folhas e ponteiros (topo da planta). Uma parte destas folhas e
ponteiros é queimada quando a cana é colhida com queima prévia, ou deixada no campo

quando colhida mecanicamente.

Na composicdo quimica da cana-de-agUcar apresentada na Tab. 2.1, os acUcares referem-se a
Sacarose (12,5%), Glicose (0,9%) e Levulose (0,6%). Além disso, 0s principais compostos
das fibras sdo Celulose (5,5%), Lignina (2,0%) e Pentosana (2,0%). Enquanto, a porcentagem
das cinzas refere-se principalmente a Dioxido de Silicio (SiO,) e Oxido de Potéssio (K,0),
(Camargo, 1990).

Tabela 2.1 - Composi¢do média da cana-de-agucar.

Componente Teor médio (% p/p)
Agua 74,5
Aculcares 14,0
Fibras 10,0
Cinzas 0,50
Matérias nitrogenadas 0,40
Gorduras e ceras 0,20
Substancias pépticas, gomas e muscilagem 0,20
Acidos combinados 0,12
Acidos livres 0,80

Fonte: Reproduzido de Camargo (1990).

No Brasil, a produtividade média da cana-de-acucar é 85 toneladas por hectare, sendo que
para cada tonelada de cana processada sdo gerados cerca de 140 kg de bagago em base seca e
140 kg de palha, ou seja, 12 toneladas de bagaco e 12 toneladas de palha (SANTOS et al.,
2012).
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2.2. MATERIAIS LIGNOCELULOSICOS

A maior parte da biomassa com alto teor de celulose empregada como matéria-prima na
producdo de etanol € gerada como residuo nos processos produtivos dos setores agricola,

industrial e florestal.

Destacam-se 0s residuos gerados na industria do papel e celulose, acucar e alcool (bagaco e
palha) e a fragdo organica dos residuos domésticos. Muitos destes residuos nao tém valor
econdémico no mercado ou possuem baixo custo de aquisicdo, e geralmente sdo associados a

problemas ambientais quando considerado seu tratamento e eliminacao.

A biomassa lignocelulésica estd composta basicamente de polimeros de carboidratos (celulose
e hemicelulose), lignina e uma pequena parte constituida por acidos, sais e minerais. Na Tab.
2.2 € apresentada a composicdo de diversos materiais lignoceluldsicos em base seca (LORA,;
VENTURINI, 2012).

Tabela 2.2 - Composicao de diversos materiais lignocelulésicos.

Bagaco da Palha de Palha de

Compostos cana irigo arroz Eucalipto
Celulose

Glicose (C6) 38,1 36,6 41,0 49,50
Hemicelulose

Xilose (C5) 23,3 19,2 14,8 10,73
Arabinose (C5) 2,5 2,4 4,5 0,31
Galactose (C6) 1,1 2,4 0,4 0,76
Manose (C6) ND 0,8 1,8 1,27
Lignina 18,4 14,5 9,9 27,71
Cinzas 2,8 9,6 12,4 1,26
Proteinas 3,0 3,0 ND ND
2‘3‘22 /fs":‘:f”ﬁco 19,26 17,1 15,4 19,50

ND: Nao disponivel

Fonte: Reproduzido de Lora e Venturini (2012).
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A celulose e a hemicelulose sdo polissacarideos que podem ser utilizados na producdo de
bioetanol por meio de processos de pré-tratamento e hidrdlise, que permitem a obtencéo de
acucares fermentesciveis (HAMELINCK; HOOIJDONK; FAALJ, 2005).

Por outro lado, o licor obtido no pré-tratamento pode ser diluido no caldo da cana, diminuindo
desta forma o impacto de inibidores da fermentacdo eventualmente formados nesta etapa, tais
como fendlicos, acido aceético, furfural, 5-hidroximetilfurfural e ibes metalicos (IBRAHEEM,;
NDIMBA, 2013).

Contudo, o uso de biomassas lignocelulésicas como matéria-prima para producdo de etanol
nos ultimos anos tem despertado grande interesse na comunidade académica e industrial. No
cenario brasileiro, espera-se no curto prazo ter uma estimativa fidedigna da producédo do

etanol celulésico em escala demonstrativa e comercial.

Na atualidade pesquisas nessa area, ainda sdo necessarias para promover a viabilizacdo
técnica e econébmica da tecnologia de pré-tratamento e hidrélise na introducédo do etanol 2G.
Merece destaque o estudo conduzido por Milanez et al. (2015) apresentado no capitulo
anterior, que considerou diferentes configuracbes e processos integrados nesta rota
tecnoldgica, utilizando tanto o caldo quanto o bagaco, a palha e a cana energia como insumaos.

2.2.1. O Bagago da Cana-de-Acucar

O bagaco de cana é definido como o residuo fibroso obtido apds a moagem no processo de
extracdo do caldo. Este material fibroso é composto de agua e pequenas quantidades de
solidos soltveis. A composicdo do bagaco varia em funcdo da eficiéncia do sistema de
extracdo de caldo, a variedade da cana, regido de cultivo, maturidade, entre outros. Na Tab.
2.3 apresenta-se a composicao tipica da fibra do bagaco da cana-de-agucar, para cada g/100g
de substancia seca (REIN, 2007).
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Tabela 2.3 - Composic¢ao tipica do bagaco da cana.
Componente €)

Celulose 40
Hemicelulose 33
Lignina 22
Cinzas / Outros 5

Fonte: Reproduzido de Rein (2007).

2.2.2. A Palha da Cana-de-Acucar

Quanto a palha, um programa visando a sua eliminacdo gradativa da queima ja vem sendo
implantado no Brasil. O estado de S&o Paulo é um exemplo deste programa, que deve ocorrer
de forma semelhante em outros estados do pais, aumentando dessa forma, a disponibilidade
de palha. Assim, a fracdo excedente sera transportada para a usina e utilizada como matéria-

prima na producdo de etanol ou geragao de eletricidade.

E importante ressaltar que é recomendavel deixar uma fracdo da palha no campo, de forma a
contribuir para o controle de doencas das culturas e evitar o crescimento de outras espécies,
além de formar uma camada protetora do solo. Estima-se que cerca de 50 % a 60% da palha
deveria ser deixada no campo (HASSUANI; LEAL; MACEDO, 2005), mas ainda ndo existe
um consenso sobre esta alternativa. Em contrapartida alguns pesquisadores afirmam que s6
uma fracdo reduzida deve permanecer no campo, entre 10 % e 20% para aumentar assim a
palha excedente visando a obtencdo dos produtos citados anteriormente e aumentado a
produtividade.

A palha da cana-de-agclcar sendo toda a parte aérea da planta menos o0s colmos
industrializaveis representa 15% do peso dos colmos da cana madura, ou 12% quando seca.
Em termos energéticos a palha representa 1/3 da energia potencial da cana. Sua composicao é
basicamente celulose, hemicelulose e lignina, na proporcéo aproximada de 40%, 30% e 25%,
respectivamente (SANTOS et al. 2012). O potencial da palha de cana-de-agucar para
producéo de etanol em fungdo dos rendimentos de conversdo é ilustrado na Fig. 2.1. Nota-se
que, quando considerada toda a conversdo de glicose em etanol, o aproveitamento integral da
cana-de-acucar (colmos, palha e bagaco) pode aumentar significativamente a producdo de
etanol por hectare, passando dos atuais 7000 L para aproximadamente 14000 L, sem
necessidade de expansdo da area cultivada (SANTOS et al. 2012).



2.3.

Figura 2.1 — Rendimento teorico da producéo de etanol a partir da palha.

1 tonelada de palha
(40% celulose)

Hidrolise
_ > Rendimento
H;O teorico 1,11 g/g

444 kg de glicose

Fermentagdo .
Rendimento

tedrico 0,51 g/g

226,4 kg de etanol

Densidade do
etanol: 0,79

287 L de etanol
/tonelada de palha

Fonte: Reproduzido de Santos et al. (2012).

ROTAS TECNOLOGICAS PARA PRODUCAO DE BIOETANOL

ELETRICIDADE A PARTIR DA CANA-DE-ACUCAR
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E

Baseado na grande disponibilidade de biomassa lignoceluldsica processada na industria da

cana-de-acgucar, bem como em outras atividades agroindustriais, esta representa uma matéria-

prima eficaz para ser aproveitada. Nesse sentido, e a procura de novas perspectivas para

sistemas de bioenergia, h4& um crescente interesse na utilizacdo simultdnea da biomassa

lignocelulosica para producao de biocombustiveis e geracdo de eletricidade.

Na Fig. 2.2 é apresentada uma sintese das diversas rotas de conversdo que podem ser

aplicadas para transformar a biomassa em biocombustiveis e calor Gtil (DAMARTZIS;

ZABANIOTOU, 2011). Destacam-se neste esquema, as denominadas rotas, também

chamadas de plataformas termoquimicas e bioquimicas.
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Figura 2.2 - Sintese das rotas tecnoldgicas para producéo de bioenergia.

BIOMASSA

ROTA TERMOQUIMICA ROTA BIOQUIMICA
v

I }
= = PIROLISE - -
COMBUSTAO GASEIFICACAD = EXTRACAO HIDROLISE
J r A
CONDICIONAMENTO . - _
(N T G Liquinbos TRANSESTERIFICACAO FERMENTACAQ

DE SINTESE

SINTESE DE
FISCHER-TROPSCH

v y "

BULEEIEE COMBUSTIVEIS BIODIESEL BIOETANOL

SINTETICOS

Fonte: Adaptado de Damartzis e Zabaniotou (2011).

A rota termoquimica envolve basicamente as tecnologias de Combustdo, Gaseificagao,
Pirolise e Liquefacdo. Estas duas ultimas tecnologias, junto com a Torrefacéo, processo de
pré-carbonizacdo ou pré-tratamento, que se desenvolve justamente na fase endotérmica da
pirélise, entre 250°C e 300°C; se caracterizam por resolver problemas relacionados a logistica
com o adensamento da biomassa e a viabilizacdo de seu transporte, gerando assim, um

produto que pode ser utilizado diretamente como combustivel.

Enquanto, na pirdlise rapida a biomassa € aquecida (450°C-600°C) em curto intervalo de
tempo na auséncia de ar para obter um tipo de 6leo combustivel pesado, conhecido como bio-
6leo ou oleo de pirdlise, este posteriormente é refinado em varios combustiveis ou usado de
maneira direta. Alternativamente o bio-6leo e seu residuo podem ser tratados como uma
matéria-prima para produgdo de combustivel BTL “biomassa-para-liquidos” (DAMARTZIS;
ZABANIOTOU, 2011).

Do mesmo modo, no processo de gaseificagdo da biomassa é gerado o gés de sintese (syngas)
principalmente constituido de CO e H,, que é empregado na producdo de bio-produtos e de
energia. Desta forma, novas tecnologias sdo agregadas na cadeia produtiva, por exemplo,
sintese Fischer-Tropsch (F-T) para producdo de hidrocarbonetos, reacdo catalitica ou

fermentacgdo para a producdo de alcoois.
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Assim, a biomassa é convertida termoquimicamente produzindo um portfélio de produtos de
alto valor agregado. Uma opgdo promissora dentro desse conceito € a coproducdo de
substancias quimicas, tais como misturas de alcoois e gas natural sintético (SNG). Essa opcao
se baseia na gaseificacdo da biomassa a baixas temperaturas, limpeza avancada dos gases,
separagdo e melhoramento do produto intermediério (LUQUE; SPEIGHT, 2015).

Em contrapartida, a rota bioquimica compreende a fermentacdo dos acglcares contidos nas
plantas ou obtidos a partir da lignocelulose. Existem varias alternativas para liberacdo de
acucares da biomassa lignocelulésica. O processo se inicia pelo pré-tratamento, que busca
expor a celulose e a hemicelulose ao ataque de enzimas ou micro-organismos para liberagéo

dos acucares e posterior fermentacao.

As estratégias de desenvolvimento podem variar desde a hidrélise dos aglcares C6 (hexose), e
fermentacdo separada dos aclcares C5 (pentoses) e C6; hidrolise e fermentacdo conjunta dos
acucares C6; fermentacdo conjunta dos acgucares C5 e C6, etc. Os produtos obtidos podem
variar de combustiveis (etanol, hidrocarbonetos) a bioprodutos (propanodiol, acido succinico,
acido latico, etc.). Adicionalmente, 6leos obtidos a partir de algas e 6leos vegetais sdo
classificados nesta plataforma. Assim, apds a extracdao dos 6leos através da transesterificacao
(diferentes processos e catalisadores) é possivel obter glicerina e biodiesel.

No entanto, outras tecnologias sdo desenvolvidas, tais como metatese de olefinas, por meio da
qual o o6leo pode ser convertido em combustiveis de maior valor (gasolina de aviacdo) e

mesmo alfa-olefinas e acidos graxos.

Nesse contexto, prevé-se um aumento na producdo de bioetanol a partir de sua converséo pela
rota termoquimica ou por meio da rota bioquimica (hidrélise enzimatica). Nota-se, que cada
uma das rotas abrange diversas variedades de tecnologias, as quais podem levar a diferentes

produtos. A seguir, sera apresentada uma resenha destas rotas tecnolégicas.



2.3.1. Rota de Conversao Convencional de Etanol 1G
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A etapa industrial do processamento da cana-de-aglcar a partir da rota convencional

(destilaria autbnoma) pode ser dividida em cinco grandes volumes de controle: Sistema de

Extracdo, Planta de Tratamento de Caldo, Pré-evaporacéo, Produgdo de Alcool e Sistema de

Cogeracdo, conforme ilustrado na Fig. 2.3 para o modelo de producdo integrada de &lcool e
eletricidade (PELLEGRINI et al. 2008).

Figura 2.3 - Diagrama simplificado da rota convencional de 1G.
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Fonte: Adaptado de Pellegrini et al. (2008).

POTENCIA GERADA
PARA A USINA
EOU EXPORTADA

VAPOR DE ESCAPE
PARA 08 PROCESSOS

Esta fase & composta pelas etapas de limpeza, preparo e extragdo. Inicialmente, na cana-de-

acucar é feita a limpeza a seco a fim de retirar as impurezas trazidas do campo,

principalmente a terra que € carregada juntamente com a cana durante o corte. O preparo da

cana é realizado por meio de picadores e desfibradores, equipamentos responsaveis pela

abertura das fibras, servindo como um ‘pré-tratamento’ que facilita a etapa de extragdo, onde

ocorre a separacao do caldo e do bagaco.
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A extracdo de agUcares é basicamente um processo de separagdo de materiais que tem como
objetivo recuperar a maxima quantidade de caldo. O caldo, que é constituido por uma solucéo
de sacarose e agua, é direcionado a etapa de tratamento, enquanto o bagaco é usado como
combustivel no sistema de cogeracdo. O consumo de dgua na etapa de alimentacao, preparo e
extracdo é 2,615 md3/tc (ELIA NETO, 2009).

A extracdo do caldo é efetuada de duas maneiras: moagem e difuséo, sendo a tecnologia de
moagem a mais comum em usinas brasileiras. Em termos exergéticos, a moenda consome
14,4 kWhe,/tc, enquanto o difusor consome entre 18,7 e 24,6 kWhe/tc, porém obtém uma
maior eficiéncia de extragdo. Ainda, o uso do vapor de baixa presséo do difusor implica uma
geracdo de eletricidade adicional em relacdo a moenda. Portanto, a decisdo entre um ou outro
sistema deve ser feita considerando o impacto do equipamento na usina como um todo
(PELLEGRINI, 2009).

Neste sentido, destaca-se um estudo que avaliou diferentes possibilidades de diminuir o
consumo de vapor através da analise de custo exergético. O caso base foi uma planta
tradicional de producdo de etanol, para a qual o custo unitario exergético de etanol e da
eletricidade foram determinados. Adicionalmente, duas propostas foram avaliadas: a
utilizacdo do difusor como sistema de extracdo e o uso da tecnologia Pinch para realizar uma
integracdo energética entre os sistemas de destilacdo e extracdo (MODESTO; ZEMP;
NEBRA, 2009).

Os resultados da eficiéncia exergética, geracao de irreversibilidade e custo exergético unitario
dos produtos para os trés casos foram analisados e comparados. Os resultados mostram a
viabilidade do uso de difusores e recuperagéo de calor para reduzir o consumo de vapor em

usinas de producéo de etanol.
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Tratamento de Caldo

Os principais objetivos do tratamento de caldo (clarificacdo) sé@o obter um pH onde as perdas
por inversdo de sacarose sejam minimas durante os processos subsequentes, e a remocéo de
material insolUvel e substancias dissolvidas indesejaveis (PELLEGRINI, 2009). O caldo
misto comeca a ser purificado pela remocdo, através de peneiramento, dos materiais em
suspensdo como areia, terra, pedacos de cana, bagaco, etc (CAMARGO, 1990). Em seguida, a
etapa da sulfitacdo, na qual o caldo entra em contato com dioxido de enxofre (SO;), baixando
0 pH do mesmo para valores entre 3,8 a 4,3 (ENSINAS, 2008).

Posteriormente, se realiza a fase de calagem, com a adi¢do ao caldo de hidroxido de calcio
Ca(OH),, denominado “leite de cal”, que ¢ em seguida aquecido em duas etapas: até 70°C,
para a adicdo dos agentes alcalinizantes e posteriormente e até 105°C, antes de ser enviado
para 0 processo de flasheamento, onde os gases dissolvidos séo eliminados, ao passo que a
adicdo de acido fosforico, cal ou outros produtos fosfatados ao caldo em tratamento, antes da

decantacgdo, constitui uma pratica bastante difundida nas usinas (CAMARGO, 1990).

Na decantacao, o caldo misto é posto em repouso para que haja remog¢édo das impurezas tanto
por floculacdo quanto por sedimentacdo, visando principalmente a precipitacdo/coagulacdo
dos coloides e a producdo do caldo o mais clarificado possivel. Durante este processo, a
matéria-prima em suspensdo e 0s coloides sdo separados do caldo claro. O lodo decantado
sofre tratamento e é levado a filtracdo, onde o caldo é separado do precipitado (CAMARGO,
1990).

Nas usinas uma pratica comum é a adi¢do do leite de cal ao lodo antes de filtracdo, uma vez
que a cal melhora as caracteristicas fisicas do lodo. Nota-se que temperatura do lodo acima de
80°C beneficia esta fase devido a reducéo do caldo que o impregna (CAMARGO, 1990).

Como subproduto neste processo tem-se a torta de filtro, utilizada como insumo na producéo
de adubo orgéanico. Esta torta contém aproximadamente 2% de sacarose e 70% de umidade. O
consumo de &gua na lavagem do filtro é de 50 m3¥/tc (PELLEGRINI, 2009).
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De acordo com Dias (2011), o caldo € concentrado em evaporadores, com o objetivo de obter
a concentracdo de agUcares adequada para o processo fermentativo. Diferentes arranjos de
evaporadores podem ser empregados, em simples ou multiplo efeito, sendo os de simples
efeito mais comuns na industria brasileira. Evaporadores multiplo efeito com quatro ou cinco
estagios operando de forma co-corrente também sdo encontrados. Nesses equipamentos 0
caldo, que apresenta inicialmente concentracdo de 14 - 16 °Brix é concentrado a 55 - 65 °Brix
nos evaporadores. Dias (2008) apresenta 0s aspectos mais importantes do tratamento do caldo

em maiores detalhes.

Producéo de Alcool: Fermentac&o e Destilacdo

No processo de fermentacdo se produz o alcool a partir da conversdo do agucar presente na
cana. Para atingir este objetivo existe a necessidade de preparar o0 mosto de fermentacdo para

que este esteja nas condicdes ideais de concentracdo, pureza e temperatura.

O mosto é um composto basicamente formado por sacarose e agua. Sofre um processo de
fermentac&o alcoolica com leveduras que convertem a sacarose em etanol, emitindo didxido

de carbono em reacdo exotérmica.

Embora o processo seja complexo, para fins praticos pode ser representado por meio da etapa
da sacarificagdo, que consiste no desdobramento de substadncias ndo diretamente
fermentesciveis em outras diretamente fermentesciveis (CAMARGO, 1990), conforme a Eq.
(2.2).

C,H,,0,+H,0—->2CH,0O, 2.1)
(sacarose) (glicose e frutose) '
As hexoses (glicose e frutose) geradas sdo convertidas a etanol e diéxido de carbono, segundo
a Eq. (2.2). Esta equacéo foi descrita primeiramente por Gay-Lussac em 1810 (GLAZER,;
NIKAIDO, 2007) apud DIAS (2011).

C,H,,0; — 2C,H.0H +2C0, 2.2)



24

A partir desta reacdo é possivel calcular a eficiéncia estequiométrica da producao de etanol
por meio da Eq. (2.3), conhecida como o coeficiente de Gay-Lussac (DIAS, 2011).

92 g etanol

=7 = 0,511g etanol/g ¢licose (2.3)

80g glicose
O sistema de fermentacdo por batelada alimentada Melle-Boinot é comumente utilizado nas
usinas brasileiras, por ser mais difundido nas destilarias, tendo como caracteristica principal a
recuperagdo de leveduras por meio da centrifugagdo do vinho. O “leite de levedura” resultante
da centrifugacdo € recuperado com adicdo de é&cido sulfdrico e &gua, retornando
posteriormente a dorna de fermentacdo. O caldo enviado as dornas varia entre 16 até 20°Brix,

dependendo da origem do mosto.

No interior das dornas, 0s agucares sdo transformados em etanol. Para isto ocorrer, é
necessario manter a temperatura da dorna entre 32°C e 35°C, para que sejam atingidos
maiores rendimentos de fermentacdo, uma vez que temperaturas altas inibem a acdo das
leveduras, reduzindo a producéo de alcool (CAMARGO, 1990).

Apbs a fermentacéo, o vinho € enviado as centrifugas para a recuperacdo do fermento. Assim,
o leite de levedura retorna as cubas para o tratamento e a fase leve da centrifugacdo é enviada
para as colunas de destilacdo. O teor alcodlico do vinho produzido é 9°GL e o rendimento
estequiométrico da fermentacéo é cerca de 91% (PELLEGRINI, 2009).

O alcool contido no vinho resultante da fermentacdo € separado da &gua no processo de
destilacdo, composto por uma primeira etapa de aquecimento do vinho para que seja atingida
a temperatura ideal de operacdo da coluna de destilagdo. Desta forma, o vinho é enviado a
Coluna A (Fig. 2.6), na qual a mistura 4gua-etanol, chamada flegma (graduacéo alcodlica em

torno de 50°GL), é separada da vinhaca (fundo) e do alcool de 2a (topo).

A flegma produzida segue para a Coluna B (retificacdo), onde sera concentrada e purificada.
Nesta fase, a concentragdo da mistura atinge 96°GL. A flegmaca, efluente proveniente do
conjunto de retificagdo, & misturada a vinhaga e destinada a agricultura. A energia necessaria
para operacgdo dessas colunas é fornecida por vapor de baixa pressao (na faixa de 98 kPa a 245
kPa) através da troca direta ou indireta (MARTINS; FONTES; GOMES, 2009).
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Na Fig. 2.4 é ilustrada uma configuracdo simplificada das colunas de destilagéo para producédo

de alcool, normalmente empregada nas usinas do Brasil (DIAS, 2011).

Figura 2.4 — Esquema simplificado das colunas de destilacao.

Alcool 2a J R 1
D

; Flegma
Vinho — ———

CONJUNTO DE RETIFICACAO

E

Alcool
hidratado

Vinhaga

K

Liguida
Al Retificacd
~ etificacdao
Depuracio B %
do vinho
1 +—— Oleo fusel
l_\-'apnr de flegma
A
Esgotamento
do vinho
Esgotamento
Bl Z

CONJUNTO DE DESTILACAO

\_é‘ Flegmaga

Fonte: Adaptado de Dias (2011).

As quantidades de vinhaca e flegmaca formada variam entre 9 e 15 L/L de élcool,

dependendo do tipo da troca com o vapor. A fim de se obter &lcool anidro (AEAC). E ainda

necessaria a etapa de desidratacdo do alcool hidratado (AEHC), seja através de uma coluna

operando com ciclohexano (destilacdo extrativa) ou em peneiras moleculares (adsorventes

sintéticos). A concentracdo final do alcool anidro atinge 99,7°GL (PELLEGRINI, 2009).

Desidratacéo

Seguindo na linha da cadeia produtiva de etanol encontra-se a etapa de desidratacdo, onde o

etanol hidratado é convertido em etanol anidro. Diferentes tecnologias estdo disponiveis,

sendo comumente adotadas configuracbes que empregam agentes desidratantes, como a

destilacdo azeotropica via ciclohexano (CgHiy) e a destilagdo extrativa via monoetilenoglicol

(MEG).
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O processo de destilacdo extrativa comecou a ser utilizado industrialmente em 2001 e no
curto espaco de quatro safras tornou-se responsavel por aproximadamente 25% da producao
nacional de etanol anidro, enquanto que a destilagdo azeotrdpica responde por todo o resto,
quase 70% do total de etanol anidro produzido no Brasil (CORTEZ; LORA; GOMEZ, 2008).

A destilacdo extrativa via MEG apresenta um custo inicial de investimento maior, cerca de
40% a 50% a mais, quando comparado com uma planta operando com ciclohexano. Sua
principal vantagem esta no menor consumo de vapor, variando na faixa de 0,7 a 0,8 kg de
vapor/litro de etanol produzido, ao passo que na etapa de desidratacdo via destilagdo
azeotropica, o consumo de vapor de aquecimento vai de 1,5 a 1,6 kg vapor/litro de etanol
anidro produzido, que representa aproximadamente 35% do consumo total de vapor na
producdo do etanol anidro nas plantas operando no Brasil (CORTEZ; LORA; GOMEZ,
2008).

De acordo com Meirelles (2006), devido a semelhanca entre os processos, é possivel fazer a
conversdo de um sistema existente de desidratacédo via destilacdo azeotrdpica (CgHi2) para um
processo de destilacdo extrativa (MEG). Dita substituicdo tecnoldgica resultaria na duplicacdo
da capacidade produtiva deste processo.

Cogeracao no Setor Sucroalcooleiro

Ao longo dos anos a industria sucroalcooleira do Brasil tem direcionado esforcos para
aumentar a eficiéncia energética das usinas, alcancando a autoproducdo da energia necessaria,

tanto térmica quanto elétrica para sua operacao.

Sobressai 0 avanco obtido nas caldeiras utilizadas na agroindustria canavieira, que até a
década de 1980 se baseava na eliminagdo do bagaco, residuo considerado como indesejavel, e
portanto, essas possuiam uma concep¢do de baixa eficiéncia e baixo custo (CAMARGO,
1990).
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No entanto, com a possibilidade de geracdo de eletricidade excedente para venda a rede,
surgem alteragdes no processo e a introdugédo de tecnologias que permitam reduzir 0 consumo
especifico global de energia da planta, visando o uso racional da energia nestes sistemas,

trazendo novos desafios e oportunidades para o setor sucroalcooleiro.

Por exemplo, espera-se que em curto prazo parte da palha da cana seja recuperada do campo,
0 que permitiria a extensdo da geracdo de energia nas usinas durante a entressafra. Na Tab.
2.4 sdo ilustradas as principais tecnologias estudadas, assim com seus valores tipicos de

operagéo.

Tabela 2.4 - Tecnologias de cogeragéo estudadas no setor sucroalcooleiro.

TECNOLOGIAS Uk gera%éo 0 GEE Referéncia
do vapor (°C) do vapor (bar)

CICLO RANKINE COM (PELLEGRINI, 2009)

TURBINAS DE 280 - 320 22 ) ’
CONTRAPRESSAO (ENSINAS; ARNAO; NEBRA, 2010)
CICLO RANKINE COM 480 - 520 60 (PELLEGRINI, 2009)
TURBINAS DE EXTRACAO- 420 - 520 40 — 120 (ENSINAS; ARNAO; NEBRA, 2010)
CONDENSACAO a (ESCOBAR, 2010)
TURBINAS A GAS ** 5 Atmosférico I: 400 42
SISTEMAS COM GASEIFICACAO Atmosférico I1: 510 80 (PELLEGRINI, 2009)
E CICLOS COMBINADOS Pressurizado: 510 80
Décadas de 60 e 70,

i 540 - 560 =

SUPERCRITICOS (PELLEGRINI, 2009)
Década de 90, 290
USC* 600

Fonte: Elaborado pelo autor. * Ultra-Supercriticas (USC “Ultra-Supercritical Plants”) ** Sistemas
exclusivamente com turbinas a gas (BIG-GT “Biomass Integrated Gasification), passando por sistemas com
injecdo de vapor (BIG-STIG “Steam Injected Gas Turbine”), e finalmente sistemas com ciclo combinado (BIG-
GTCC “Gas Turbine Combined Cycle”).

No Brasil, os sistemas de cogera¢do mais utilizados baseiam-se na utilizagdo do ciclo Rankine
com turbinas de contrapressdo. Além disso, sdo constantes 0s investimentos em sistemas de
geracdo a alta pressdao (60 a 90 bar) com turbinas de extracdo-condensacdo (SEABRA;
MACEDO, 2010).
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Outros aspetos de interesse no setor sucroalcooleiro é o uso e reuso de &gua e geracdo de
efluentes. O uso médio da dgua em uma usina com destilaria anexa com uma producéo de
cana dividida em 50% para aclcar e 50% para o etanol é de 22 m®/t cana. J& o uso da 4gua em
uma destilaria autdnoma para a producdo de etanol se situa em 15 m*/t cana (ELIA NETO,
2009).

Nesse contexto, estudos visando a minimizacdo da captacdo de agua tornam-se necessarios
para viabilizar a implementacdo de novos projetos neste setor. Diferentes propostas estéo
sendo analisadas a fim de minimizar o uso de 4gua nos processos convencionais de producéo

de etanol 1G e nos processos integrando configuracdes de 1G e 2G.

Merecem destaque neste item os estudos de Chavez-Rodriguez et al. (2013) sobre o0 uso e
recirculacdo da agua em funcdo das correntes de acUcar e etanol nas usinas brasileiras. Além
disso, Mosqueira-Salazar et al. (2013), avaliaram a reducdo do uso de agua e aplicaram a

analise exergética na producdo integrada de etanol de 1G-2G a partir da cana-de-acucar.

2.3.2. Rota de Conversao Bioquimica de Etanol 2G

Atualmente o setor sucroalcooleiro tem como desafio a proposicdo e implementacdo de
diferentes configuracdes de processo visando o0 aproveitamento integral da cana,

principalmente do bagaco e da palha, subprodutos inerentes a producédo de bioetanol.

Essas biomassas lignocelul6sicas (bagaco e palha) representam as matérias-primas na
producdo de etanol 2G. Desse modo, 0s processos bioquimicos estdo caracterizados pelas
etapas de pré-tratamento e hidrélise da biomassa, permitindo assim a obtengdo de agucares
fermentesciveis por meio dos polimeros de carboidratos celulose e hemicelulose, presentes na
estrutura do bagaco e da palha. O interesse no desenvolvimento destes processos deve-se a
possibilidade de conversdo da biomassa em produtos especificos sob condi¢fes brandas de
temperatura, pH e pressdo (VAZ JUNIOR, 2013).

Nesse cendrio, é essencial otimizar o processo de producdo de etanol 1G visando a obtencdo
de maiores fracdes de bagaco excedente, de forma a disponibiliza-lo em maiores quantidades

na producéo de etanol 2G. E importante salientar que operagdes na producdo de etanol 1G e



29

2G podem ser compartilhadas, tais como fermentacédo, destilagdo e cogeracdo, o que
promove uma reducdo nos custos de equipamentos. Na Fig. 2.5 apresenta-se uma
configuracdo integrada da 1G e 2G visando a producdo de etanol e geracao de eletricidade
(DIAS et al., 2013a).

Figura 2.5 - Diagrama integrando 1G e 2G.
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Fonte: Adaptado de Dias et al. (2013a).

Analogamente, um esquema global visando a producédo de etanol a partir do bagaco da cana-
de-agUcar (Rota 2), baseado em diversos processos de pré-tratamento e hidrélise da biomassa
é ilustrado na Fig. 2.6. Nota-se na secdo de hidrdlise, a classificacdo das tecnologias de
hidrolise e fermentacdo, sendo estas, de maneira simultanea (SSF), hidrélise e fermentacéo
separadas (SHF), por meio de um processo simultdneo de sacarificacdo e cofermentacao

(SSCF) ou por meio de cofermentagéo (CF).
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Figura 2.6 - Processos de producéo de etanol a partir do bagaco da cana-de-agucar.
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Fonte: Adaptado de Cardona; Quintero e Paz (2010).

No processo SSF a glicose é convertida continuamente em bioetanol. Recentemente, a
configuracdo SSF tornou-se vantajosa para a fermentacdo simultanea de pentose (C5) e
hexose (C6) através do processo SSCF. Assim, o processo da hidrolise enzimatica libera
continuamente agucares C6, o que incrementa a taxa de glicélise de modo que a fermentacéo
dos agUcares C5 torna-se mais rapida, atingindo maiores rendimentos de produgdo (BALAT,;
BALAT; OZ, 2008).

Cardona; Quintero; Paz, (2010) apresentam uma resenha do estado-da-arte e as perspectivas
da producdo de bioetanol do bagaco, focado na transformacdo atual e no potencial de
acucares, através da hidrdlise e considerando tecnologias de pré-tratamento, métodos de

desintoxicacao, transformac&o bioldgica e os processos de hidrdlise e fermentacao.

No decorrer desta secdo sera apresentada a descricdo dos principais métodos de pré-

tratamento e hidrélise da biomassa lignocelulésica.
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2.3.2.1 Pré-Tratamento da Biomassa

Na producdo de etanol a partir da biomassa, o pré-tratamento faz referéncia as acgoes
realizadas visando deixar mais exposta a fibra de celulose previamente a sua sacarificacao por
meio de tratamentos fisicos, fisico-quimicos, quimicos ou biolégicos. Na Fig. 2.7 é
apresentado um diagrama simplificado do processo de pré-tratamento da biomassa

lignocelulosica.

Figura 2.7 - Processo de pré-tratamento da biomassa.
Lignina

Celulose

regiéo regido
amorfa cristalina

Fonte: Adaptado de Kumar et al. (2009).

Os principais objetivos do pré-tratamento sdo: reduzir o grau de cristalinidade da celulose,
dissociar o complexo lignina-celulose e aumentar a area superficial da biomassa, de forma

que a eficiéncia na etapa da hidrélise seja aumentada (RABELO et al. 2011).

Ressalta-se que a celulose da biomassa € resistente ao ataque enzimatico. Por isto, faz-se
necessaria uma etapa de pré-tratamento. Esta etapa deve facilitar a conversdo das fragdes
celulosicas e hemiceluldsicas da biomassa em agucares fermentaveis. Cada tipo de biomassa
requer um pre-tratamento particular para minimizar a degradacdo do substrato, e maximizar o
rendimento de acucar fermentdvel (SUN; CHENG, 2002). Nesse sentido, na Fig. 2.8 séo

sintetizados os principais métodos de pré-tratamento aplicados a biomassa.

Figura 2.8 — Categorizacédo dos tipos de pré-tratamento da biomassa.

[ Biologico ] [ Fisicos ] [ Quimicos ] [ Fisico-quimicos ]
= Micro-organismos = Cominui¢do mecénica = Acida =Liquidosidnicos = Explosdo a vapor
(e.g. Fungos White-,Brown-, (e.g. Picagem, Moagem) = Alcalina = Qrganosolv = Explosdo/expansdo com aménia
Soft-Rot, Actinomicetos) = Extrusdo = Oxidativo ~ =Ozondlise = Agua quente pressurizada
(e.g. Raios Gama, Micro-ondas) (Processo hidrotérmico)

Fonte: Elaborado pelo autor.
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Os pré-tratamentos bioldgicos inseridos no esquema anterior estdo caracterizados pelo uso de
fungos para solubilizar a lignina. Assim, a biodeslignificacdo e a degradagdo bioldgica da
lignina sdo realizadas utilizando micro-organismos. Estes processos tém baixos rendimentos
de producdo e longos tempos de reacdo; devido a intoxicacdo dos micro-organismos pelos
derivados da lignina. Porém, a baixa taxa de hidrélise impede a sua implementagéo
(HAMELINCK; HOOIJDONK; FAAILJ, 2005).

A seguir € feita uma descricdo de alguns dos métodos de pré-tratamento mais estudados

objetivando sua aplicacdo na industria sucroalcooleira.

Método de Explosdo a Vapor

O pré-tratamento de explosdo a vapor, também conhecido como auto-hidrdlise é um dos
métodos mais empregados nos materiais lignocelulésicos. Este método se caracteriza pela
rapida despressurizacdo e resfriamento da biomassa no final do pré-tratamento, o qual causa a

“explosdo” da dgua contida na biomassa.

O processo causa a degradacdo da hemicelulose e a transformacdo da lignina, devido a alta
temperatura utilizada, mas incrementa o potencial de hidrolise da celulose. Fatores como
tempo de residéncia, tamanho de particula e o teor de umidade afetam este método (KUMAR
et al. 2009).

Além disso, a adicdo de H,SO4, SO, ou CO, neste tipo de pré-tratamento pode melhorar
efetivamente a hidrolise enzimatica diminuindo a formac&o de inibidores e conduzindo a uma
remocdo mais completa de hemicelulose (PRASAD; SINGH e JOSHI, 2007). Diferentes
trabalhos envolvendo o pré-tratamento do bagaco da cana por meio deste método séo
encontrados na literatura, Carrasco et al. (2010), Martin et al. (2002) e Martin et al. (2007).

Método de Agua Quente Pressurizada

Neste tipo de pré-tratamento hidrotérmico, também chamado de LHW por suas siglas em
Inglés (Liquid Hot Water), a &gua quente pressurizada é utilizada visando solubilizar,
principalmente, a hemicelulose, fazer a celulose mais acessivel ao ataque enzimatico e evitar a

formacéo de inibidores.
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De acordo com Mosier et al. (2005), a biomassa pre-tratada com este tipo de método resulta
em 40 a 60% da biomassa total dissolvida no processo, sendo 4-22% da celulose, 35-60% da
lignina e quase toda a hemicelulose removida durante um tempo de 15 minutos e temperaturas
de 200 a 230°C. Nesta referéncia também se indica que para evitar a formacdo de inibidores,
0 pH deve ser mantido entre 4 e 7. Mantendo o pH nestes limites, a formagéo de
monossacarideos € minimizada. No caso particular do bagaco da cana-de-agucar a
temperatura de operacéo encontra-se na faixa de 200 a 280 °C (PANDEY et al., 2014)

Método Organosolv

No processo Organosolv utiliza-se uma mistura de solvente organico associado a agua com
um acido, o que promove um aumento da solubilidade da lignina. A fracdo hemiceluldsica
pode ser retirada previamente a deslignificacdo, por meio de uma etapa de pré-hidrolise, o que
permite um melhor aproveitamento da hemicelulose e evita sua degradacdo na etapa de

deslignificacao.

Os solventes organicos empregados neste método incluem Metanol, Etanol, Acetona,
Etilenoglicol e Alcool Tetrahidrofurfuril (ZHENG; PAN; ZHANG, 2009). Acidos organicos

como oxalico, acetilsalicilico ou salicilico também poder ser utilizados como catalisadores.

Método de Explosdo com Aménia

O processo de explosdo/expansdo com amonia (NHs), também conhecido como AFEX por
suas siglas em Inglés (Ammonia Fiber Explosion/Expansion), é um pré-tratamento fisico-
quimico no qual o material lignoceluldsico entra em contato com amdnia concentrada sob
temperaturas moderadas, aumentando a acessibilidade da celulose ao ataque enzimatico sem
remover a lignina ou hemicelulose da biomassa. Além disso, neste método a amonia deve ser
recirculada visando obter baixos custos no processo (ZHENG; PAN; ZHANG, 2009).

Método Acido

Neste tipo de pré-tratamento a lignina solubiliza rapidamente e precipita em meios &cidos. A
solubilizacdo da hemicelulose e a precipitacdo da lignina resultante é funcdo do &cido (forte
ou diluido) empregado no processo (HENDRIKS; ZEEMAN, 2009).
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Geralmente, utiliza-se &cido sulfurico como agente, embora outros &cidos (e.g. nitrico,
cloridrico e fosforico) possam ser utilizados. Neste processo a mistura (solugdo do &cido e
biomassa) pode ser aquecida indiretamente no reator, ou diretamente por injecdo de vapor
(LORA; VENTURINI, 2012). De acordo com Prasad; Singh e Joshi (2007), o pré-tratamento
acido precisa de condigdes menos severas para atingir altos rendimentos de conversdo de
xilana para xilose, pardmetro necessario para garantir a viabilidade econdmica do processo,
uma vez que a xilana representa aproximadamente um terco dos carboidratos totais da

biomassa.

Método Alcalino

Os processos de pré-tratamento com bases utilizam temperaturas e pressfes mais baixas
quando comparados com outros métodos. Os alcalis (bases) mais comuns usados como
agentes neste tipo de pré-tratamento sdo Hidroxido de sodio (NaOH), Hidroxido de célcio
Ca(OH),, Amonia (NHz) e Uréia (NH2),CO.

Ao contrario dos métodos acidos, tem-se a limitacdo que algumas bases sdo convertidas em
sais irrecuperaveis ou incorporadas como sais na biomassa por meio das reacGes de pré-
tratamento (RABELO, 2010).

Finalmente, uma comparacdo dos processos de pré-tratamento da biomassa em termos das
condicGes de operacdo empregadas em cada método é ilustrada na Tab. 2.5. Ja uma breve
descricdo das vantagens e desvantagens destes métodos é apresentada na Tab. 2.6.
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2.3.2.2 Hidrélise da Biomassa

No processo de hidrélise da celulose obtém-se glicose, composto facilmente fermentescivel
por meio de micro-organismos comumente empregados na inddstria. A hidrélise da
hemicelulose, no entanto, gera pentoses e compostos que ainda ndo possuem tecnologia de
fermentacgdo a etanol em nivel comercial. Destaca-se ainda que o processo da hidrélise pode

ser conduzido mediante métodos quimicos ou enzimaticos.

A hidrdlise quimica (&cida) ocorre em altas temperaturas e em reatores pressurizados, e 0s
acidos mais comumente utilizados séo o sulfarico e o cloridrico. Neste tipo de hidrolise, se as
condicdes de reacdo (temperatura e concentracao de acido) ndo forem muito bem controladas,
ocorrera degradacdo dos produtos finais (aclcares e lignina), causando inibicdo ao
metabolismo da fermentacdo posterior. Além disso, os rendimentos de agUcares obtidos séo
muito baixos sendo necessarios reatores de alto custo e resistentes a corrosdo (RABELO et al.
2011).

Entretanto, a hidrolise enzimética desses materiais € conduzida por meio do complexo de
enzimas da celulase. Este processo ocorre a baixas temperaturas e a pressdo atmosférica, além
de ser menos poluente quando comparado a hidrolise &cida. Um dos grandes desafios desta

tecnologia esta relacionado a reducédo dos custos de producédo destes complexos enzimaticos.

Geralmente, o processo de hidrdlise enzimatica apresenta vantagens associadas a obtengdo de
rendimentos superiores a 0,85 g glicose/g celulose, sob temperaturas de 40-50 °C e presséo
atmosférica (RABELO et al. 2011). Aspectos operacionais relacionados a elevada duragdo do
processo (48-72h), desativacdo catalitica por inibicdo da atividade enzimética, bem como do
elevado custo das enzimas, tém acarretado incertezas quanto a viabilidade econémica do
processo de hidrdlise enzimatica no contexto da producéo de bioetanol a partir de biomassas
lignocelulésicas (MACEDO, 2008).

Na Fig. 2.9 séo ilustradas esquematicamente as rotas tecnoldgicas de hidrolise e fermentacéo.
Cada uma dessas alternativas de conversdo para 0 aproveitamento dos aglcares apresenta
vantagens e desvantagens que vém sendo avaliadas por diversos grupos de pesquisa, sem

haver ainda um consenso.
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Figura 2.9 — Rotas de hidrdlise e fermentacéo.

F BAGAGO / PALHA —l

PROCESSOS EM DOIS ESTAGIOS PROCESSOS EM UM ESTAGIO
I

Hidrolise

SFS

CDM

Conversdo direta pelo

Sacarificagdo e
fermentacdo simultdnea

microrganismo

Fermentagdo de Fermentagdo
hexoses e pentoses simultanea de MONOCULTURA CO-CULTURA
separadas hexoses e pentoses l l

ETANOL

Fonte: Adaptado de Rabelo et al. (2011).

Nos processos em dois estagios, primeiramente é realizada a hidrélise (por via acida ou
enzimética) e, posteriormente, a fermentacdo dos agucares, quando se pode ter a fermentacéao
das pentoses, seguida da fermentacdo das hexoses ou a fermentacdo simultanea de hexoses e
pentoses. Ja nos processos em um estagio, a hidrélise e a fermentacdo sdo realizadas

conjuntamente.

No processo de sacarificacdo e fermentacdo simultanea (SFS), empregam-se celulases de um
micro-organismo celulolitico (em geral fungos Trichoderma) junto com um micro-organismo
produtor de etanol. Por outro lado, na conversdo direta via micro-organismos (CDM) estes
produzem as enzimas e realizam a fermentagdo. Pode-se empregar a monocultura, na qual um
Unico micro-organismo hidrolisa a celulose e fermenta os agUcares a etanol ou a co-cultura,
onde um micro-organismo realiza a hidr6lise e outro a fermentacdo (RABELO et al. 2011).
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2.3.3. Rota de Conversao Termoquimica de Etanol 2G

Sob a denominacdo de processos termoquimicos de conversdo de biomassa encontram-se
varias tecnologias que conduzem a produtos primarios e secundarios diferentes. A principal
caracteristica destes processos é o fato de usarem altas temperaturas para que ocorram as

reagdes quimicas.

A gaseificacdo da biomassa consiste na sua conversao em um gas combustivel denominado
gés de sintese ou syngas, permitindo o uso de motores e turbinas em aplicacdes de geracéo, o
que constitui um potencial técnico para o acréscimo da eficiéncia na conversdo. Assim, a
partir de sistemas de gaseificacdo da biomassa e catalisadores também é possivel obter

hidrocarbonetos com caracteristicas similares aos combustiveis liquidos comerciais.

No entanto, estas op¢des de conversdo ainda apresentam desafios tecnoldgicos para sua
implementacdo e desenvolvimento, embora a biomassa seja acessivel a um custo reduzido.
Neste sentido a descri¢do das variaveis e fatores identificados como os mais representativos

no desempenho do sistema de gaseificacdo de acordo com Lora e Venturini (2012), séo:

= Arazdo de equivaléncia (comumente conhecida como fator de ar);

= O tipo de agente de gaseificacao (ar, oxigénio, vapor);

= O tempo de residéncia, o qual é limitado pela velocidade de fluidizacdo quando o
processo € realizado em reatores de leito fluidizado;

= As caracteristicas da biomassa em termos da sua composi¢do fisico-quimica e o
contetdo energético;

= A utilizacdo de catalisadores.

Isto considerando que a gaseificacdo é um processo de oxidacdo parcial que é determinado
pelas quantidades de ar e combustivel introduzidas no reator, sendo estas as principais
variaveis envolvidas no processo. Ainda, os diferentes tipos de gaseificadores (reatores) onde
0 processo € desenvolvido, e suas caracteristicas de projeto, adicionam outros fatores que

igualmente exercem influéncia na eficiéncia do processo de transformacéo termoquimica.
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E interessante notar que nesta pesquisa sera adotado um gaseificador de leito fluidizado-CFB
e um gaseificador de leito arrastado-EF. Assim, as varidveis de maior importancia sobre a
gaseificacdo de biomassa neste tipo de equipamentos sdo apresentadas a seguir de acordo com

alguns dos parametros estabelecidos em Lora e Venturini (2012).

1. Fator de ar: Esta varidvel corresponde ao valor da relacdo ar-combustivel real
utilizada durante o processo, dividida pela relacdo ar-combustivel tedrica
(estequiométrica), conforme ilustrado na Eq. (2.4). Portanto, o fator de ar define a
quantidade de combustivel queimado (combustdo completa) com relacdo & quantidade

gaseificada (oxidacéo parcial e/ou reducao).

FA:(R%)M

(R%Jw

(2.4)
Onde:

)
[ b est . Relagcdo ar—combustivel estequiométrica

(R ) '
¢ /real ; Relacdo ar — combustivel real

A relacdo ar — combustivel estequiométrica (m3) a condi¢bes normais de pressdo e
temperatura por quilograma (kg) de biomassa pode ser expressa em funcdo dos dados

da anélise elementar do combustivel (em base imida), como se mostra na Eq. (2.5).

(R,y) ~0,0889(C +0,375-5)+0,265- H —0,0333-0 2.5)
B /est

Os fatores de ar convencionais na gaseificacdo da biomassa em leito fluidizado estdo
na faixa de 0,2 e 0,4; 0 que representa que, para cada kg de combustivel precisa-se de
20 a 40% da quantidade de ar estequiométrica necessaria para combustéo.

2. Temperatura: Esta propriedade deve estar condicionada as quantidades de ar e
combustivel que participam na reacdo (fator de ar). Além disso, a composi¢do
elementar e as caracteristicas imediatas (volateis e carbono fixo principalmente) do

combustivel a ser gaseificado tém um efeito consideravel sobre esta variavel.
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Deve-se garantir que durante o processo a temperatura tenha o valor adequado para
que o carbono presente no combustivel seja transformado por completo e ndo se

acumule nas cinzas, acarretando uma irreversibilidade no sistema.

3. Capacidade de producdo de gas: Este parametro expressa a vazao de gas gerado por
unidade de massa de combustivel alimentado ao sistema. Note-se que a producdo de
gas tem uma relacdo diretamente proporcional com o fator de ar e com o tempo de
residéncia dos gases na zona de reducdo. Valores tipicos de producdo de gas em

reatores do tipo leito fluidizado estéo na faixa de 1,8 e 2,5 Nm3/kg de biomassa.

4. Composicao e poder calorifico do gas produzido: O gas produzido na gaseificacao
de biomassa € composto por CO,, CO, CHg, H,0, H,, N2 O, e poucas quantidades de
alcatrdo. Além disso, as concentragdes de CO, H, e CH,4 estdo condicionadas ao
desenvolvimento das reagOes envolvidas na gaseificacdo. Dessa forma o agente de
gaseificacdo (ar, oxigénio, vapor) utilizado tem uma influéncia consideravel na

composicao e no poder calorifico do gas produzido (syngas).

5. Eficiéncia da gaseificacdo: Este parametro pode ser determinado por duas vias: a
quente e a frio. Segundo Kumar; Sharma e Bhandari (2014) a eficiéncia a quente do

gas é calculada a partir da Eq. (2.6).

EQ
=| ————— |.EGS.100% 2.6
nquente [ EBS + ES j 0 ( )

Onde:

EQ - Energia quimica do syngas seco por unidade de volume (MJ/Nm?)
EBS - Energia da biomassa seca (MJ/kQg)

ES - Energia sensivel do agente de gaseificagdo (MJ/Kg)

EGS - Eficiéncia do gas seco por kg de biomassa seca (Nm®/kg)

De acordo com Pellegrini e Oliveira Jr, (2007), a eficiéncia a frio do gas é determinada por
meio da Eq. (2.7).

N, = (m -PCI )gés produzido (2 7)
e (m -PCI )biomassa .
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Além dos fatores descritos, outra varidvel a ser levada em consideracdo é o efeito da
composi¢do das cinzas na transformacdo termoquimica, por causa do carater catalitico dos
minerais presentes neste processo. Segundo Kirubakaran et al. (2009), a existéncia de tragos
de metais nas cinzas resulta em alteracOes da temperatura de decomposicdo térmica da

celulosa da biomassa.

Ainda, merece destaque a expressdo da razdo de vapor para biomassa (Steam to biomass
ratio-SB) calculada por meio da Eq. (2.8).

_ fluxodevapor (kg /h)
fluxo debiomassa(kg / h)

(2.8)

Finalmente, as caracteristicas proprias do combustivel tais como a granulometria e umidade
tem efeitos igualmente importantes no processo de gaseificacdo. Neste sentido, a umidade
pode afetar consideravelmente a composi¢cdo do gas combustivel dada a reducdo da
temperatura no interior do gaseificador por causa da energia requerida para a vaporizacdo da

agua presente no combustivel.

Tipos de gaseificadores
O gaseificador ou reator é o equipamento no qual acontece a conversao termoquimica da
biomassa em syngas. A classificacdo dos tipos de gaseificadores baseia-se no movimento

relativo do fluxo da biomassa e do agente de gaseificacao.

De um modo geral, os gaseificadores sdo classificados em quatro tipo de reatores: Leito fixo
ou de leito movel (gases que fluem em contracorrente, co-corrente ou fluxo cruzado), Leito
fluidizado (a biomassa é mantida em suspensdo por um fluxo ascendente de gas de
gaseificacdo), Leito arrastado (biomassa e ar movimentam-se na dire¢cdo co-corrente relativa
ao fluxo e as reagfes ocorrem em uma nuvem densa de particulas muito finas com pressées
elevadas), Plasma (a fragdo organica da matéria-prima solida é convertida em syngas de

elevado valor calorico).

Na Fig. 2.10 é ilustrada uma representacdo esquematica da classificacdo dos tipos de

gaseificadores.
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Figura 2.10 — Categorizacao dos gaseificadores.

Leito Fixo Leito Fluidizado Leito Arrastado

R o .
m - B

ammn e Fluxo Cruzado — Duplo leito

Descendente
{Cinza fundida)
Ascendente

(sem formagdo de escdria)

Fonte: Elaborado pelo autor.

Destaca-se que os gaseificadores e o gas resultante nos processos de gaseificacdo possuem
caracteristicas especificas dependendo da tecnologia adotada. Porém, a aplicacdo do produto
final, as condi¢cdes de operacdo e a qualidade requerida do gas, sdo fatores determinantes na
selecdo do tipo de gaseificador. Deste modo, a Tab. 2.7 sintetiza os principais parametros

operacionais para diversos tipos de gaseificadores.

Tabela 2.7 — Parametros de funcionamento dos principais tipos de gaseificadores.
Fluxo de

Caracteristicas técnicas Leito Fixo Leito Fluidizado Plasma
arraste

T (°C) 700-1200 <900 1200-1500 > 1500

x Intermediario .
Alcatréo Contracorrente: 30-150 Intermediario

(g/Nm®) Go-corrente: 0 015.3 Borbulhante: 0,1-1 Isento Isento
Ll Circulante: 1-30
Fluxo cruzado: 0,01-0,1
Escala
<10 10-100 > 100 50

(MW,
Alimentacdo da biomassa (mm) <5-150 <20 <1 Irrelevante
Teor de umidade (%) 5-60 20-30 15-35 Irrelevante
Tempo de residéncia 60-120 min 20-30 min <10s 2-4s

A Contracorrente: 90-95  Borbulhante: 89
= TSR E Qe () Co-corrente: 85-90 Circulante: 89 80 80-95

Fonte: Elaborado pelo autor com base em Stevens (2001); Ruiz et al. (2013); Abdollahi-Neisiani et al. (2013).

Ainda € interessante notar dentre os parametros de funcionamento dos gaseificadores a
poténcia térmica fornecida segundo o tipo de gaseificador. Na Fig. 2.11 apresentam-se as
faixas de operagdo para cada reator (JIN; LARSON; CELIK, 2009).
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Figura 2.11 — Poténcia térmica por tipo de gaseificador.
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Fonte: Adaptado de Jin; Larson e Celik, (2009).

Como mencionado os gaseificadores do tipo leito fluidizado-CFB e leito arrastado-EF seréo
adotados na simulagdo da rota 3 desta pesquisa, pois estes equipamentos encontram-se na
faixa de poténcia requerida para sua avaliacdo. Nesse sentido, algumas consideracdes

adicionais destas tecnologias sdo apresentadas a segulir.

O tipo de gaseificador CFB (circulating fluidized bed) consiste em uma cdmara de reagédo que
contém particulas inertes suportadas por uma placa distribuidora e mantidas em suspensao por
um fluido que atravessa o0 reator em sentido ascendente. Neste tipo de reator ndo se
apresentam zonas diferenciadas de reacdo. Os reatores de leito fluidizado tém um leito
isotérmico que opera usualmente em temperaturas na faixa de 700-900 °C (BELGIORNO et
al., 2003).

Os principais tipos de gaseificadores de leito fluidizado s&o do tipo borbulhante e circulante e
podem ser atmosféricos ou pressurizados. Por um lado, gaseificadores de leito fluidizado
borbulhante s&o tipicos de aplicacbes de escala mediana. Por outro lado, os gaseificadores de
leito fluidizado circulante sdo de facil escalonamento e tipicos de grandes capacidades, tanto
para aplicacOes de gaseificacdo como de combustdo. Estes sistemas encontram-se entre 6 e 7
no nivel de maturidade tecnologica no TRL (Technology Readiness Level), classificacdo que

denota a demostragéo dos sistemas em ambiente operacional.
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Nota-se que um gaseificador operando em condigédo de leito fluidizado utilizando biomassa
como insumo apresentam vantagens consideraveis, dentre as quais se destacam a alta taxa de
conversdo de carbono em gas energético devido as elevadas eficiéncias dos mecanismos de

transferéncia de calor e massa, além da uniformidade da temperatura ao longo do reator.

A modelagem deste tipo de reator é complexa. Vale a pena destacar nesta area os trabalhos do
Prof. Marcio de Souza-Santos do Departamento de Engenharia Mecéanica da UNICAMP por
meio do desenvolvimento do simulador CeSFaMB-Comprehensive simulator of Bubbling and
Circulating Fluidized Bed and Moving Downdraft and Updraft Bed Equipments (DE
SOUZA-SANTOS; BENINCA, 2014; DE SOUZA-SANTOS; BERNAL e RODRIGUEZ-
TORRES, 2015).

Constata-se que os gaseificadores de leito arrastado foram inicialmente desenvolvidos para
aplicacdes de gaseificacdo de coque de petroleo e carvao mineral em plantas IGCC de grande
capacidade. Geralmente, neste equipamento se utilizam o combustivel na forma de gas, p6 ou
em estado liquido (lama, slurry em inglés), exigindo a adequacdo da biomassa a uma
granulometria muito fina ou inclusive a estado liquido por meio de uma pir6lise previa
(LORA; VENTURINI, 2012).

Neste tipo de tecnologia, o combustivel é usualmente transportado por uma mistura de
oxigénio com vapor de agua, e gaseificado a temperatura superiores de 1200°C e pressdo
acima de 20 bar. O processo de gaseificacdo ocorre durante o transporte pneumatico dos
materiais que compdem a mistura, que pode ser tanto em sentido ascendente (quando o
combustivel é fornecido pelos extremos laterais do reator) como em sentido descendente
(quando o combustivel é fornecido pelo topo do reator). A cinza € removida em estado liquido
e o alcatrdo é completamente craqueado garantindo a producdo de um syngas de alto poder
calorifico e sem hidrocarbonetos pesados (OLOFSSON; NORDIN; SODERLIND, 2005).

A maior dificuldade na utilizacdo deste tipo de equipamento com biomassa esta no alto custo
da trituracdo da mesma até a granulometria requerida, como consequéncia a baixa densidade
da biomassa e alto consumo de energia. As solucbes propostas sdo a torrefacdo antes da
moenda ou a conversdo da biomassa em bio-6leo e/ou coque (a partir da pir6lise) a fim de
garantir a granulometria exigida de particulas ou gotas na entrada do gaseificador (LORA,;
VENTURINI, 2012).
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Um gaseificador de leito de arrastado ou leito de fluxo de arraste bem-sucedido operando com
biomassa € conhecido como processo Choren. Mediante esta tecnologia obtém-se a producéo
de um gas livre de alcatrdes e cinzas devido da alta temperatura de operagédo do reator. O fato
desse sistema utilizar oxigénio como agente oxidante garante um syngas com alto poder
calorifico. O processo de gaseificagdo Carbo-V® da CHOREN é composto por 3 etapas,
sendo a pré-gasificacdo da biomassa a 400-500°C, seguida da combustdo do gés de pirdlise e
o0 alcatrdo (temperaturas de 1300 a 1500°C). Finalmente, o produto de combustdo quente flui
para uma terceira camara, onde o char é gaseificado. Posteriormente, o gas produzido é

processado na sintese de Fischer-Tropsch ou outras aplicagdes (BASU, 2013).

A seguir uma breve discussdo sera feita sobre os modelos matematicos empregados na

modelagem de sistemas de gaseificacao.

Modelos matematicos

Modelos matematicos podem ser utilizados para explicar, prever ou simular o comportamento
do processo e para analisar os efeitos de diferentes varidveis sobre o seu desempenho global
(MIKULANDRIC et al. 2013).

Atualmente, especial atencdo € dada a modelagem dos processos de gaseificacdo da biomassa,
0 que pode contribuir para concepcao de projetos de plantas mais eficientes, a previsdo de

emisséo e controle, visando otimizar este processo.

Porém, a modelagem matemética e simulacdo do processo de gaseificacdo fornecem
informagdes quantitativas (diagnostico) sobre o desempenho do gaseificador, o efeito da
matéria-prima, parametros de projeto e condi¢cdes de operacdo. No entanto, para agregar valor

a este tipo de informacdes precisam-se validar através da reproducao de dados experimentais.

Desta forma, os modelos matematicos aplicados a projetos de gaseificador ou destinados para
avaliar a rota global da gaseificacdo podem ser classificados em: Equilibrio termodinamico,
Cinético, Redes neurais artificiais e Dinamica de fluidos computacional (CFD), conforme

sintetizado na Fig. 2.12.
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Figura 2.12 — Classificacdo dos modelos matematicos.
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Fonte: Elaborado pelo autor.

E interessante notar que o modelo de equilibrio termodinamico prevé o méaximo rendimento
quando os reagentes estdo em contato por um tempo infinito, sem considerar o tipo e tamanho
do reator. De fato, os produtos saem do reator antes de atingir o equilibrio, por essa razéo, o
modelo de equilibrio apenas fornece um rendimento ideal. Existem dois tipos de abordagens

nestes modelos.

O primeiro é a estequiométrica (constante de equilibrio) e o segundo representado por
modelos ndo estequiométricos (método minimizagdo da energia livre de Gibbs). No modelo
estequiométrico sdo consideradas todas as reagGes quimicas e as espécies envolvidas no
processo através de um mecanismo de reacdo. No entanto, quando adotado o modelo nédo
estequiométrico ndo é necessario nenhum conhecimento do mecanismo de reacdo. Este se
baseia na minimizacdo da energia total de Gibbs a partir da composi¢do de entrada do
combustivel de alimentacdo. Merece destaque o modelo desenvolvido por Pellegrini e

Oliveira Jr (2007) aplicando este conceito para a gaseificacdo do bagaco da cana.

Do mesmo modo, os modelos cinéticos sdo usados para descrever 0s mecanismos cinéticos do
processo de gaseificacdo de biomassa através das reacdes quimicas e os fendmenos de

transferéncia entre fases.

Para aplicacOes préticas, o uso do modelo cinético é mais realista. No entanto, a temperaturas
mais elevadas (> 1500 K), o uso do modelo de equilibrio é mais eficaz (ABDOLLAHI-
NEISIANI et al., 2013), enquanto os modelos de redes neurais artificiais representam uma
abordagem de modelagem matematica pura, que correlaciona os dados de entrada e saida para
formar um modelo de predicdo matematica.
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Processos de limpeza e condicionamento do syngas

Atualmente pesquisas referentes ao topico de limpeza e condicionamento para o gas de sintese
proveniente da gaseificacdo de biomassa, estdo focalizadas na remocdo do material

particulado e dos alcatrdes gerados neste processo de transformacéo termoquimica.

O alcatréo ¢ definido como uma mistura complexa de hidrocarbonetos condensaveis que, por
suas caracteristicas quimicas e fisicas, ndo sdo admissiveis em aplica¢des diretas em maquinas

térmicas (motores alternativos de combustéo interna e/ou turbinas a gas).

Como mencionado, a natureza e o teor das impurezas presentes no syngas dependem das
caracteristicas do processo de gaseificacdo (principalmente do tipo de reator) e do tipo de
biomassa utilizada (biomassas com alto teor de volateis podem favorecer uma maior formacao
de alcatrdo). Assim, 0s processos de limpeza e condicionamento devem ser implementados
para adequar as caracteristicas e qualidade do gas de sintese a sua utilizacdo prevista.

Em geral, a tolerdncia na presenca de alcatrdes no gas produzido depende da utilizacéo
posterior do syngas. Por exemplo, quando a producdo de gas tem como Unico fim a geracdo
de calor por combustéo direta, a limpeza néo é necessaria (FERNANDES, 2014).

Neste ponto € interessante notar que ainda ndo ha& consenso acerca da definicdo da
composicdo exata para a simulacdo do alcatrdo nos sistemas de gaseificacdo da biomassa.
Segundo Devi; Ptasinski e Janssen (2003), o alcatrdo é definido como todo aquele poluente

organico com peso molecular maior do que o benzeno CgHg (78 g/mol).

Entretanto, Jin; Larson e Celik (2009), adotaram o alcatrdo (como acido abiético, CoHz00,)
sendo de 1% (p/p) da biomassa seca. Ja Camacho-Ardila et al. (2014) simularam
rigurosamente a producdo de alcatrdo a partir das reagOes envolvidas nos principais
compostos da biomassa, Celulose: hidroximetilfurfural, levoglucosan, hidroxiacetaldeido,
acido acético e acetona; Hemicelulose: xilose, acido acético e furfural seguido por metanol.
Finalmente, a Lignina: fenol, 2,3-dihidro-benzofurano e propanedial.
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Do mesmo modo, Camacho-Ardila et al. (2012) modelaram o alcatrdo como sendo naftalina
(C10Hg) na anélise de um gaseificador de leito fluidizado circulante utilizando o método de
minimizacao da energia livre de Gibbs, para predizer a composic¢do do gas produzido a partir

do bagaco da cana-de-acucar.

Srinivas et al. (2013) apresentaram uma revisdo detalhada das opcbGes da modelagem de
alcatrdo no processo de gaseificacdo da biomassa através do simulador Aspen Plus®. Ainda,
expuseram os desafios na modelagem da producéo do alcatrdo. Desta forma, as caracteristicas
de desempenho de trés métodos sugeridos nesta area sdo ilustradas: Oxidacdo parcial néo

catalisada, Reforma catalitica a vapor, e Absorcéao.

A selecdo do sistema de limpeza dos gases depende de diversos fatores, tais como: a
eficiéncia de remocdo, o custo de operacdo e manutencdo, o custo de investimento, 0 espacgo
disponivel e as caracteristicas do gas produzido (temperatura e pressdo), entre outros. Cabe
salientar que existem duas rotas tecnologicas para o condicionamento dos gases: limpeza
Umida a baixa temperatura e limpeza a seco a alta temperatura. Assim, na Fig. 2.13
apresenta-se uma classificacdo dos métodos de limpeza, catalisadores e filtros utilizados em
dependéncia do tipo de impureza que se pretende remover e da temperatura do gas (LORA;
VENTURINI, 2012).

Figura 2.13 — Classificacdo dos métodos e catalisadores para limpeza do gas de sintese.
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Fonte: Reproduzido de Lora e Venturini, (2012).
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Turbinas a gés para operar com gas de sintese
Diversos desafios devem ser superados na utilizacdo do gas de sintese nas turbinas a gas

(TG). Merecem destaque as seguintes consideracoes:

= Materiais, Componentes e Revestimentos: Para suportar altas temperaturas;

= Desempenho e Monitoramento: Visando aprimorar as etapas de controle e
otimizacéao;

= Flexibilidade do combustivel: O fato de adotar combustiveis alternativos na TG
implica maior quantidade de insumos devido a seu baixo poder calorifico;

= Queima suplementar: Arranjos combinando a utilizacdo de misturas de gas natural e
syngas.

Neste ponto é interessante notar as revisdes das atuais barreiras tecnoldgicas apresentadas por
Gupta; Rehman e Sarviya (2010) e Ruiz et al. (2013) sobre o uso dos biocombustiveis em

turbina a gés e da gaseificacdo de biomassa para geragdo de eletricidade, respectivamente.

No que diz respeito a simulacdo destes equipamentos, diferentes pesquisas tém sido
conduzidas utilizando como referéncia turbinas comerciais dos principais fornecedores deste

mercado.

Nesse sentido, Kam; Morey e Tiffany (2009) propuseram um modelo em Aspen Plus® do
processo de producdo de etanol baseado na integracdo do sistema de cogeracdo da biomassa.
Os autores modelaram a turbina a gas com base nas especificagdes da ALSTOM. Nesta
abordagem foi considerada na entrada do ar a compressao a partir de um processo adiabatico
com uma eficiéncia isentrdpica de 85% e uma perda mecénica de 3%. Ainda, foi adotada uma
razdo de pressdo de 10:1 na turbina e uma temperatura de combustdo de 1070 °C. Ja no
processo de expansdo foi assumida uma eficiéncia isentropica de 90% com perdas mecénicas
de 2%.

Chacartegui et al. (2012) expuseram consideracOes e parametros técnicos da turbina a gas
9FB da General Electric (GE) para operar com syngas. Do mesmo modo, Jin; Larson e Celik
(2009) avaliaram o desempenho da turbina a gas 7FB da GE através da analise técnico-

econdmica de sistemas de geracao de energia elétrica baseados na gaseificacdo da biomassa.
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2.4. SIMULACAO E OTIMIZACAO DE PROCESSOS DE CONVERSAO DA
BIOMASSA

Recentemente, pesquisadores vém trabalhando na avaliagdo global das rotas de converséo da
biomassa a partir da determinacdo dos fluxos de massa e energia, aplicacdo de indicadores
econdbmicos e ambientais e via integracdo e otimizacdo de processos. A seguir sera
apresentada uma revisao de algumas aplicacdes nestas rotas via analise exergética/otimizacédo
(projeto conceitual) visando identificar os focos de perdas de energia e introduzir melhorias

nos projetos.

2.4.1. Modelagem da Rota de Conversédo Termoquimica

Na rota termoquimica diversas configurac6es de ciclo combinado com gaseificacdo integrada
de biomassa tém sido desenvolvidas de forma intensiva ao longo da Gltima década visando

sistemas energéticos sustentaveis.

Sendo digno de notar os estudos conduzidos por Damartzis e Zabaniotou (2011), onde se
expbe uma revisdo dos processos de conversdo termoquimica da biomassa para
biocombustiveis de 2G por meio de um projeto de processo integrado. Merecem destaque as

abordagens da modelagem de sistemas de gaseificacdo, reforma a vapor e a sintese F-T.

Saidur et al. (2012) descreveram algumas consideracdes gerais das tecnologias de conversao
termoquimica da biomassa baseado na analise exergética dos processos. Além disso,
mostraram indicadores e correlagdes para determinar a eficiéncia exergética das rotas de

conversao.

Sues; Jurasc¢ik e Ptasinski (2010) reportaram os resultados obtidos na analise exergética para a
producdo de biocombustiveis a partir de diversos residuos. As rotas de producdo definidas
abrangem as etapas de pré-tratamento da gaseificacdo, a limpeza do gas, reacOes shift agua-
gas, reatores cataliticos, a separacdo final do gas e o seu melhoramento. Também foi proposta
uma rota que, a partir de uma turbina a gas e turbinas a vapor, produz calor e eletricidade

utilizando o gas ndo convertido e a remocao de calor, respectivamente.
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Nesse contexto, Dutta et al. 2012 apresentaram uma analise técnico-econémica visando a
producdo comercial de etanol e &lcoois a custos competitivos pela conversdo da biomassa
lignoceluldsica em syngas via gaseificacdo indireta, seguido pela conversdo do syngas em um
liqguido por meio de catalisadores pré-comerciais. Os principais processos incluem a
gaseificacdo com vapor indireto, a limpeza do gés e a sintese catalitica de alcoois mistos, e 0s
processos auxiliares incluem alimentacdo e secagem, separacdo de alcool, geracao de vapor e
eletricidade. Além disso, foi realizada uma andlise de fluxo de caixa e uma estimativa de

custos dos equipamentos.

Seguindo esta linha de pesquisa, Taillon e Blanchard (2013) apresentaram a analise exergética
detalhada de trés centrais de cogeracao. A primeira, uma planta de gaseificacdo acoplada com
motores a gasolina (5,5 MWe, 11 MWt). A segunda, uma planta operando em ciclo
combinado com gaseificacdo integrada (15,6 MWe, 7,8 MWt). Por Gltimo, uma planta de
combustdo (22,5 MWe, 45 MWH). Estes autores também calcularam a destruicdo de exergia
(em termos das correntes de entrada/saida e mudancgas na composi¢do quimica) e o balanco de
entropia do processo. Os resultados mostraram que a planta de gaseificacdo fornece um
beneficio superior de 4-5% na eficiéncia exergética em relacdo a planta de combustdo e que
50% do total da exergia destruida ocorreu a partir das reacdes de oxidacdo da biomassa.

Prins; Ptasinski e Janssen (2004) apresentaram a andalise exergética de um ciclo combinado
com gaseificacdo integrada de biomassa e do processo Fischer—Tropsch (F-T). O processo
empregou serragem como matéria-prima e combinou um gaseificador atmosférico com um
reator F—T. Ainda utilizou um ciclo Rankine para a geracdo de eletricidade a partir do gas de

sintese.

Merece destaque que a eficiéncia exergética global do sistema foi 36,4% e que as maiores
irreversibilidades ocorreram no processo de gaseificacdo da biomassa e na planta de
utilidades. Finalmente, os autores propuseram algumas modifica¢cbes para melhorar 0s
processos, atingindo uma eficiéncia exergética de 46,2%. Na Fig. 2.14 mostra-se o efeito da
conversdo de monoxido de carbono no reator de F-T para a razdo de producdo de
combustiveis liquidos e geracdo de eletricidade em termos da eficiéncia exergética global do
sistema. Por fim, o efeito da temperatura de gaseificacdo na eficiéncia exergética em
decorréncia do teor de umidade da biomassa € ilustrado na Fig. 2.15.



53

Figura 2.14 — Efeito de conversdo de Fischer—Tropsch na eficiéncia exergetica global.
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Fonte: Adaptado de Prins et al. (2004).

Figura 2.15 — Efeito da temperatura de gaseificacdo na eficiéncia exergética global.
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Do mesmo modo, Piekarczyk et al. (2013) analisaram os biocombustiveis de 2G como sendo
combustiveis Fischer—Tropsch ou gas natural sintético, produzidos a partir de biomassas
lignoceluldsicas. Esses autores também compararam a eficiéncia termodinamica do sistema
aplicando tanto a andlise exergética como um parametro para determinar o custo termo-

ecologico de producéo.
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Van der Heijden e Ptasinski (2012) apresentaram uma analise exergética avaliando a
producdo de etanol por meio da rota termoquimica. Esta configuracdo combina a gaseificacdo
indireta da biomassa (i.e. 0 processo ndo ocorre com a ajuda de um agente oxidante
precisando de uma fonte de energia externa) e utiliza vapor de a4gua como agente de
gaseificacdo e madeira como matéria-prima, com a posterior conversdao do gas de sintese

produzido em etanol.

Esta rota envolve varias etapas no processo de converséao, incluindo: secagem e gaseificacéo
da biomassa, limpeza do syngas, reforma, condicionamento, compressao e sintese de etanol.
Dentre os resultados obtidos merece destaque a andlise de sensibilidade em termos da
temperatura de operacdo do gaseificador. Na Fig. 2.16 apresenta-se a composi¢do do syngas a

diferentes temperaturas de gaseificacao.

Figura 2.16 — Efeito da temperatura de gaseificacdo na composicdo do gas de sintese.
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Fonte: Adaptado de Van der Heijden e Ptasinski (2012).

Damartzis et al. (2012) desenvolveram um modelo matematico para avaliar uma planta de
cogeracdo com gaseificagcdo de leito fluidizado borbulhante, acoplado a um motor de
combustdo interna (ICE), utilizando biomassa lignocelulésica como insumo energetico. O
modelo foi desenvolvido no simulador Aspen Plus® baseado nos balancos de massa e energia
e a cinetica das reages representando as diferentes etapas do processo da gaseificacdo

(secagem, pirolise, oxidacédo e limpeza do gas).

Na Fig. 2.17 é apresentada a comparacdo dos resultados experimentais e simulados em funcéo
composicdo do syngas (v/v) a temperatura de operacdo. Sendo os simbolos (0:CO,0:Hp,

A:CO,, 0:CH,) a representacdo das métricas experimentais e as linhas as simuladas.
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Figura 2.17 — Composicdo do gas em funcéo a temperatura de operacao.
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Fonte: Adaptado de Damartzis et al. (2012).

Neste ponto, merece destaque a ampla revisdo da literatura em termos da simulacdo do
processo de gaseificacdo da biomassa apresentada por Puig-Arnavat; Bruno e Coronas,
(2010). Igualmente, vale salientar que o gaseificador é um dos equipamentos menos eficientes
em toda a cadeia de producdo de energia a partir da biomassa, sendo o responsavel pela maior
taxa de exergia destruida nesses sistemas. Portanto, a andlise da eficiéncia do gaseificador

pode contribuir substancialmente para a melhoria do desempenho global do sistema.

Nesse sentido, diversas simulagbes consideraram o equilibrio termodindmico através da
minimizacdo da energia livre de Gibbs na avaliacdo de gaseificadores. Por exemplo, Paviet;
Chazarenc e Tazerout (2009) desenvolveram um modelo de equilibrio para um gaseificador
concorrente baseado em dados experimentais da gaseificacdo de madeira. Os modelos
termoquimicos assumiram que 0s reagentes atingiram o equilibrio quimico. A partir desta
abordagem foi possivel predizer a composicao final do syngas produzido, cuja composicao
molar em base seca foi H,=13%, CO=16%, CO,=12%, N,=58% quando considerada uma

temperatura de gaseificacdo de 1300 K.

Do mesmo modo, Melgar et al. (2007) apresentaram um modelo de equilibrio quimico para
gaseificacdo da biomassa, por meio da minimizacdo da energia livre de Gibbs, em que foi
analisada a influéncia da relacdo de gaseificacdo combustivel/ar e a umidade na temperatura
de equilibrio (caso adiabatico). Na Fig. 2.18 estdo sintetizados os resultados obtidos da
comparacdo entre PCI e a eficiéncia a frio do gas para madeira de pinho com 18% de

umidade.



Figura 2.18 — Comparacéo entre PCI e eficiéncia a frio do gas para madeira de pinho.
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Neste cenario, Pellegrini e Oliveira Jr (2007) apresentaram um modelo baseado em

consideracdes de equilibrio quimico para o caso particular do processo de gaseificacdo do

bagaco da cana. A analise exergética foi conduzida por meio de quatro indicadores de

eficiéncia, cujos resultados sdo mostrados na Fig. 2.19.

Figura 2.19 — Indices de desempenho do processo de gaseificacdo do bagaco da cana.
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O modelo consiste na minimizacdo da energia livre de Gibbs do gas produzido, a partir da
determinacdo de balancos de massa, energia e exergia do sistema. Nesta analise, uma formula
molecular reduzida do bagaco foi adotada como sendo CHj007. Ainda 0s autores
realizaram uma andlise de sensibilidade para determinar pontos 6timos de operacdo de um
sistema BIGCC levando em consideracdo diferentes raz6es de pressao, consumo e qualidades

de vapor, e a poténcia liquida produzida, conforme ilustrado na Fig. 2.20.

Figura 2.20 — Parametros de operacéo do sistema BIGCC.
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Fonte: Adaptado de Pellegrini e Oliveira Jr (2007).

Semelhantemente, Kasembe; John e Mhilu (2012) desenvolveram um modelo de equilibrio
quimico para um gaseificador incorporando a analise exergética. O processo da gaseificagdo é
avaliado a pressdo atmosférica de 1 bar, considerando temperaturas de operacdo entre 800 a
1400 K para o bagaco da cana-de-agucar. Neste caso, o bagaco foi representado pela formula
CH1.420065No.0026. Na Fig. 2.21 apresenta-se o efeito da temperatura na eficiéncia para uma

razdo de equivaléncia de 0,4 em funcédo da exergia quimica e fisica do reator.
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Figura 2.21 — Efeito da temperatura na eficiéncia de gaseificacdo do bagaco da cana.
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Fonte: Adaptado de Kasembe et al. (2012).

Nikoo e Mahinpey (2008) desenvolveram um modelo para avaliar o desempenho de um
gaseificador de leito fluidizado atmosférico considerando aspectos relacionados a cinética de
reacdes e fatores hidrodinamicos utilizando sub-rotinas de Fortran na interface do programa
Aspen Plus® para simular o processo da gaseificacdo. Assim, na Fig. 2.22 é apresentada a
razdo de equivaléncia em decorréncia a eficiéncia de conversdo de carbono quando adotada
uma taxa de alimentacdo de biomassa: 0,512 kg/h; temperatura: 800°C; fluxo maéssico de
vapor: 0,8 kg/h.

Figura 2.22 — Efeito da razéo de equivaléncia na eficiéncia de conversdo de carbono.
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Fonte: Adaptado de Nikoo e Mahinpey (2008).

Entretanto, Blanco; Veldsquez e Chejne (2013) a partir de uma avaliagdo energética,
exergética e termoecondmica analisaram o potencial de trés tipos de biomassas (bagaco de
cana, residuos de palmeira e cascas de arroz) como substitutos do carvdo mineral no processo
de gaseificacdo. Os resultados apresentaram rendimentos do processo variando de 40% a 50%
e rendimentos exergéticos entre 2 e 3%.
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O processo de gaseificagdo do carvdo mineral apresenta uma maior taxa de destruigdo de
exergia, quando comparado com as biomassas, embora seu gas de sintese tenha a exergia
quimica mais elevada, devido a que a gaseificacdo do carvdo requer uma maior quantia de
oxigénio. Na Fig. 2.23 mostra-se a distribuicdo da exergia para os diferentes insumos. Ao
passo que a Fig. 2.24 ilustra os rendimentos exergéticos do processo de gaseificacdo em

funcgdo destas matérias-primas.

Figura 2.23 — Distribuigdo da exergia para Figura 2.24 — Comparacdo das matérias-primas
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Fonte: Adaptado de Blanco et al. (2013).

M Exergia quimica por produto

Song et al. (2013) propuseram uma avaliacdo termodinamica da gaseificacdo de biomassa via
vapor para um sistema interligado de reatores de leito fluidizado baseados no poder calorifico
superior (PCS). Os resultados fornecem o rendimento em termos da vazao de vapor/biomassa

e do PCS do gas de sintese a seco, como também a eficiéncia exergética do processo.

Na Fig. 2.25 apresentam-se os efeitos da pressao de gaseificacdo e a vazao de vapor/biomassa
(SB) em decorréncia do PCS e a eficiéncia exergética quando considerada uma temperatura
de gaseificacdo de 700°C. Onde os termos (—) e (+) na eficiéncia exergética representam a
configuracdo sem recuperacdo de calor e com recuperacdo de calor, respectivamente. Ja 0s

simbolos designam as pressdes de operagédo do sistema, sendo, m: 1 bar, o: 10 bar, A: 20 bar.
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Figura 2.25 — Efeitos da pressao de gaseificacdo e a vazao SB em termos do PCS e a

eficiéncia exergética.
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Fonte: Adaptado de Song et al. (2013).

Por fim, Ptasinski; Prins e Pierik (2007) compararam a eficiéncia da gaseificacdo de
diferentes tipos de biomassas (madeira, palha, capim, lodo e adubo) comparativos a
gaseificacdo de carvdo. Esses autores tambem avaliaram a eficiéncia exergética para um
gaseificador idealizado operando no equilibrio quimico, onde sdo desprezados o teor de cinzas
e as perdas de calor. Assim, as eficiéncias do processo sdo avaliadas através de um indicador
denominado de ‘ponto-limite de carbono’, pelas suas siglas em Inglés CBP, sendo este 0
ponto no qual é adicionada a quantidade do ar suficiente para evitar a formacéo de carbono e

atingir a gaseificacdo completa.

A Fig. 2.26 apresenta a distribuicdo da exergia no processo da gaseificacdo de diferentes
recursos energéticos em funcdo da exergia quimica e fisica e das irreversibilidades associadas

ao projeto.

Figura 2.26 — Distribuicdo da exergia da gaseificacdo para diversas matérias-primas.
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Fonte: Adaptado de Ptasinski; Prins e Pierik (2007).
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E interessante notar que a eficiéncia global do sistema ¢ funcéo do teor de umidade, conforme
apresentado na Fig. 2.27. Deste modo, apresenta-se uma possibilidade de melhoria na

eficiéncia de gaseificacdo por secagem utilizando a entalpia do gas produzido.

Figura 2.27 — Eficiéncia global do sistema em funcéo do teor de umidade.
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Fonte: Adaptado de Ptasinski; Prins e Pierik (2007).

2.4.2. Modelagem da Rota de Converséo Bioquimica

Igualmente, merece destaque a avaliacdo global da rota bioquimica onde diversas
configuragbes tém sido avaliadas de forma intensiva visando sistemas energéticos
sustentaveis.

Por exemplo, o Laboratorio Nacional de Ciéncia e Tecnologia do Bioetanol (CTBE) realizou
diversas simulagdes sobre o potencial de melhoria da eficiéncia do processo de producdo de
etanol 2G em diferentes cenarios tecnoldgicos, utilizando a ferramenta Biorrefinaria Virtual
de Cana-de-Acucar (BVC).

A BVC é uma plataforma de simulacdo computacional que possibilita avaliar tecnicamente,
nos trés pilares da sustentabilidade (econémico, ambiental e social), diferentes rotas e
tecnologias integradas na cadeia produtiva da cana-de-agUcar e de outras biomassas. Assim, a
partir da BVC foram definidos e simulados cenérios de plantas de producéo de etanol 1G, 1G
e 2G integradas, e 2G independente. Neste ponto, vale salientar os resultados obtidos na
simulacdo detalhada destas rotas apresentadas em Bonomi et al., (2012), Dias et al., (2013a),
Dias et al., (2012) e Dias et al., (2013b).



62

Do mesmo modo, Albarelli; Ensinas e Silva (2014) avaliaram uma configuracdo de
biorrefinaria de etanol 1G produzido a partir do caldo de cana e etanol 2G empregando a
fracdo fina do bagaco composta por células do parénquima (P-fracdo). Além disso, foram
analisadas as tecnologias de pré-tratamento de dgua quente pressurizada e explosdo a vapor.
Os resultados indicaram que apos a integracdo térmica e da &gua, 0s processos avaliados
foram autossuficientes na demanda de energia, sendo capaz de suprir eletricidade excedente

para a rede e apresentar consumos de agua dentro do limite ambiental do estado de S&o Paulo.

Também, na avalicdo da rota bioquimica se destacam os trabalhos de simulacdo
desenvolvidos pelo grupo do Centro de Pesquisa para o Desenvolvimento Sustentdvel em
Industria e Energia da Universidade Industrial de Santander na Colémbia, utilizando como

matéria-prima o bagaco da cana-de-aguUcar.

Nesse sentido, Ojeda e Kafarov (2009). avaliaram a eficiéncia exergética do processo de
hidrolise enzimética em dois tipos de reatores na producdo de etanol a partir da palha no
programa ASPEN HYSYS®, atingindo eficiéncias na faixa de 64,3% a 72,1%, em virtude das

irreversibilidades associadas aos residuos e efeitos inibitorios durante a etapa de hidrolise.

Posteriormente, Ojeda; Sanchez e Kafarov (2011) analisaram trés configuracdes para
producdo de etanol 2G. Os resultados mostraram que a maior eficiéncia exergética do
processo foi obtida quando utilizado o pré-tratamento de explosdo a vapor, a sacarificacdo e
fermentacdo simultanea (SSF), e desidratagdo, alcancando 79,58%. Enquanto, o menor
rendimento (73,98%) ocorreu no arranjo utilizando o pré-tratamento com acido diluido,

processo SSF e desidratagéo.

Da mesma forma, Ojeda et al. (2011a) estudaram a analise exergética e o ciclo de vida da
producéo de bioetanol considerando quatro métodos diferentes de pré-tratamento acoplado a
um processo SSCF. Os principais resultados mostraram que o pré-tratamento com explosdo a
vapor catalisada com &cido (~90%) representa a melhor opgdo. Enquanto, o pré-tratamento
Organosolv apresentou a maior acessibilidade ao ataque enzimatico atingindo a melhor

eficiéncia exergética (~60%) na etapa da hidrolise.



63

Finalmente, Ojeda et al. (2011b) avaliaram via andlise exergética trés cenérios de producao de
etanol 2G a partir do bagago pré-tratado com &cido diluido, considerando as tecnologias de
SHF, SSF e SSFC, sendo a ultima a mais eficiente do ponto de vista exergético, em razdo da

auséncia de inibidores gerados nas outras configuracoes.
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3. ANALISE TERMODINAMICA, EXERGO-AMBIENTAL E
OTIMIZACAO DE CONFIGURACOES PARA A PRODUCAO DE
BIOETANOL E ELETRICIDADE

Nesta secdo é feita uma breve descricdo dos conceitos envolvidos na andlise exergética
aplicados na avaliacdo de sistemas térmicos. Parte do texto ilustrado neste documento é um
resumo do seminario “EXERGIA: Conceituacdo e Aplicacdo” (SILVA; FLOREZ-ORREGO,
2013).

Ainda, no decorrer deste capitulo serd apresentada uma resenha da integracdo energética de
processos e 0s impactos ambientais na andlise de configuracdes industrais focadas na
producdo de bioetanol e eletricidade. Finalmente, serdo ilustradas algumas aplicagdes
referentes & andlise exergo-ambiental e & otimizacdo de sistemas térmicos afins as rotas

tecnoldgicas propostas nesta pesquisa.

3.1. ANALISE EXERGETICA

A necessidade de diferenciar a energia do conceito de qualidade da energia e sua
possibilidade de ser convertida em outras formas da mesma, especialmente na realiza¢do de
trabalho, levou a definicdo do termo exergia. De acordo com Kotas (1985), a analise
exergética proporciona um modo de avaliar a magnitude das irreversibilidades, em relacéo a

exergia fornecida em uma planta ou determinado componente.

A analise exergética refere-se a utilizacdo conjunta da 1a Lei (Conservacao de energia) e da
2a Lei da Termodinamica (Principio do aumento da entropia), a qual proporciona o grau de
degradacdo da energia. Assim, esta analise aplicada a plantas de conversao de energia permite
identificar as maiores fontes de geracdo de irreversibilidade devido as ineficiéncias do
processo e, a partir do diagnostico, € possivel indicar, as possibilidades de melhorias que
podem ser obtidas a partir de um balanco exergético para um volume de controle definido.
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3.1.1. Balanco Exergético

A exergia ndo é uma propriedade conservativa. No entanto, isso ndo impede que possa ser
realizado o balanco dessa propriedade para um sistema (sist.) e/ou volume de controle (VC)
que sofre qualquer tipo de interacdo. Nesse sentido, o balanco exergético ou balanco de
exergia para um sistema que evolui desde um estado 1 até um estado 2 é escrito de acordo
com a Eq. (3.1):

+ABX . +AB™  +AB!

sist,1-2 sist,1-2 sist,1-2 (31)

= AB”

sist,1-2

Bﬁz - Blv\—IZ -B

dest

SendoB", B° as parcelas da exergia associadas a interacdo de tipo trabalho e calor,

respectivamente. Além disso, nesta expressdo sdo ilustrados os quatro componentes da
exergia total, sendo, B" exergia cinética, B” exergia potencial, B exergia fisica e B
exergia quimica. Onde o termo B, representa a exergia destruida ou a taxa de destruicdo da

exergia do particular processo. Analogamente, o balanco de exergia para um VC que evolui
desde um estado 1 até um estado 2 pode ser determinada pela Eq. (3.2):

Bll\fz + Bl?Z - Bﬂz - Bdest =A P<|:4,172 + ABVKC,l—Z + AB\/Pc,lfz +A Cglfz (3-2)

Onde o termo B" ¢ a exergia associada a transferéncia da massa. A Eq. (3.3) concebe a

expressdo anterior por extenso:

Zm.b—Zm.mj(l—TT—Oj&Q—(w ~P,AV)- B,

(3.3)
UZ
=AUyc,, +PoAVc,, —ToASyc 1, + A{m ?j +A(mgz),. +AB,
vC
Sendo Pa exergia da massa que entra ou sai do VC, dada pela Eq.(3.4):
b=(h—hy)-T,(s—5,)+1/2(mv*)+mgz + b (3.4)

As parcelas correspondentes as exergias cinética e potencial da massa que atravessa 0

sist./VC, podem ser geralmente desprezadas em relacdo a parcela da exergia fisica ou quimica.
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Destaca-se que quando o sistema/volume de controle n&o sofre nenhuma deformagéo, o termo
P,bAV ¢ nulo e assim todo o trabalho desenvolvido pelo (ou exercido sobre) o sist./VC é o

mesmo trabalho atil. Além disso, se o sist./VC em questdo ndo apresenta variacbes das
propriedades termodinamicas com o tempo em qualquer ponto (regime permanente), a Eq.

(3.3) pode ser representada em termos de taxas de variagdo, como:

- . . T,)6Q .
B... :Zm-b—Zm-b+J'[1—?°jd—?—Wum (3.5)

Como ilustrado na Eq. (3.5), o termo Bdest é o resultado da degradacdo de energia e €

diretamente proporcional a taxa de geracdo de entropia. Este termo representa a possibilidade

“perdida” de gerar trabalho util ou irreversibilidade “méximo trabalho perdido”.

Por outro lado, merece ser destacado, que na avaliacdo dos processos implicitos na operacéao
das plantas, indicadores de conversdao como a eficiéncia exergética sdo utilizados, conforme
apresentado na andlise das pesquisas de KAMATE; GANGAVATI (2009); PELLEGRINI;
OLIVEIRA JR (2011) e SAIDUR et al. (2012).

Assim, por meio da definicdo geral de eficiéncia dada pela relacdo entre o efeito Gtil e o
insumo consumido, pode-se chegar as expressdes da eficiéncia energética, nen (EQ. 3.6) e

eficiéncia exergética, nex (EQ. 3.7) de plantas de cogeracao:

W+Q
MNen = (3.6)
Qcomb
M WrBy 3.7
~ Bcomb ( . )

Na Eg. (3.7) o termo BQ representa a exergia transferida a um processo para fins de

aquecimento ou refrigeracdo. Varios trabalhos baseados na analise exergética sdo encontrados
na literatura citando trés formas de eficiéncia exergética adequadas para avaliar o desempenho
de processos de conversdo de energia, em processos quimicos (PQ), processos térmicos (PT),
e processos puramente dissipativos (PD), entre esses se destacam SZARGUT; MORRIS;
STEWARD (1988); KOTAS (1985); BEJAN; TSATSARONIS; MORAN (1996).
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Exergia quimica padrdo de substancias complexas e combustiveis industriais

Na Fig. 3.1 € representada esquematicamente a metodologia aplicada para o céalculo da
exergia quimica de qualquer substancia (OLIVEIRA JUNIOR, 2013).

Figura 3.1 - Representacdo esquematica para obtengdo da exergia quimica padréo.
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Fonte: Adaptado de Oliveira Janior (2013).

A exergia quimica padrdo de uma substancia que ndo se encontra presente no ambiente pode
ser calculada considerando-se uma reacdo ideal dessa substadncia com as substancias de
referéncia presentes no ambiente, para as quais a exergia quimica é conhecida. No entanto, 0s
combustiveis sélidos e liquidos sdo constituidos por diferentes componentes quimicos dos
quais geralmente se desconhece sua composicdo exata. Para esses casos SZARGUT,;
MORRIS; STEWARD (1988), estabeleceram que a relagdo entre a exergia quimica e o poder

calorifico inferior do combustivel (PCI), chamada de @ ou 3, é a mesma que para qualquer
substancia pura com as mesmas relagdes atbmicas H/C, O/C, N/C, e em alguns casos

s/C (KOTAS, 1985).
De acordo com Szargut et al. (1988), para combustiveis fosseis solidos compostos por
substancias organicas secas com C, H, O e N em sua composic¢éo quimica, e com O/C <0,5

tem-se a correlagédo da Eq. (3.8).

/8 =1,0437+0,0140(H/C)+0,0968(0/C )+0,0467(N/C) (3.8)
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Para madeira (% <2,67), tem-se a Eq. (3.9):

(3.9)

~ 1,0412+0,2160(H/C)—0,2499(0/C)(1+0,7884(H/C))+0,0450(N/C)
= 1-0,3035(0/C)

Quando o combustivel contém umidade ou enxofre, a exergia quimica determina-se de acordo

com a expressao da Eq. (3.10), a partir da relacdo @ ou P entre a exergia quimica e o (PCI):

BFCH = [PCI +Ww- hlV ]agua ' goseco + I:BCH N PCI ]enxofre ' S (3 10)
=[PCl +w-2442] -, +9417-s  [KkJ/kg]

ag

Enquanto, para substancias liquidas como derivados do petroleo € utilizada a correlacdo da

Eq. (3.11). Por fim, na Tab. 3.1 ilustram-se os valores tipicos de ¢ para alguns combustiveis
industriais e para outras substancias combustiveis.

f =1,0401+0,1728(H/C)+0,0432(0/C) +0,2169(S/C)(1-2,0628(H/C)) (3.11)

Tabela 3.1 - Valores tipicos de ¢ ou 3 para alguns combustiveis industriais e substancias
combustiveis.

_ BCH

COMBUSTIVEL Qp=—"
PCI

Coque 1,05
Carvdo — diferentes tipos 1,06-1,10
Madeira 1,15-1,30
Oleos Combustiveis e Petroleo 1,04-1,08
Gaés Natural 1,04+0,5%
Gas de Carvao 1,00+£1%
Hidrogénio 0,985
Monoxido de Carbono 0,973
Enxofre (rémbico) 2,017

Fonte: Adaptado de Kotas (1985).
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3.2. INTEGRACAO ENERGETICA E OTIMIZACAO DE PROCESSOS

A integracdo de processos (IP) na industria tornou-se uma ferramenta fundamental para o
projeto e planejamento de suas atividades, proporcionando informacgdes sobre a reducdo de

custos operacionais e de investimento. Algumas das aplicagdes da IP sdo:

= Integracdo entre o processo e a planta de utilidades;

= Projetos de equipamentos como reatores, separadores e redes de trocadores de calor;
= Planejamento da operacao de processos;

= Minimizacao da geracdo de efluentes aquosos e de consumo de 4gua nos processos;

= Minimizacdo de geracdo de residuos e reducdo das emissdes.

Por outro lado, a minimizagdo do consumo de recursos naturais em processos industriais
integrados provém n&o sé o melhor aproveitamento da energia, mas também do consumo de
matérias-primas e agua, com andlises que incluem integracdo térmica e de massa, além de
gestao dos residuos (ENSINAS; ARNAO; NEBRA, 2010).

Neste contexto, a aplicacdo de técnicas de IP permite o aprimoramento do uso da energia.
Assim, andlises conduzidas com base em conceitos de exergia e/ou termoeconomia
representam ferramentas que possibilitam uma avaliacdo global de um sistema e orientam a

proposicdo de alternativas de melhoria nos processos.

A integracdo do processo também pode ser realizada por meio do estudo do calor envolvido e
da combinacdo dos fluxos de energia no sistema, possibilitando o uso de correntes de
temperatura mais alta que necessitam ser resfriadas para fornecer calor a outra parte do
mesmo processo. A analise Pinch pode ser usada como um mecanismo para calcular os

requisitos de energia minima de um dado processo (ALBARELLLI, 2013).

A andlise Pinch é um método para analisar e melhorar a eficiéncia energética no projeto de
processos e operacdo de sistemas térmicos. A técnica foi introduzida pela primeira vez em
1979 pelo pesquisador Linhoff e seus colegas de trabalho para analisar os fluxos de energia no
processo de redes de trocadores de calor. Esta analise se baseia na Primeira e Segunda Lei da
Termodinamica, indicando que o calor s6 pode fluir a partir de temperaturas mais elevadas
(fontes) a temperaturas mais baixas (AL-MAYYAHI; HOADLEY; RANGAIAH, 2013).
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Nesta analise, as correntes de fluxo de calor s&o combinadas em grupos de fluxos quentes e
frios formando as curvas compostas. Um conjunto simples de ferramentas gréficas, Curvas
Compostas (CC) e Grande Curva Composta (GCC) sdo usadas para demonstrar os limites
termodinamicos da integracdo de calor, a qual pode ser conseguida a0 maximizar o processo
de recuperacdo de calor e minimizar o consumo de energia externa, como apresentado na Fig.
3.2, sendo Qhmin o consumo minimo de utilidade quente e Qcmin 0 consumo minimo de
utilidade fria nesta figura. O ponto de maior aproximacao entre essas curvas € a temperatura
Pinch (ponto de estrangulamento térmico), sendo este 0 melhor ponto para iniciar os estudos
de design (KEMP, 2007).

Figura 3.2 — Curvas compostas na anélise Pinch.
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Fonte: Adaptado de Al-Mayyabhi et al. (2005).

Esta etapa ¢ chamada de meta de consumo minimo de utilidades ou méxima recuperacdo de
energia (MER, Minimum Energy Requirement), fase onde séo determinadas as quantidades
minimas de utilidade quente e de utilidade fria uma vez conhecidos 0s requerimentos de

aguecimento e resfriamento das correntes do processo.
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3.2.1. Otimizacgao de Processos

As técnicas de otimizagdo buscam obter a melhor solucdo para um problema em termos de
maximos e minimos de grandezas mensuraveis em seus dominios. Assim, na otimizagédo de
processos € necessario definir a funcdo objetivo, 0 modelo do processo e as restricdes da

configuracdo a ser avaliada.

Na formulacdo de um problema de otimizagdo a funcdo objetivo representa lucro, custo,
energia, producdo, etc., em termos das variaveis de decisdo do processo ou sistema em
analise. O modelo do processo e as restricdes descrevem as inter-relagdes entre estas

variaveis.

Deste modo, 0 objetivo da otimizacdo de um sistema energético é encontrar a estrutura e 0s
valores 6timos dos pardmetros do sistema que minimizam o custo final dos produtos,
considerando as restricbes impostas pela confiabilidade, rendimento, disponibilidade,
manutencdo, operabilidade e impacto ambiental (TSATSARONIS, 1993).

Na area da engenharia as aplicacbes mais comuns das técnicas de otimizacdo sdo o
dimensionamento e otimizacdo de processos, a integracdo massica e energética, a estimacao
de parametros e otimizacdo de sistemas técnico-econémicos. De acordo com Secchi (2015),
ndo existe um Unico método que possa ser aplicado eficientemente para todos os problemas. O
método escolhido para um caso particular depende das caracteristicas da funcdo objetivo, da
natureza das restricdes e do numero de variaveis do problema. Contudo, os seguintes passos

devem ser observados na formulacéo e solugdo de um problema de otimizacao:

1. Anaélise do processo e suas variaveis;

2. Determinacdo do critério para otimizagdo e especificacdo da fungdo objetivo em
termos das variaveis do processo;

3. Desenvolvimento do modelo relacionando as suas variaveis através de restri¢des de
igualdade e desigualdade. Calculo do grau de liberdade do sistema;

4. Quando a formulacdo do problema é de dimensdo elevada, procura-se particionar o
problema em partes menores ou simplificar a funcéo objetivo e 0 modelo;

5. Aplicagdo de técnicas apropriadas de otimizagao;

6. Analisar a solucdo obtida frente a variagdes nos parametros do modelo e hipoteses

(analise de sensibilidade).
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Por exemplo, uma das vertentes do processo de otimizacdo é a otimizacdo termodinamica, a
qual utiliza a seguinte metodologia para determinar os critérios de desempenho dos sistemas
(SIENIUTYCZ, 2003):

a. Energia mecéanica ou elétrica (trabalho), gerado ou consumido,
Perdas de energia mecanica ou exergia, e producéo de entropia,

c. Pardmetros de estado termodindmico na etapa final do processo (constituindo 0s
critérios de otimizacgdo fisico-quimicos), por exemplo, a concentracdo final de um

produto valioso em um reator quimico.

Avaliacao de configuracdes para producéo de bioetanol e eletricidade

Dentre os trabalhos desenvolvidos visando a integracdo energética de usinas produtoras de

acucar, etanol e eletricidade a partir da cana-de-acUcar, destacam-se:

Velasquez (2009) avaliou diversas rotas de produgdo de biocombustiveis por meio da analise
exergética e exergo-ambiental. Sendo estas rotas, a hidrolise acida do amido de polpa da
banana, a hidrolise enzimatica do material lignoceluldsico de residuo do cultivo da banana; a
producdo combinada de acucar e etanol mediante a moagem da cana-de-agucar, assim como a
extracdo e transesterificacdo do Gleo da palmeira do dendé para a producdo de biodiesel,

conforme ilustrado na Fig. 3.3.

Destaca-se dentre os resultados obtidos nesta andlise, a determinacdo da eficiéncia exergética
para o0 processo produtivo de biocombustiveis a partir de diversos insumos. Os valores da
eficiéncia exergética reportados para as plantas de utilidades de cada rota: Banana 7,2%,
Polpa 10,8%, Pedinculo 4,3%, Cana-de-acucar 13,9% e Palmeira-do-dendé 14,3%
(VELASQUEZ, 2009).

Do mesmo modo, os valores da eficiéncia exergética global das usinas de producdo de
biocombustiveis nessas configuragdes foram: Banana 24,5%, Polpa 35,1%, Pedinculo
12,2%, Cana-de-actcar 45,5% e Palmeira-do-dendé 74,7% (VELASQUEZ, 2009).
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Figura 3.3 - Eficiéncia exergetica dos processos de producdo de biocombustiveis.
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Fonte: Adaptado de Velasquez (2009).

Neste ponto, Pellegrini (2009) apresenta configuracdes otimizadas para geracdo conjunta de
energia eletromecanica e calor em usinas sucroalcooleiras, avaliando o impacto destas nos
custos exergeticos de producdo de acucar, alcool e eletricidade. As propostas incluem a
elevacdo dos parametros de geracdo de vapor nas caldeiras, maior integracdo térmica dos
processos, eletrificacdo dos acionamentos mecénicos e uso de tecnologias avangadas de
cogeracgdo, considerando sistemas com vapor supercritico e ciclos combinados de gaseificacdo
de biomassa.

Alguns dos principais resultados deste estudo sdo apresentados graficamente, por meio da Fig.
3.4 e Fig. 3.5, em funcdo do custo em base exergética de acucar, alcool e eletricidade para
cada configuracéo tecnologica avaliada (PELLEGRINI, 2009).
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Figura 3.4 - Custo em base exergética do acucar e do alcool, em diversas configuracoes
tecnoldgicas.
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Fonte: Reproduzido de Pellegrini (2009).

Figura 3.5 - Custo em base exergética da energia elétrica em decorréncia da geragdo de
eletricidade excedente.
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Neste sentido, Pellegrini e Oliveira Jr (2011) mostraram o potencial do setor sucroalcooleiro
brasileiro como um fornecedor de eletricidade, por meio de uma abordagem de otimizacao
exergética de sistemas de cogeracdo em usinas de cana. Assim, uma analise exergética foi
realizada para os processos de producdo de acUcar e etanol com base em dados fornecidos
para uma unidade real. Ademais, os autores conduziram uma discussdo sobre a renovabilidade
dos processos empregando-se um indice baseado no conceito de processo reversivel. Conclui-
se desse estudo que a geracdo de eletricidade excedente melhora o desempenho exergo-
ambiental da usina.
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Escobar (2010) propés uma analise termodindmica integrada de uma planta de cogeragdo
acoplada a um sistema de destilacdo, em uma destilaria autbnoma. Nesse trabalho, foi
realizada a avaliacdo simultanea de dois sistemas, utilizando como ferramenta de analise uma
metodologia exergo-econdmica. Os resultados das alternativas consideradas foram aplicados
em uma destilaria convencional operando com baixos parametros de vapor (2,1 MPa, 300°C)
e tecnologia de destilagdo atmosférica.

Ensinas (2008) expds um método de integracdo térmica para a producdo de acgucar e etanol,
visando obter uma reducdo da demanda das utilidades quentes e frias. Um procedimento de
otimizacdo termoeconémica foi aplicado para avaliar a reducdo de custo no projeto de
integracdo da planta, que incluiu uma rede de trocadores de calor e um sistema de evaporacao.
Além disso, foi realizada uma analise exergética, avaliando as melhorias obtidas com a
integracdo, mostrando que a geracdo de entropia no processo pode ser minimizada com a

reducdo do consumo de energia e com o aumento da eficiéncia do sistema de cogeragéo.

Neste sentido, Palacios-Bereche (2011) realizou um estudo com a finalidade de modelar o
processo de producdo de etanol via hidrolise enzimatica, inserido no processo convencional
das usinas sucroalcooleiras, utilizando como ferramenta de anélise o simulador Aspen Plus®.
Adicionalmente, neste projeto foi avaliado o potencial de producdo de etanol considerando a
integracdo térmica das correntes do processo, por meio do método Pinch. Os resultados desta
analise para o processo convencional apresentaram um incremento na producdo de etanol de
9,7%. Entretanto, quando aplicado 0 método de integracdo térmica utilizando membranas para
a concentracdo do licor de glicose obtido no processo da hidrolise, foi atingindo um

incremento de 22,4% na producéo de etanol.

Por fim, Dias (2011) realizou um estudo para determinar as melhores condi¢des para a
insercdo de diferentes tecnologias de producdo de etanol 2G no Brasil, a partir das fragdes
lignocelulosicas da cana-de-agucar, o que possibilitou 0 aumento da produgdo sem expanséo
da éarea cultivada. Além disso, as tecnologias foram comparadas com diferentes pré-
tratamentos e condic¢des de hidrolise enzimatica. Os resultados mostraram que a otimizagéo
no consumo de energia do processo de 1G e o uso de parte da palha sdo essenciais para
aumentar significativamente a producéo de etanol. Contudo, o teor de sélidos utilizado nas
reacOes de hidrolise apresenta um grande impacto na producdo total de etanol. Assim, ganhos



76

podem ser obtidos ao se integrar a producdo de etanol 2G e geragéo de eletricidade em uma

destilaria autbnoma convencional.

Na atualidade, pesquisadores vém desenvolvendo trabalhos focados na avaliacdo das rotas de
conversdo da biomassa para producdo de biocombustiveis, a partir da aplicacdo de métodos de
andlise termoeconémicos, seguidos por uma otimizagdo multi-objetivo dos sistemas visando

introduzir configuracdes otimizadas nesses projetos.

Em seus estudos, Albarelli et al. (2015b) avaliaram uma biorrefinaria de cana produzindo
etanol através da fermentacdo do caldo, metanol a partir da gaseificacdo de residuos
lignocelulésicos de cana e a sintese de combustiveis liquidos. Nesta analise duas tecnologias
de gaseificacdo foram comparadas, leito arrastado e leito fluidizado circulante. A otimizacédo
multi-objetivo foi conduzida mediante um algoritmo genético. Os resultados mostraram que a
eficiéncia energética das biorrefinarias aumenta significativamente com a integracdo de uma

planta de producdo de metanol em uma destilaria de etanol convencional.

Destaca-se ainda a abordagem da simulacdo da tecnologia de fluido supercritico,
particularmente a gaseificacdo com &gua supercritica (SCWG), para agregar valor aos
residuos de uma biorrefinaria de cana. Neste sentido Albarelli et al. (2015a) avaliaram uma
configuracdo SCWG a partir de ferramentas de processos de engenharia, tais como integracao
térmica, analise de ciclo de vida, avaliacdo econdmica e otimizacdo multi-objetivo. Os
resultados mostraram as solugdes otimizadas do processo SCWG e o aumento da eficiéncia
global em termos da fixac&o de carbono e energia. O processo SCWG diminuiu as emissoes

de CO, equivalentes e levando a um processo termicamente autossuficiente.

Gassner e Marechal (2013) investigaram configuraces otimizadas da conversdo
termoquimica dos residuos com o objetivo de aumentar o rendimento total a partir da
producdo combinada de varios combustiveis e eletricidade. Os autores compararam diferentes
tecnologias para 0 processamento termoquimico e a recuperacao de calor e energia. O estudo
mostrou que o rendimento de combustivel pode ser mais do dobro, atingindo eficiéncias totais

de energia e exergia de até 72% e 78%, respectivamente.
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3.3. IMPACTOS AMBIENTAIS NA ANALISE DE SISTEMAS DE CONVERSAO DE
ENERGIA

A andlise da literatura indica que existe uma relacdo qualitativa entre exergia e
desenvolvimento sustentavel, assim mesmo entre exergia e sustentabilidade de processos ou
sistemas Jorgensen e Norsnielsen (2007); Velasquez (2009); Kanoglu; Dincer e Rosen (2007).
Observou-se, ainda a relacdo entre exergia e gestdo, sendo varios os indicadores propostos

que usam a exergia como base na ponderacao da sustentabilidade.

De acordo com Krahl (2009), a contabilizacdo da exergia permite determinar as caracteristicas
de um sistema e o efeito que sua operacdo pode exercer no meio ambiente usando um
denominador comum. Portanto, a exergia auxilia na tomada de decisGes relacionadas a

planejamento energético e a desenvolvimento sustentavel a partir de:

= Analise de sistemas energéticos, combinando a 12 Lei com a 22 Lei da Termodinamica;
= Quantificacdo das perdas de energia e energia residual de modo que pode prover
informagdes importantes para o uso mais eficiente de recursos;

= Determinagdo do impacto da utilizag&o de energia no meio ambiente.

Nesta pesquisa, a discussdo exergo-ambiental a respeito da renovabilidade das rotas para a
producdo de alcool e eletricidade sera conduzida por meio do indice exergético de

renovabilidade (X) culminando na proposta apresentada por Veldsquez et al. (2013).

O indice leva em consideracdo a relagdo entre a exergia dos produtos/subprodutos e as
exergias nédo-renovaveis (fossil) utilizadas, a exergia destruida (irreversibilidades total do
processo), a exergia de desativacao e a exergia das emissdes/residuos, conforme apresentado
na Eq. (3.12):

>B

1 _ produtos/subprodutos

Biesii + B +B +2B

(3.12)

destruida desativacdo emissdes/residuos
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De acordo com Pellegrini (2009), a andlise dos processos a partir desse indice permite

quantifica-los como:

=  Ambientalmente desfavoraveis: 0 <A <1;
= Interna e externamente reversiveis, com uso apenas de insumos ndo-renovaveis: A = 1;
=  Ambientalmente favoraveis: A > 1;

* Interna e externamente reversiveis, com uso apenas de insumos renovaveis: A — oo

Destaca-se o significado do indice de renovabilidade ser maior que 1. Isso quer dizer que a
exergia dos produtos poderia ser usada para “restaurar” o meio ambiente as condicdes
anteriores a ocorréncia do processo e ainda obter um fluxo positivo de exergia para outro uso.
Este autor apresentara os resultados do A para as diferentes configuragdes de plantas de
utilidades estudadas na producdo combinada de acucar, alcool e eletricidade, conforme

ilustrado na Fig. 3.6.

Figura 3.6 - indice exergético de renovabilidade da usina em funcéo do sistema de cogerac&o.
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Fonte: Reproduzido de Pellegrini (2009).

Observa-se também nesse estudo que o indice para a usina como um todo € superior ao indice
do sistema de cogeracdo. Isto ocorre devido as irreversibilidades do sistema de cogeragédo
representarem em média 68% das irreversibilidades totais de uma usina, sendo seus produtos
a energia-eletromecénica e o calor utilizado nos processos de producdo de agucar e alcool,
além da eletricidade excedente vendida para a rede. Porém, esses produtos equivalem a
apenas 18% da exergia do acucar e do alcool para uma usina tradicional, e 42% para o sistema
BIGCC pressurizado (PELLEGRINI, 2009).
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Além disso, Pellegrini (2009) conduziu uma avaliacdo comparativa das configuraces
propostas, onde se nota que o aumento da eficiéncia do sistema de cogeragdo (maior geracéo
de eletricidade excedente) e uma melhor integracdo térmica dos processos da usina (reducéo
do consumo de vapor) melhoram o desempenho ambiental da usina. Desta maneira,
aumentam a exergia dos produtos (numerador do A) enquanto diminuem as exergias

destruidas e perdidas (denominador do 1), de acordo com a Eq. (3.12).

Por outro lado, Velasquez (2009) aplicou o indice A na avaliagdo da produgdo de
biocombustiveis para diversas matérias-primas. Para todos os insumos analisados, excetuando
0 uso do 6leo da palmeira-do-dendé, nenhum processo foi considerado renovavel porque o
valor do indicador obtido resultou menor que um (A < 1). Note-se que para todos 0s casos
estudados por dito autor, ha uma estreita relacdo entre o indicador de renovabilidade e a
eficiéncia exergética global. Constata-se que quanto maior eficiéncia exergética global, maior
é o valor do indicador, como ilustrado na Fig. 3.7.

Figura 3.7 — Relacdo entre a eficiéncia exergeética dos processos e o indice A.
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Fonte: Reproduzido de Velasquez (2009).

E importante ressaltar que o indice guarda forte relagdo com o volume de controle (VC)
considerado, devido ao nimero de processos de conversdao de energia sendo envolvidos.
Assim, quanto maior for o VC adotado, menor sera o valor do indice A em fungdo do aumento
das irreversibilidades e da possibilidade do aporte de insumos ndo renovaveis (fésseis) ao
processo. Por esse motivo, ao comparar sistemas diferentes é importante garantir a

compatibilidade dos volumes de controle a fim de evitar distor¢des nas analises.
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A luz deste item, conclui-se que a exergia pode ser utilizada como um indicador ambiental
para determinar a medida de desvio do equilibrio dos sistemas, avaliar as mudancas e

quantificar as irreversibilidades do meio ambiente por causa dos processos (JORGENSEN;
NORSNIELSEN, 2007).
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4. CONSTRUCAO DOS MODELOS PARA SIMULACAO DE
CONFIGURACOES DE BIORREFINARIAS

Os modelos considerados na analise e avaliacdo de cada rota tecnologica deste projeto seréo
apresentados no decorrer do capitulo. Além disso, nesta secdo sdo ilustradas as ferramentas de

andlise e metodologias adotadas na simulacéo dos processos.

4.1. METODOLOGIA

Com o objetivo de definir as configuracdes étimas das rotas tecnoldgicas propostas faz-se
necessaria uma analise prévia de uma usina convencional do setor sucroalcooleiro, a fim de
estabelecer as condi¢bes de contorno para a operacdo dos sistemas. Tais condicOes
possibilitaram a integracdo e modelagem mateméatica em cada rota segundo 0s critérios
adotados. Nesse sentido, a avaliacdo exergética e exergo-ambiental dos processos foi

conduzida por meio das etapas apresentadas na Tab. 4.1.

Tabela 4.1 — Metodologia do projeto.

ETAPA ATIVIDADE

Caracterizacdo dos processos de conversdo de energia em cada
1 configuracdo de biorrefinaria analisada e definicdo de um fluxograma
béasico (planta sintese).

Anaélise termodinadmica realizada por meio de modelos matematicos,

2 balancos de massa, energia e exergia em cada etapa dos processos
produtivos.
3 Aplicacéo de indicadores exergo-ambientais que permitirdo quantificar

e comparar o desempenho exergético e ambiental dos processos.

Comparacédo dos desempenhos e avaliagdo dos produtos obtidos nas
rotas.

Proposicao de alteracdes nas configuracdes de biorrefinarias analisadas
5 visando reduzir os custos de producdo e aumento do desempenho
exergético e ambiental.

Hierarquizacao das configuracGes e condicOes de operacao de
6 biorrefinarias para cenérios de produgdo de etanol e eletricidade por
meio dos indicadores propostos na etapa 4.

Fonte: Elaborado pelo autor.
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Inicialmente realizou-se uma revisdo do estado-da-arte sobre os aspectos gerais das
biorrefinarias, visando obter a caracterizacdo dos residuos e os dados de consumo e producdo

mais representativos dos processos (Etapa 1).

Posteriormente, foi realizada a simulacdo dos processos quimicos intrinsecos nas rotas
tecnolégicas a partir do simulador Aspen Plus® (Aspentech, 2013). Nesta fase, buscou-se
suporte nas ferramentas computacionais Vali® (Belsim, 2014) e EES® (Klein, 2015), que
permitem considerar balancos de massa, energia e exergia, bem como realizar procedimentos

de otimizacdo (Etapas 2, 3, e 4).

Uma vez realizadas estas etapas foi conduzida a integracéo dos processos com a finalidade de
obter a configuracdo otimizada de uma biorrefinaria. Desta forma, a configuragdo ‘6tima’ foi
avaliada energética, exergética e ambientalmente, sendo determinados os seus produtos e

custos monetérios em base exergética (Etapas 5 e 6).

Merece ser destacado que na avaliacdo das rotas tecnoldgicas de producdo de etanol e
eletricidade foi adotada a metodologia de otimizacdo desenvolvida pelo Laboratdrio de
Processos Industriais e Engenharia de Sistemas de Energia (IPESE) da Escola Politécnica
Federal de Lausana (EPFL).

Neste sentido, com o intuito de encontrar as melhores configuracdes para cada rota, foram
estabelecidas as condicGes de contorno/operacdo, funcdes objetivo e as varidveis mais
representativas dos sistemas. A partir desses parametros realizou-se a integragéo e modelagem

matematica das rotas avaliadas, de acordo com a metodologia apresentada na Fig. 4.1.

Deste modo, os modelos propostos para a simulacdo dos cenarios base das rotas tecnoldgicas
foram otimizados mediante a plataforma OSMOSE, ferramenta concebida pelo IPESE que
envolve a analise termoecondmica e ambiental a luz da integracdo térmica e energética dos
processos (BOLLIGER, 2010).
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Figura 4.1 - Metodologia adotada para otimizacao das configuracdes.

v

Otimizagdo Evolutiva Multi-

Objetivo (MOO
. ( ) - Avaliar funcdes objetivo;

Algoritmo genético - Selecionar valores das varidveis para a nova populacdo.

(Master optimization)

v
Modelos Termodindmicos

Solug3o sequencial

(Aspen Plus software) - Resalver o fluxograma de processo efou utilidade para uma determinada capacidade;

- Obter varidveis de estado dependentes relacionadas aos balancos de massa e energia.

Solugdo simultdnea
{Vali software)

Y

Integracdo Energética
- Resolver a selecdo ideal de utilidades;

Rmgramagiia ncar - Obter resultados da cascata de calor, uso de utilidades e varidveis dependentes da capacidade.

inteira mista-MILP
(slove optimization)

Y

MOO fungdes objetivas

Eficiéncia energética e exergética - Caleular indicadores de desempenho;

Indicadores econémicos e - Caleular func@es objetive do problema de MOO.

ambientais

Fonte: Adaptado de Mian et al. (2015).

Os modelos das rotas tecnoldgicas propostas, foram desenvolvidos utilizando os programas
Aspen Plus® e Vali®, sendo este ltimo aplicado no caso da configuracdo do gaseificador de
leito arrastado envolvendo a rota 3 desta pesquisa. Em seguida, a integracdo de processos
através da plataforma OSMOSE, permitiu conduzir a avaliacdo termoecondmica e a
otimizagdo multi-objetivo. A versdo de OSMOSE utilizada é escrita na linguagem de
programacao Lua. A Fig. 4.1 mostra a metodologia que foi implementada no OSMOSE para a
avaliacdo e otimizacgéo de sistemas energéticos (MIAN; ENSINAS; MARECHAL, 2015).

Esta metodologia permite gerar sistematicamente conjuntos de configuracGes ideais e
parametros de funcionamento a partir de uma concepc¢do geral do processo para executar
simultaneamente a otimizacdo dos processos do ponto de vista termodindmico, econémico e

ambiental utilizando técnicas de otimizag¢do multi-objetivo.
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Vale destacar que as usinas sucroalcooleiras Brasileiras foram o foco deste estudo, razéo pela
qual os parametros do processo tipicos do setor (dados de literatura) foram adotados nas
simulacdes. Nesse sentido, a metodologia empregada na resolucdo de problemas para a

avaliacdo das configuracdes desta pesquisa foi realizada nas seguintes etapas:

1. Avaliacéo dos balancos de massa e energia dos processos modelados no Aspen Plus®
e Vali®. Estes modelos determinaram a taxa de conversdo das espécies e foram
utilizados para definir os balangos dos sistemas;

2. Desenvolvimento da integracdo energética dos sistemas com base no método de
Anélise Pinch. Deste modo, o potencial de recuperacdo dos fluxos de calor entre
correntes quentes e frias do processo é alcancado na resolucdo do problema de cascata
de calor. A integracdo 6tima da utilidade € obtida quando a producdo combinada de
combustivel, energia e calor sdo maximizados, 0 que minimiza o custo operacional
através da resolucdo do problema de cascata de calor usando a técnica da
programacdo linear inteira mista-MILP desenvolvida por MARECHAL;
KALITVENTZEFF (1996). O problema de MILP ¢é resolvido usando o software
GLPK e glpsol solver incorporado na plataforma OSMOSE (ALBARELLI et al.,
2015b);

3. Aplicagéo da avaliagdo econdmica. O modelo econdmico consiste na determinacgdo do
custo total do investimento. As principais unidades de processo sdo dimensionadas e
seu custo de aquisicdo é calculado usando correlacdes da literatura proposta em Turton
(2009) e Ulrich; Vasudevan (2003);

4. Execucdo da otimizacdo multi-objetivo (MOO). Esta etapa foi conduzida no nivel
mestre considerando um subproblema de operacgédo (escravo), descrito nas anteriores
fases. Esta abordagem permite superar a complexidade do problema de projeto,
enquadrando-se na categoria de problemas de programacédo ndo linear inteira mista
MILP (GASSNER; MARECHAL, 2009). MOO foi realizado usando o algoritmo
evolutivo desenvolvido por Molyneaux (2002) e incorporado na plataforma OSMOSE.
Duas fungdes objetivos foram consideradas no problema de otimizagdo: a

maximizagao da eficiéncia exergética e a minimizagéo do custo de investimento.
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Com relagdo a avaliacdo econdmica é importante ressaltar que o intervalo de incerteza para
uma estimativa deste tipo de andlise pode ser £ 30% a 50 aproximadamente (PETERS;
TIMMERHAUS, 2001), uma vez que as estimativas do valor futuro podem ser incorretas, até
certo ponto, em funcdo das bases de dados dos fornecedores de equipamentos, parametros de
custos de aquisicdo, vida util prevista, taxa de producdo, operacdo em diferentes niveis de
capacidade, localizagdo geogréfica da planta, inflacdo, etc.

Destaca-se ainda que idealmente, em uma avaliacdo econdmica os custos dos equipamentos
comerciais ou dados fornecidos pelos fabricantes das tecnologias emergentes devem ser
usados para uma analise precisa. No entanto, os fabricantes publicam apenas poucas
informacdes e dificilmente dados especificos dos equipamentos estdo disponiveis. Portanto,
0s custos de investimento sdo avaliados usando correlacdes de custos. Estas estimativas se
baseiam no dimensionamento e tipo de material de construgdo, que dependem da
produtividade do processo, determinada pelas variaveis de decisdo e condicbes de

funcionamento do equipamento.

Por fim, deve-se ressaltar que, nesta pesquisa, a metodologia de otimizagcdo multi-objetivo foi
aplicada unicamente a Rota Termoquimica 2G, envolvendo a conversdo da biomassa por meio
de gaseificadores do tipo Leito Fluidizado Circulante (CFB) e Leito Arrastado (EF) na sua

analise global.
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4.1.1. Configuracdes avaliadas para producao de etanol e eletricidade

Nesta secdo apresenta-se uma sintese das configuracdes adotadas na simulacdo das rotas de
producdo de etanol e geracdo de eletricidade. Inicialmente, a visdo geral dos processos
envolvidos nas andlises é oferecida na Fig. 4.2. Além disso, com o intuito de facilitar a sua
identificacdo, a Tab. 4.2 expGe uma breve descricdo das tecnologias e as ferramentas

computacionais das configuracdes estudadas.

Figura 4.2 - ConfiguracGes avaliadas.

1G
Rota Convencional
> eletricidade
’ DESTILARIA
CANA-DE-ACUCAR AUTONOMA etanol
2G
Rota Bioquimica > eletricidade
BIOMASSA =g PRE-TRATAMENTO HIDROLISE
LIGNOCELULOSICA
EXPLOSAO A VAPOR
SHF ——| etanol

2G

Rota Termogquimica ..
q eletricidade

I GASEIFICAGAO —>

LEITO FLUIDIZADO
CIRCULANTE

BIOMASSA
LIGNOCELULOSICA PROCESSO DE
BIOETANOL

LEITO ARRASTADO etanol

| |

Y

Fonte: Elaborado pelo autor.
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Tabela 4.2 — Descrigdo das configuragdes estudadas.

Estudo de caso Descrigdo da Configuragdo
Cendrio base - A I of
ROTA 1 Caso 1 ® Destilaria Auténoma ntegracao
Aspen Plus Térmica
Caso 2 Cenario base Rota Bioguimica 2G-SHF Integragéio
Aspen Plus® Explosdo a vapor (SE) Térmica

Rota Termoquimica 2G

Caso 4 A Plus®
aso spen Plus EF
Rota T imica 2G
cos fpenbls Gaseifiador CF8 (Bagoco)
ROTA 3 gac
Rota T imica 2G
Caso 6 Aspen Plus® ota Termoquimica

Gaseificador -CFB (Palha)

Rota Termoquimica 2G
Gaseificador-EF (Bagaco)
Rota Termoquimica 2G
Gaseificador -EF (Palha)

Caso7 vali®

Caso 8 Vali®

Fonte: Elaborado pelo autor.

Nota-se da Tab. 4.2 que os modelos dos cenarios base (Caso 1, Caso 2 e Caso 3) foram
otimizados, via integracdo térmica mediante a plataforma OSMOSE. Desse modo, a
determinacdo do minimo de energia requerida (MER) nas rotas tecnoldgicas é apresentada no
Apéndice B. Analogamente, os resultados da aplicacdo do MER para diferentes tipos de pré-

tratamento da biomassa sdo reportados no Apéndice A.

Ainda a otimizacdo multi-objetivo da rota termoquimica (Caso 3 e Caso 4) foi conduzida
nesta plataforma com o auxilio do programa Matlab. Para tal, uma populacéo inicial de 100
casos foi adotada com um nimero maximo de 1000 iteragdes. Assim, a populagdo final
representada nas curvas de Pareto compde-se de cerca de 70 pontos para ambas as fungoes
objetivo, eficiéncia exergética e custo de investimento, de acordo com os resultados a serem

apresentados no Apéndice D.

Por fim, os balancos de massa e energia obtidos na avaliacdo do projeto do gaseificador de
leito arrastado-EF, caso 7 e caso 8, séo reportados no Apéndice C.



88

4.2. DEFINICAO DE FLUXOS, COMPONENTES, METODOS E PROPRIEDADES

Conforme apresentado na metodologia, as simulagdes das operacdes envolvidas na producao
de bioetanol e eletricidade foram realizadas principalmente por meio do simulador Aspen
Plus®, ferramenta computacional amplamente utilizada na inddstria de processos quimicos.
Este simulador permite prever o comportamento de um processo a partir dos balangos de
massa e energia, relacdes de equilibrio e reacbes quimicas. A seguir serd apresentado o

procedimento da simulacdo adotado de Palacios-bereche (2011).

Neste simulador é necessario definir a natureza dos fluxos que participam no processo. Desta
forma, foi selecionado o tipo MIXCISLD, que permite duas possiveis subcorrentes: CISOLID
e MIXED. Assim, CISOLID (Conventional Inert Solid) € utilizada para componentes dos
fluxos convencionais que aparecem na fase sélida, mas que ndo participam no equilibrio de
fases. Por sua vez, a MIXED é utilizada para definir componentes convencionais dos fluxos
que atingem o equilibrio de fases. Na base de dados deste simulador ndo estdo disponiveis 0s
componentes do bagaco, como sendo Celulose, Hemicelulose e Lignina. Por esta razdo, estes
componentes foram criados como correntes do tipo solido levando em consideragdo as
propriedades e parametros indicados pelo NREL no relatorio, ‘Development of an Aspen Plus
physical property database for biofuels components’ (WOOLEY; PUTSCHE, 1996).

Na Tab. 4.3 sdo ilustrados os componentes especificados do simulador na modelagem das
rotas tecnoldgicas propostas. Adicionalmente, os agucares redutores sao considerados como
dextrose/glicose (CsH1206), enquanto os minerais sdo representados pelo Oxido de potéssio
(K20), uma vez que este componente estd em maior propor¢do na cana-de-actcar (CHEN,
1993).

Para adicionar outros componentes ndo sacarideos as substancias KCI e CgHgOg séo definidas.
Assim, o cloreto de potassio representa 0s sais e 0 acido aconitico descreve os &cidos
organicos, respectivamente. Estes componentes foram adotados, ja que eles estdo em maior
proporcao no caldo de cana. Outros componentes ndo sacarideos como as proteinas, amidos,
polissacarieos soluveis, ceras e fosfolipedeos ndo foram considerados (PALACIOS-
BERECHE, 2011).
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b

Destaca-se ainda a definicéo do 6xido de silicio (SiO;) para representar o componente “Terra’
(DIAS, 2011). Além disso, o componente levedura (CHjygO09No145) foi adicionado no

simulador levando em conta as especificacfes reportadas em Eisjberg (2006).

Tabela 4.3- Composicao e exergia quimica padrdo dos componentes utilizados na simulacao.

CH
FORMULA COMPONENTE FLUXO TIPO D" espectica

kJ/kmol
CsH100s5 Celulose CELULOSE Solido 3.404.400
CsHgOq4 Hemicelulose HEMICELU Solido 2.826.640
C7’3H13,90113 Lignina LIGNINA Solido 3.449.500
CA3(POy), Fosfato de calcio CA3(P0O4)2 Solido 19.400
CH1.8009No1 Levedura LEVEDURA Solido 147.600
SIO; Oxido de silicio (Terra) SIO2 Solido 1.900
CH1‘57Noy2900‘3180‘007 Cellulase ENZYME Solido 145.600
SO, Diéxido de enxofre 02s Convencional 313.400
CO, Didxido de carbono CcOo2 Convencional 19.870
CoHgO Etanol ETHANOL  Convencional 1.250.900
CsH1206 Dextrose (Glicose) DEXTROSE Convencional  2.793.200
C,H40, Acido acético C2H40-01 Convencional 908.000
C3HgO3 Glicerol C3H803 Convencional 1.705.600
CsH100s5 Xilose XYLOSE Convencional 1.835.300
CsH40, Furfural FURFURAL Convencional  2.338.700
CsH1,0 Alcool isoamilico C5H12-01 Convencional ~ 3.311.700
C4HsO Acido succinico C4H60-01 Convencional  1.609.400
CsHsOs Acido aconitico C6H606 Convencional  3.128.500
C,HgO, Etilenoglicol (MEG) C2H602 Convencional  1.208.056
C1oH2014 Sacarose SUCROSE Convencional  3.311.700
CA(OH), Hidroxido de calcio CA(OH)2 Convencional 53.700
CAO Oxido de célcio CAO Convencional 110.200
CO Monoxido de carbono  CO Convencional 275.100
K,0 Oxido de potassio K20 Convencional ~ 413.100
KCL Cloreto de potéssio KCL Convencional 19.600
NO Oxido de nitrogénio NO Convencional 88.900
N> Nitrogénio N2 Convencional 720
0, Oxigénio 02 Convencional 3.970
H, Hidrogénio H2 Convencional 331.300
H,O Agua WATER Convencional 900
H,SO4 Acido sulfurico H2S04 Convencional 108.600
NHs Amonia NH3 Convencional 337.900

Fonte: Elaborado pelo autor.
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4.2.1. Definigdo dos modelos termodinamicos

Os processos sdo simulados em regime permanente e estdo divididos por blocos de hierarquia
em funcdo da rota tecnoldgica analisada. O estado de referéncia escolhido na determinacao
das propriedades termodinamicas é 25°C e 1 atm. Para calcular entalpias, entropias e energia
livre de Gibbs, o Aspen Plus® utiliza o0 dado de energia padrdo de formacéo (DHFORM) e a
energia livre de Gibbs de formacdo (DGFORM). No caso das substancias solidas,
determinam-se por meio do calor padrdo de formacéo de solidos (DHSFRM) e energia livre
de Gibbs para s6lidos (DGSFRM).

O modelo termodindmico adotado na simulacdo da rota convencional foi o NRTL (Non-
Random Two-Liquid), ja na rota bioquimica foi considerado o modelo UNIQUAC, que
envolve a equacdo de Estado de Redlich-Kwong. Ao passo que na rota termoquimica, 0
método PR-BM (equacdo de Estado de Peng-Robinson com funcdo Boston-Mathias) foi

escolhido para calculos envolvendo gases.

No sistema de cogeracdo, foi utilizado o método RKS-BM (Redlich-Kwong-Soave com
funcdo Boston-Mathias), por ser adequado para gases de alta temperatura (ASPENTECH,
2014). Para os fluxos de vapor foram utilizadas tabelas de vapor (STEAMNBS), uma vez que
representam com precisao a dgua pura e o vapor para uma ampla variedade de temperaturas e

pressoes.
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4.2.2. Definicdo da composi¢do da matéria-prima

Na simulacdo dos processos foi utilizada a cana-de-agucar como insumo energético. Desse
modo, a composicao adotada no Aspen Plus® em funcdo da porcentagem méssica inserida nas
subcorrentes CISOLID e MIXED deste simulador ¢é apresentada na Tab. 4.4.

Tabela 4.4 - Composicéo da cana-de-agucar.

Componente g/mol % em massa
i Massa Molar CANA CISOLID | MIXED

Celulose 162,14 | 5,95 I 43,46
Hemicelulose 132,12 3,52 | 25,71
e 9 Lignina 122,49 3,19 | 23,30
L8 Sacarose 342,29 13,92 16,13
CgH,,0¢ Dextrose 180,16 0,60 0,70
Minerais 94,2 0,20 0,23
KCl Cloreto de potassio 74,55 1,17 1,36
Acido aconitico 174,1 0,6 0,70
D Agua 18,015 69,82 80,89
Terra 60,08 1,03 7,52
Fonte: Adaptado de Dias (2011), Palacios-Bereche (2011).
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43. SIMULACAO DAS ROTAS TECNOLOGICAS PARA PRODUCAO DE
BIOETANOL E ELETRICIDADE

4.3.1. Rota de conversao convencional de etanol 1G

O esquema incorporado no simulador Aspen Plus® para o desenvolvimento da Rota 1 pode
ser visto na Fig. 4.3. Este esquema simplificado representa uma destilaria convencional de
1G, caracterizado por cinco (5) VC (blocos de hierarquia) que descrevem as operagdes
envolvidas neste processo: Preparo e Extracdo (EXT), Tratamento, Concentracdo e
Fermentacdo (ALCOOL), Sistema de Cogeracdo (COGERA), Destilacdo e Retificacdo
(DEST-RET) e Desidratacdo (DESIDRA). O resumo dos parametros obtidos na literatura e
adotados nas operacGes acima citadas é ilustrado da Tab. 4.5 a Tab. 4.12, (Dias 2008,
Palacios-Bereche 2011, Bonomi et al., 2012).

Figura 4.3 - Esquema de simulagédo da rota convencional de 1G.
FSPLIT1 COGERA ”"El'"%

HIERARCHY VAPOR [—C>

EXT

5
HIERARCHY
ALCOOL2 —=
ALCOOL N DEST-RET GASES a
| VINHO |
ALCOOL11
HIERARCHY HIERARCHY — ALcoaLt Hg_‘
FSPLIT2
DESIDRA
FLEGMACA ALCOOL12

HIERARCHY

&

Fonte: Elaborado pelo autor.
Unidade de Preparo e Extracao

O fluxograma adotado no simulador Aspen Plus® para o bloco Preparo e Extragdo (EXT) é
ilustrado na Fig. 4.4. Nesta unidade sdo representadas as operagOes de limpeza da cana,
extracao e tratamento fisico do caldo por meio de blocos separadores. Primeiramente, a cana
passa por uma etapa de limpeza a seco para retirada dos contaminantes trazidos juntamente

com a matéria-prima durante a colheita.
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Em seguida, a cana passa a extragdo, etapa onde o caldo é separado do bagaco. A extracdo do
caldo é realizada com o auxilio de agua de embebicdo (H20-EMB) a 50 °C. Na simulacéo, foi
adotado que esta operacdo tem eficiéncia de 97% em relacdo a extracdo de sacarose e dextrose
(REIN, 2007).

Finalmente, o caldo extraido passa por um tratamento fisico realizado por peneiras para
separacdo do bagacilho, considerando que 82 % do residual de fibras e solo sdo removidos,
ocorrendo perda de 2,1% dos outros componentes (PALACIOS-BERECHE, 2011).

Figura 4.4 - Esquema da unidade de preparo e extracao.

Eﬁ H20-EMB |

| ['BAGAC |
LIMPEZA EXTRACAO TRAT-FIS
C>-{ CANA1 CANA2 CALDO1 CALDOS 1>
SEP SEP SEP
TERRA BAGACO
V

{

Fonte: Elaborado pelo autor.

Neste bloco algumas variaveis sdo inseridas como Design Specs. Por exemplo, a vazdo de
agua de embebicdo (H20-EMB), é calculada automaticamente pelo simulador em funcéo da
vazdo da cana e das especificagdes fornecidas na Tab. 4.5, resultando em consumo de 300
kg/TC.

Tabela 4.5 - Parametros adotados na simulacdo da unidade de preparo e extragéo.

Especificagdes técnicas Valores Unidades
Remoc&o de terra na lavagem’ 90 %
Perdas de agtcares na lavagem® 0,8 kgl/tc
Eficiéncia de extragdo® 97 %
Remocéo na etapa de tratamento fisico® 82 %

tc: tonelada de cana.

! (Bonomi et al., 2012);

2 (Rein, 2007);

3 (Palacios-Bereche, 2011).
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Tratamento, Concentracéo e Fermentagéo

Neste bloco sdo reproduzidas as operacdes de tratamento e concentracdo do caldo, bem como
a fermentacdo e tratamento do mosto. Os principais parametros de simulacdo adotados nestas

etapas séo ilustrados na Tab. 4.6.

Tabela 4.6 - Caracteristicas técnicas selecionas nas operagdes de tratamento, concentracdo do
caldo e no processo de fermentacao.

Parametros Valores Unidades

Tratamento e concentracéo do caldo®

Presséo de descarga da bomba (tratamento) 2,5 bar
Agua para lavagem da torta de filtro 0,03 m*/tc
Consumo de CaO 0,5 kgltc
Umidade do lodo 83 %
Umidade da torta de filtro 70 %
Vazéo da corrente de bagacilho 5 kg/tc
Brix do xarope 65 %
Presséo de descarga da bomba (mosto) 6 bar
Temperatura na saida da esterilizacao 130 °C
Temperatura na saida do resfriamento 32 °C
NUmero de efeitos no sistema de evaporacao de multiplo efeito 5

Processo de fermentacéo

Temperatura de fermentagéo® 33 °C
Umidade das células de levedura® 67 (%)
Quantidade de H,SO, adicionada no tratamento da levedura® 5 kg/m’
Teor alcoolico do vinho alimentado nas colunas de destilacéo 8,5 °GL

! (Bonomi et al., 2012); “(Palacios-Bereche, 2011).

Posteriormente ao tratamento do caldo, este € concentrado em um sistema de evaporacao que
remove parte da agua até atingir uma concentracdo de solidos solUveis apropriada para o

processo de fermentacéo (o teor varia entre 18 a 19° Brix), Palacios-Bereche (2011).

Desse modo, na simulagdo foi considerado um sistema de evaporacdo de multiplo efeito (5
efeitos) para a concentracdo do caldo, baseado na abordagem de Dias (2008) e Palacios-
Bereche (2011). Este numero de efeitos foi adotado nesta pesquisa levando-se em conta a
experiéncia de usinas anexas. Apesar de estar sendo simulada uma destilaria autbnoma, a
incorporagdo de um sistema de evaporagdo com estas caracteristicas permite uma redugdo no

consumo de vapor de escape deste processo.



95

De acordo com Ensinas (2008), os maiores consumos do vapor em uma usina convencional
estédo localizados no sistema de evaporagdo e na coluna de destilagdo, com 74% e 16% do
total, respectivamente. As caracteristicas do sistema de evaporacao de multiplo efeito adotado
na simulacdo sdo apresentadas na Tab. 4.7. Por outro lado, o diagrama deste processo é

ilustrado na Fig. 4.5.

Tabela 4.7 —Condicdes operacionais aplicadas ao sistema de evaporagéo.

Parametros Valor Unidades
Pressdo de operacdo do 1° efeito 1,69 bar
Pressao de operacdo do 2° efeitor 1,31 bar
Pressdo de operacdo do 3° efeito 0,93 bar
Pressao de operacdo do 4° efeito 0,54 bar
Pressdo de operacdo do 5° efeito 0,16 bar
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A etapa de fermentagéo representa uma parte fundamental na cadeia de producdo de etanol,
onde agUcares presentes no caldo sdo convertidos a etanol e outros subprodutos através de um

processo fermentativo.

Na simulacdo deste processo foram adotadas duas reagdes principais: 1) a conversdao de
sacarose em glicose e frutose (Eq. 4.1) e 2) a converséo de glicose e frutose em etanol (Eq.
4.2) com cinco reagdes secundarias de formacdo de subprodutos (Eqgs. 4.3 a 4.7), de acordo

com reac0es ilustradas em Eisjberg (2006).
Durante a fermentacdo ocorre também o crescimento da levedura (Eq. 4.7). A Tab. 4.8
apresenta as reacoes consideradas na simulacdo do processo de fermentagdo junto aos valores

de conversdo adotados para producéo de etanol e subprodutos reportados por Dias (2011).

Tabela 4.8 - Reacdes consideradas no processo fermentativo.

. ~ Conversao
Reacédo Equacéo

(%)

Formagcéo de glicose e frutose 1)
C12H2:011 + H,O — 2 CeH 1206 .
Producéo de etanol
(4.2) 90,48
C¢H1,0 — 2 C,H;0H + CO,
Produgéo de glicerol
. 4.3) 2,67
C6H1206 +4H +4e -2 C3H803
Producéo de &cido succinico
. (4.4) 0,29
CeH1206 + 2 H,O — C4HgO4 + 2 CO,+ 10 H™+ 10 €
Producéo de &cido acético
. (4.5) 1,19
CeH1206 + 2 H,O — 2 C;H, 0, +2CO,+8H + 8¢
Producéo de &lcool isoamililico
. (4.6) 0,00031
CesH1206 — 0,795 CsH;,0 + 2,025 CO, + 1,155 H,0 + 0,15 H" + 0,15 ¢
Crescimento da levedura
0,1485 CsH1,06 + 0,145 NH," + 0,1087 CO, — CH; g0 9No 145 + 0,2087 4.7) 1,37
H,O + 0,145 H*
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Sistema de Cogeragéao

Na atualidade, as usinas do setor sucroalcooleiro estdo baseadas no ciclo Rankine. A partir
desta configuracdo, o vapor gerado nas caldeiras € expandido em turbinas, gerando
eletricidade e produzindo vapor de escape para atender a demanda térmica do processo,

conforme ilustrado na Fig. 4.6.

Figura 4.6 - Sistema de cogeracdo com turbina de contrapressao.

________ I Caldeira
I Turbogerador
[I1  Processo
IV  Bombas
L Q WV  Desaerador
== Vapor

Condensados
Cana-de-aciicar

_| Bagaco
| Etanol
Elctricidadcl | Vinhaca
'
Bagaco
E |
I tano
S —
Vinhaca

Cana-de-agucar

Fonte: Reproduzido de Dias et al. (2011).

Destaca-se ainda que quando todo o material lignoceluldsico é queimado, o excedente de
vapor gerado é condensado e empregado em turbinas de extracdo e condensacdo como
mostrado na Fig. 4.7. Os principais parametros de simulagdo adotados na andlise do sistema

de cogeracdo, bloco COGERA, sédo apresentados na Tab. 4.9.



Figura 4.7 - Sistema de cogeracdo com turbinas de contrapresséo e condensacao.

99

I Caldeira
______ B I Turbogerador
Ii|=® Ii|=® I Processo

IV Bombas

V' Desaerador
VI Condensador

Vapor
Condensados
Cana-de-agicar

_I Bagaco
[— Etanol
Elctricidadel l | Vinhaga
Bagaco
B mm Etanol
; 4
Cana-de-agucar Vinhaga

Fonte: Reproduzido de Dias et al. (2011).

Tabela 4.9 - Principais parametros adotados no processo de cogeracao.

Parametro alore gdaqge
Eficiéncia da caldeira (base PCI) 85 %
Pressdo de vapor gerado na caldeira 67 bar
Temperatura de vapor gerado na na caldeira 480 °C
Eficiéncia isentropica das turbinas de geracéo elétrica 80 %
Eficiéncia isentropica das bombas 70 %
Pressdo desaerador 1,65 bar
Pressdo do vapor de process 2,5 bar
Pressdo do vapor de processo 6 bar
Consumo de poténcia mecénica da usina 16 kWh/tc
Demanda de eletricidade da usina 12 kWh/tc
Perdas de vapor 5 % massa

(Palacios-Bereche, 2011).

Nesta etapa, um reator estequiometrico foi adotado no simulador para representar a fornalha

da caldeira de geracdo de vapor, levando em consideracgdo as reacGes de combustéo indicadas
pelo NREL (WOOLEY; PUTSCHE, 1996). Além disso, foram incluidas as reacGes de

combustdo de sacarose (Eq. 4.11), glicose (Eg. 4.12) e acidos organicos (Eq. 4.13), conforme

apresentado na Tab. 4.10.
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Tabela 4.10 - Reac6es de combustao na fornalha da caldeira.

Composto ‘ Reacdo de combustéo Equacéo Referéncia
Celulose CsH1005 + 6 O,— 5 H,0 + 6 CO, (4.8) Wooley e Putshe, 1996
Hemicelulose | CsHgO4+ 5 O,— 4 H,O +5 CO, 4.9 Wooley e Putshe, 1996
Lignina C73H139013+ 10,125 O— 6,95 H,O + 7,3 CO, | (4.10) | Wooley e Putshe, 1996
Sacarose C12H2,011 + 12 O— 11 H,0 + 12 CO, (4.11) | Dias, 2011
Glicose CsH1206 + 6 O— 6 H,0 + 6 CO» (4.12) | Dias, 2011
Acidos Acidos + 4,5 0,— 3 H,0 + 6 CO; (4.13) | Dias, 2011

Fonte: Elaborado pelo autor.

O ciclo com turbina de extracdo-condensacio foi considerado no simulador Aspen Plus®
baseado na configuracdo proposta por Palacios-Bereche (2011), conforme apresentado na Fig.
4.8. O nivel de pressdo e temperatura do vapor gerado foi adotado em 67 bar e 480 °C. A
finalidade é acompanhar a tecnologia que esta sendo introduzida nas usinas sucroalcooleiras

do Brasil.

Neste estudo, o fluxo massico de bagaco disponivel para a caldeira foi determinado a partir do
fluxo de bagaco resultante do sistema de extracdo, descontando 5% do bagago para
autoconsumo (operacdes de parada e posta em marcha) e ainda subtraindo o fluxo massico
de bagacilho para filtros de 5 kg/tc.
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Unidade de Destila¢éo e Desidratacao

Na etapa de destilacdo, o vinho é pré-aquecido no condensador da coluna B antes de ser
alimentado no topo da coluna Al, e o etanol hidratado (AEHC) é produzido na coluna B.
Nota-se que as colunas A e B utilizam refervedores de aquecimento indireto, que operam com

vapor de escape ou vegetal.
Para a simulacdo desta etapa foram tomados como referéncia os parametros de operacéo
reportados por Dias (2008) e Palacios-Bereche (2011). Assim, as principais caracteristicas

técnicas das colunas de destilacdo sdo apresentadas na Tab. 4.11.

Tabela 4.11 - Parametros considerados na simulagéo da unidade de destilagdo.

Caracteristicas de operagdo®? Valores Unidades
Coluna de destilagdo A

NUmero de estagios 19

Pressdo no primeiro estagio 139,3 kPa
Queda de presséo 13,2 kPa
Posicdo de retirada da flegma vapor 2° estagio
Coluna de destilagdo Al

Numero de pratos - Coluna Al 8

Pressdo no primeiro estagio 136,3 kPa
Queda de pressédo 0,4 kPa
Coluna de destilacéo B-B1

NUmero de pratos - Coluna B, B1 45

Pressdo no topo da coluna B-B1 116 kPa
Teor alcodlico da flegma (vapor e liquido) 0,02 % (massa)
Teor de etanol no AEHC 93 % (massa)

! Dias (2008), * Palacios-Bereche (2011).

Na simulagéo da etapa de desidratacdo, considerou-se a desidratagéo realizada pela destilacéo
extrativa, utilizando monoetilenoglicol-MEG (C,HgO;). Nesse sentido, foram utilizadas
informacdes apresentadas na literatura por Meirelles (2006), Dias (2008) e Palacios-Bereche
(2011). Deste modo, os parametros adotados neste processo podem ser vistos na Tab. 4.12.
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Tabela 4.12 - Caracteristicas de operacdo selecionadas na etapa da desidratacdo via MEG.

Parametros »%7 Valores  Unidades
Numero de estagios da coluna extrativa 35

Pressdo no topo da coluna extrativa 1,013 bar
Raz&o de refluxo da coluna extrativa 0,99

Posicdo de alimentacao do solvente na coluna extrativa 3° estagio
Posicdo de alimentacdo do VAEHC na coluna extrativa 24° estagio
Posicdo de alimentacao da solucdo na coluna recuperativa 6° estagio
NUmero de estagios da coluna recuperativa 10

Pressdo no primeiro da coluna recuperativa 0,2 bar
Temperatura do solvente na saida do resfriador 90 °C
Conteudo de etanol no AEAC 99,35 % (massa)

! Palacios-Bereche (2011), “ Dias (2008), ° Meirelles (2006).

4.3.2. Rota de conversao bioquimica de etanol 2G

Nesta rota foram escolhidos e avaliados quatro (4) métodos de pré-tratamento, sendo estes,
Explosdo a Vapor (EV), Organosolv, Agua Quente Pressurizada/Hidrotérmico (LHW) e a
combinacdo dos processos EV + LHW, utilizando o bagaco de cana-de-agUcar obtido no

processo de extracdo como insumo.

A metodologia de calculo aplicada para avaliar os métodos de pré-tratamento da biomassa
lignocelul6sica é descrita na Fig. 4.9. Os esquemas de cada configuracdo junto com as reagdes

e taxas de conversao dos casos estudados serdo apresentados no proximo capitulo.

Figura 4.9 — Metodologia de calculo na estimativa dos processos de pre-tratamento.

7

P [ \‘I
Definicdo do volume Cdlculos usande os e i
de co.ntroie € Balangos de massa Cdlculos da exergia dados Andlise exergetlca
determinagéo das e energia quimica termodindmicos Desempenho
condicSes de operacéa obtidos no Aspen Plus -p A
dos processos \ termodinamico y,
BT ST BT TR TR

Fonte: Elaborado pelo autor.

Posteriormente, na configuracdo global desta rota optou-se pelo pré-tratamento de exploséo a
vapor e a hidrdlise enzimética da biomassa lignoceluldsica para ponderar a producdo de

bioetanol por meio da tecnologia de Hidrdélise e Fermentacdo Separadas-SHF.
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Dentre as caracteristicas da configuracdo SHF, destaca-se que os processos de hidrolise
enzimaética e fermentacdo séo executados em dois reatores independentes. Nesta configuracéo,
cada etapa pode ser realizada em condicGes 6timas de pH e temperatura. No entanto, a glicose
e a acumulacéo de celobiose na etapa de hidrdélise inibem a atividade das enzimas celuloliticas
(OJEDA et al., 2011b).

Na Fig. 4.10 apresentou-se um esquema geral da Rota bioguimica 2G implementada no
simulador Aspen Plus®. Neste modelo, as etapas de moagem, tratamento e concentragdo do
caldo, junto com o processo de fermentacdo, foram adotadas como blocos de operagéo
Hierarchy. Ainda na simulacdo desta configuracdo foram consideradas 140 kg de palha/tc em

base seca como insumo energético destinado a etapa de hidrolise enzimatica da biomassa.

Note-se que o diagrama do subsistema envolvendo a concentragdo do caldo é anédlogo ao
apresentado no sistema de evaporagédo da rota convencional (Fig. 4.5), adaptado ao respectivo
fluxo massico do caldo. Por outro lado, 0 esquema da simulagdo do processo de concentracdo

do hidrolisado (bloco hierarquico-CONC) sera apresentado no item 4.4 deste capitulo.
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4.3.3. Rota de conversao termoquimica de etanol 2G

A Fig. 4.11, mostra uma configuracdo proposta no simulador Aspen Plus® para a Rota
Termoquimica. Neste esquema representado por blocos de hierarquia sdo consideradas as
seguintes &reas de andlise: ETANOL representa o processo de producdo de bioetanol,
PREPARA descreve a etapa de preparacdo da biomassa, GASIFICA envolve o processo de
gaseificacdo e COGEN o sistema de cogeracdo. Este bloco engloba a turbina a gas, a turbina a
vapor e a caldeira de recuperacdo de calor. Este Gltimo equipamento € constituido pelo

economizador, o evaporador e 0 superaquecedor.

Figura 4.11 - Esquema de simulacédo da rota tecnoldgica 3.

G—{ ALCOOL | | BIOMASS [——

ETANOL

¢—{ ALcoo |+
CONDEN |
] HIERARCHY IEAE

VINHA | PREPARA
[vapor| &

HIERARCHY

[oases |
V‘{;,_______ COGEN (oo

HIERARCHY

GASIF
SYNGAS |
L
HIERARCHY

Fonte: Elaborado pelo autor.

Nesta rota sdo consideradas duas tecnologias de gaseificacdo, Leito Fluidizado Circulante
(CFB) e Leito Arrastado (EF), sendo esses tipos de gaseificadores modelados no Aspen Plus®

e Vali®, respectivamente.
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GASEIFICADOR DE LEITO FLUIDIZADO CIRCULANTE (CFB)

O esquema adotado para modelar o gaseificador de tipo CFB é mostrado no Fig. 4.12,
baseado no sistema proposto por Camacho-Ardila (2015). As caracteristicas e uma breve
descri¢do das etapas do projeto sdo apresentadas a seguir. Além disso, as reacdes quimicas
envolvidas no processo de gaseificacdo sdo ilustradas na Tab. 4.13 (GOMEZ-BAREA,
LECKNER, 2010).

Figura 4.12 - Esquema de um gaseificador de leito fluidizado circulante.

= Gaseificagdo do Char

Decomposicio

da biomassa (ot }——

RGIBBS

[Reso }
DESCONP RESID

RGIBBS

RYIELD

COLUNA DE
SEPARACAO

Fonte: Elaborado pelo autor.

Tabela 4.13 - Reac¢es gerais do processo de gaseificacao.
Reacoes el et Nome Equacéo
¢ Reacdo quag

Biomassa — Char + Alcatrdo+H,0+Gases | >0 | Desvolatilizagéo de biomassa | (4-14)

Combustao do Char

C,+%0,— CO -111 Combustéo parcial (4.15)
C+0,— CO, -394 | Combustéo completa (4.16)
Gaseificacdo do Char

C+C0O, —2CO +173 Reacdo de Boudouard (4.17)
C+H,0— CO+H; +131 | Gaseificagdo de vapor (4.18)
C+2H, — CH, -75 Gaseificacéo de hidrogénio (4.19)
Oxidacao volatil

CO+% 0, — CO, -283 Oxidag&o do carbono (4.20)
H, + % 0, — H,0 -242 Oxidagéo de hidrogénio (4.21)
CH, + 20, — CO, + 2H,0 -283 Oxidagéo do metano (4.22)
CO + H0 > COy + Hy 41| TS ST | (a29)

Fonte: Adaptado de Gomez-Barea e Leckner (2010).
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Decomposic¢édo da biomassa

A biomassa foi especificada a partir da sua analise elementar e anélise imediata como um
fluxo ndo convencional, bem como o estado termodindmico e o fluxo massico foram
introduzidos neste estagio. No simulador, o reator de rendimento, RYIELD, foi usado para
descrever a decomposi¢do da biomassa, adotando o rendimento de distribuicdo de acordo com
a andlise elementar da biomassa. Nesta etapa, a biomassa é convertida nos seus componentes

constitutivos, tais como carbono, hidrogénio, oxigénio, nitrogénio, enxofre, cloro e cinzas.

Reacdes volateis
Nesta fase, ocorre o processo da pirdlise. Para simular esta etapa no Aspen Plus® foi utilizado
um reator do tipo RGIBBS, introduzindo a temperatura do sistema e 0s possiveis produtos

que podem ser conhecidos neste processo.

Assim, o carbono constituira parte da fase gasosa, que participa na desvolatizagdo, enquanto o
material restante compreende parte da fase solida (char) e posteriormente resulta na
gaseificacdo. Além disso, uma coluna de separacdo (B2) foi utilizada antes do reator RGIBBS

para dividir os materiais volateis e sélidos, conforme apresentado na Fig. 4.12.

Gaseificagdo do Char
Na operacdo deste bloco sdo fornecidos os agentes de gaseificacdo (ar-vapor) para converter
completamente todo char em produtos gasosos de acordo com o equilibrio. As particulas

resultantes do processo de desvolatilizacdo contém apenas fracdes de carbono e cinzas.

Do mesmo modo, as correntes, vapor, ar, volatill e resid sao misturadas antes de entrar na
etapa de gaseificacdo no reator RGIBBS (B6), de acordo com a Fig. 4.12. O carbono pode
reagir com O Eq.(4.15) e Eq.(4.16), CO; Eq.(4.17), H,O Eq.(4.18) e H; Eq.(4.19). Enquanto,
os hidrocarbonetos leves (CH,) e outros gases combustiveis (CO, H,) podem reagir por meio

das reacOes descritas nas equagdes (4.20) a (4.22).

Separacao gas-solido

O ciclone (CYCLONE) é usado para representar a separacdo gas/solido. Desta forma, o fluxo
de saida superior (SYNGAS) é composto por todos os gases obtidos na etapa de gaseificacdo
(B6). O fluxo inferior (SOLID) descreve os sélidos e cinzas resultantes do processo.
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GASEIFICADOR DE LEITO ARRASTADO (EF)

O sistema de gaseificacdo de leito arrastado foi modelado com base nas caracteristicas
indicadas em Peduzzi et al. (2014). Desse modo, com o intuito de garantir o desempenho
deste equipamento foi desenvolvida uma regressédo linear (Fig. 4.13) considerando as
composicdes quimicas do material lignocelulésico apresentadas na Tab. 4.14. Dita regressao
permite avaliar os subsistema de preparo e decomposi¢cdo com relacdo a porcentagem de

perdas de peso (AWL %) do material nestas etapas.

Tabela 4.14 — Composicao da biomassa avaliada no gaseificador EF.

Bagaco da cana Palha da cana

fracéo percentual fracéo percentual

massica em massa massica em massa
Carbono 0,467 46,7 0,450 45,0
Hidrogénio 0,058 58 0,063 6,3
Oxigénio 0,465 46,5 0,443 44,3
Cinzas 0,010 1,0 0,008 0,8
Umidade(%) 50 15

Fonte: Elaborado pelo autor.

Figura 4.13 - Regressoes lineares em funcéo da composicao da biomassa no gaseificador de
leito arrastado.

14
y = 0,6203x + 0,9984
—_ R? = 0,9869
¥ 1,2
~
B
o 1E
a W y =-0,179x + 1,0005
o ] R? = 0,6205
E 08
=
© ® C/C
T 06
=]
aa B H/H
v
8 0,4
£ Linear (C/C)
S o2
Linear (H/H)
0 T T T T T T T 1
0 0,05 0,1 0,15 0,2 0,25 0,3 0,35 0,4

AWL (%)

Fonte: Elaborado pelo autor.
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A configuracéo adotada no programa Vali® para simular este tipo de gaseificador envolve as
etapas de preparo e secagem, seguida da decomposicdo e gaseificagdo da biomassa, como
ilustrada na Fig. 4.14. As condicOes de operacdo das diferentes etapas e os balangos de massa

e energia na anélise deste sistema sdo apresentadas no Apéndice C.
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4.4. FERRAMENTAS DE ANALISE UTILIZADAS NA AVALIACAO DAS
CONFIGURACOES

Nesta secdo sdo apresentados os aspectos gerais das ferramentas consideradas na integracéo
térmica, na avaliacdo do impacto ambiental e na anélise econdmica das rotas de conversdo de

biomassa propostas.

Integracdo Térmica

Neste estudo, a diferenca minima de temperatura (ATpmin) foi adotada em 10°C para as
correntes de processo, exceto para fluxos do sistema de evaporagdo, 0s quais adotaram 4°C
com base na metodologia proposta por Palacios-Bereche et al. (2015). A existéncia de um
evaporador de efeito maltiplo (MEE) no sistema representa um problema conceitual para a
construcdo das curvas compostas CC e GCC, porgue o alvo minimo da utilidade é afetado por

suas condicOes de disposicao e funcionamento.

O procedimento da integracdo térmica foi conduzido aplicando as seguintes etapas, descritas
em Palacios-Bereche et al. (2015):

Passo 1. Integracdo térmica das correntes disponiveis no processo. A Tabela 5 mostra
os dados de fluxos quentes e frias disponiveis para a integracdo térmica.

Passo 2. Avaliagéo de projeto para implantacdo do MEE.

Passo 3. Integracdo do sistema de evaporagdo e célculo das metas/alvos de energia

(requisitos minimos de utilidades quentes e frias).

As Tab. 4.15 (Rota 1), Tab. 4.16 (Rota 2) e Tab. 4.17 (Rota 3) apresentam as utilidades

consideradas para efetuar a integracdo energética de cada configuracdo/cenario base avaliada.



Tabela 4.15 — Fluxos adotados na integracdo termica — ROTA 1.

Fluxos frios e quentes |

Tratamento quimico do caldo — trocador de calor
Esterilizacdo do caldo — trocador de calor

Desidratagdo com monoetilenoglicol (MEG) — trocador de calor
Condensador coluna B-B1

Refervedor coluna A

Refervedor coluna B-B1

Refervedor coluna Extracao

Refervedor coluna Recuperagdo MEG

Condensados dos efeitos do sistema de evaporacao do caldo
Flegma

Etanol

Fonte: Elaborado pelo autor.

Tabela 4.16 — Fluxos considerados na integracao térmica — ROTA 2.

Fluxos frios e quentes

Condensados do 1° efeito do evaporador hidrolisado
Condensados do 2° efeito do evaporador hidrolisado
Condensados do 3° efeito do evaporador hidrolisado
Condensados do 4° efeito do evaporador hidrolisado
Condensados dos efeitos do sistema de evaporacao do caldo
Agua de pré-lavagem do bagaco anterior ao pré-tratamento
(explosdo a vapor)

Vapor de despressurizacao do pré-tratamento
Aguecimento da agua para pré-tratamento

Resfriamento do material pré-tratado

Aguecimento da agua para hidrolise

Aquecimento do material para hidrélise — trocador de calor
Condensador coluna B-B1

Refervedor coluna A

Refervedor coluna B-B1

Refervedor coluna Extracao

Refervedor coluna Recuperagdo MEG

Tratamento quimico do caldo — trocador de calor
Esterilizacdo do caldo — trocador de calor
Desidratagdo com monoetilenoglicol (MEG) — trocador de calor

Flegma
Etanol

Fonte: Elaborado pelo autor.
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Tabela 4.17 — Fluxos selecionados na integracdo térmica — ROTA 3.

Fluxos frios e quentes

Pré-aquecimento do ar da combustéo

Preparo e acondicionamento do material lignoceluldsico

Gases de exaustdo

Esterilizacdo do caldo — trocador de calor

Desidratacdo com monoetilenoglicol (MEG) — trocador de calor
Condensador coluna B-B1

Refervedor coluna A

Refervedor coluna B-B1

Refervedor coluna Extracao

Refervedor coluna Recuperagdo MEG

Condensados dos efeitos do sistema de evaporacdo do caldo

Flegma
Etanol

Fonte: Elaborado pelo autor.

A simulacdo da producdo de etanol envolve a utilizacdo de sistemas de evaporacdo de
multiplo efeito para a concentracdo do caldo. Estes sistemas permitem a reducdo do consumo

de vapor nesta etapa do processo.

A Fig. 4.15 mostra o diagrama do sistema de evaporacdo de 5 niveis de pressao adotado na
rota convencional considerando a rede de trocadores de calor, visando utilizar os condensados

dos efeitos do sistema de concentrag&o.

Na rota bioquimica de etanol 2G, o processo de concentracdo do hidrolisado permite efetuar a
integracdo térmica a partir dos condensados do sistema de multiplo efeito de 4 niveis de
pressdo. Assim, a Fig. 4.16 mostra o diagrama do modelo desenvolvido para simular o

sistema de concentracao do hidrolisado e a rede de trocadores neste processo.
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Analise Econdmica

A andlise econémica baseou-se na determinacdo do custo total de investimento dos projetos
simulados nos trés cenarios base: Caso 1, 2 e 3. Nesse contexto, o calculo do custo total de
investimento dos principais equipamentos das configuragfes avaliadas foi dimensionado
utilizando essencialmente as correlagdes da literatura Turton (2009) e Ulrich; Vasudevan
(2003), levando em consideracdo as variaveis do dimensionamento do processo, como
materiais, pressdes especificas, fluxos massicos e volumétricos, poténcia. Na Tab. 4.18 sao
sintetizados os principais equipamentos e as variaveis de design selecionadas na simulacdo

das rotas tecnoldgicas.

Tabela 4.18 — Variaveis de dimensionamento dos equipamentos.

Equipamento Variavel do dimensionamento Referéncia

Sistema de limpeza, preparagao e extracao

Moagem m Dias et al. 2011
Tanques d, h,p, material Turton et al. 2009
Tanque de flash V,p, material Ulrich; Vasudevan (2003)
Tratamento de caldo

Clarificador d Ulrich; Vasudevan (2003)
Filtro rotativo A, material Ulrich; Vasudevan (2003)
Fermentador v, p, material Ulrich; Vasudevan (2003)

Centrifuga de fermentagdo Turton et al. 2009

Destilagdo e Desidratacdo

V, material

Secagem

Secador | v | Ulrich; Vasudevan (2003)

Gaseificador CFB

Gaseificador | V,p, material | Turton et al. 2009

Gaseificador EF

Gaseificador ‘ V, p, Wyymp, material ‘ Turton et al. 2009

Limpeza a gés

Cyclone 14 Ulrich; Vasudevan (2003)

Compressor I/I'/mmp Turton et al. 2009

Lavador de gases (Wet scrubber) V, material Ulrich; Vasudevan (2003)

Deslocamento agua/géas (Water-gas shift)

Reator WGS | ViotsVeosVipo,p, COconv | Ulrich; Vasudevan (2003)

Ciclo Brayton

Turbina a gas | W, material | Ulrich; Vasudevan (2003)
Equipamentos compartilhados entre as rotas

Rede trocador de calor

Trocadores | A, Neprrm | Dias et al. 2011

Ciclo Rankine

Turbina a vapor Wheke Turton et al. 2009

Bomba Woymp Turton et al. 2009

Fonte: Elaborado pelo autor.



118

Onde,

m fluxo méssico, V fluxo volumétrico, p pressdo, dp perda de carga, W potencia, V fluxo
volumetrico, h Altura e d Diametro, Q Carga térmica, conv conversdo, N_trays Numero de

bandejas, A area, RKc Ciclo Rankine.

Note-se que as correlacdes destes equipamentos encontram-se disponiveis na base de dados
na plataforma Osmose. O investimento total foi calculado utilizando fatores de multiplicacéo
das despesas indiretas, como os custos de instalacdo, contingéncias e instalacGes auxiliares.
Assim, todos os custos foram atualizados para o ano 2015 por meio do indice Marshall &
Swift (M & S 1536) de custos de equipamentos.
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Impacto Ambiental

O inventéario de ciclo de vida (ICV) e a avaliagdo do impacto do ciclo de vida (LCIA) sdo
indicadores comumente empregados na modelagem de sistemas de energia. No caso particular
da plataforma OSMOSE destes j& foram integrados por meio do banco de dados do programa
ecoinvent V3.1 (YOO et al., 2015). Assim, fluxos de energia como combustivel ou consumo
de eletricidade sdo modelados no ecoinvent pela associacdo com cada fluxo do processo
correspondente, na unidade da base de dados dos inventarios (GERBER; GASSNER,;
MARECHAL, 2011).

Analogamente, os fluxos de materiais foram modelados dessa maneira com o objetivo de
determinar as emissdes globais de CO, de cada rota. Deste modo, as emissdes diretas estdo
associadas com um fluxo elementar da base de dados apresentadas no ecoinvent. Merece
destaque, que diferentes métodos de LCA e indicadores podem ser utilizados para a avaliacao
do impacto ambiental e incluidos na otimizacdo energética (por exemplo, IMPACT 2002+,
IPCC 2007).

Neste trabalho, os impactos ambientais sdo contabilizados nos modelos de LCIA com a
abordagem de cradle-to-gate (“do ber¢o-ao-portéo”), seguindo a metodologia proposta por
GERBER; FAZLOLLAHI; MARECHAL, (2013). O método de avaliacdo de impacto
selecionado na analise do cenario de producdo de acUcar e etanol da cana (caso de atividade
para o Brasil) foi o proposto pelo Painel Intergovernamental sobre Mudancas Climaticas
(IPCC). Portanto, o Potencial de Aquecimento Global (em inglés, Global Warming Potential-
GWP) com horizonte de 100 anos, foi escolhido como indicador de desempenho ambiental.
Os resultados da LCIA foram obtidos pela multiplicagdo dos fatores de caracterizagdo

correspondentes para cada fluxo de inventario no ciclo de vida.
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5.  ANALISE EXERGETICA DAS ROTAS TECNOLOGICAS PARA
PRODUGCAO DE BIOETANOL E GERAGAO DE ELETRICIDADE

5.1. CONCEITUACAO DA ANALISE EXERGETICA NA PRODUCAO DE
BIOETANOL E GERACAO DE ELETRICIDADE

A partir da necessidade de avaliacdo das exergias dos diferentes fluxos envolvidos nas rotas
tecnoldgicas propostas € necessario realizar o célculo das propriedades termodinamicas das
substancias que as compdem. Diversos autores tem trabalhado nesta area, destacando-se
Ensinas (2008); Pellegrini (2009), Velasquez (2009) e Ensinas; Nebra (2009), énfatizando no

calculo de propriedades dos principais fluxos da producdo conjunta de agucar e etanol.

O célculo da exergia das correntes na producdo de etanol se caracteriza por apresentar o
comportamento de solucdo (mistura) ideal, solucdes de etanol-agua, solucbes compostos
organicos-agua e solucBes sacarose-agua. Deste modo, fluxos como o caldo da cana-de-
acucar, o xarope e 0 mosto para fermentacdo sao avaliados como uma solucéo sacarose-agua
visando determinar suas principais propriedades termodinamicas. Por outro lado, o etanol

hidratado, o &lcool de segunda e o etanol anidro sdo considerados como solugdes etanol-agua.

Na determinacédo da exergia de uma solucdo sacarose-agua foi adotado o método proposto por
Nebra; Fernandez-Parra (2005). Para a exergia da solucdo etanol — agua, a exergia total é
calculada através da soma das componentes fisica e quimica, ao passo que a exergia da
mistura é obtida junto com a exergia fisica, considerando a variagdo dos valores da entalpia,
entropia e energia livre de Gibbs devido a mistura (MODESTO; NEBRA; ZEMP, 2005).

A exergia da cana-de-acucar € determinada pela soma das exergias de suas fracOes. Ja
correntes com cargas organicas no seu conteudo, como o vinho, vinhaca, flegmaca e licor de
pentoses sdo consideradas como uma solucdo ideal na determinagdo das suas exergias.
Enquanto a exergia quimica destas solucGes é calculada através do procedimento estabelecido

por Palacios-Bereche et al. (2013).
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Destaca-se que a exergia quimica padrdo dos componentes puros é obtida a partir dos dados
apresentados por Szargut et al. (1988). No entanto, para alguns componentes estes valores nao
se encontram disponiveis, como, o0 acido aconitico (CgHgOs), furfural (CsH;O,), xilose
(CsH100s) e glicerol (C3HgO3). Desta forma, o calculo da exergia para esses componentes leva
em conta o poder calorifico liquido e a composicao quimica (proporcoes atbmicas) de acordo
com as correlagdes definidas em Szargut et al. (1988) para diversos combustiveis.

Na rota tecnoldgica envolvendo a gaseificacdo da biomassa, o célculo da exergia do gas de
sintese (syngas) é determinado pela soma das exergias de suas fragdes, de acordo com a
composicao obtida na simulacdo da gaseificador CFB e EF.

De modo geral, a determinacdo da exergia quimica (bcn) estd baseada em correlacbes entre
uma dada composicdo elementar do combustivel e o seu PCI, conforme apresentado no
capitulo 3. Alternativamente, o calculo bcy para cada componente e para todo o fluxo no caso

de uma mistura de gases perfeitos ou solucdes ideais pode ser avaliado usando a Eg. (5.1).
bey = Xib& ™ +RT, D% Inxy, (5.1)

Sendo bs‘cp,iCiﬁC a exergia quimica padrdo da substancia i [kJ/kmol] a pressdo Py e temperatura

To, X; a fragdo molar, R constante universal dos gases e y o coeficiente de atividade. Neste
estudo, a influéncia do vy foi avaliada para cada composto observando-se valores proximos de
1. Por esta razao, y foi considerado igual a 1, solucao ideal, nos calculos de exergia quimica

em misturas.

A exergia fisica (bpy) foi determinada de acordo com a Eq. (5.2) a fim de calcular entalpia e

entropia nas condicdes avaliadas e de referéncia.
b, =(h—h,)—-T,-(s—5s,) (5.2)

Por fim, a exergia especifica total é calculada como a soma dos componentes fisicos e

quimicos, Eqg. (5.3).

btotal = bCH + bPH (5.3)



122

5.2. ANALISE EXERGETICA DA ROTA CONVENCIONAL DE ETANOL 1G

Na Fig. 5.1 ilustra-se o esquema analisado na avaliacdo exergética da Rota 1. Destaca-se que
no sistema de preparo (bloco limpeza e extracdo) foram adotados 16 kWh/tc de energia
mecénica consumida para acionamento. As expressdes de rendimento exergético serdo

apresentadas no Apéndice E.
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5.3.

RESULTADOS E DISCUSSOES DA ROTA 1
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Na Tab. 5.1 apresentam-se os resultados dos balancos de massa, energia e exergia para a

planta convencional de producdo combinada de etanol e eletricidade.

Tabela 5.1 — Resultados da analise global da Rota 1.

Descricao

m

[ka/s]

1-—

Cana-de-aglicar 25 1,013 138,9 5651 784924
2—Terra 25 1,013 1,73 2209 3822
3 - Agua embebicéo 50 1,013 41,67 54,11 2254
4 - Caldo 30,08 1,013 140,4 2520 353808
5 - Bagago 30,08 1,013 38,41 10827 4158165
6 - Bagagilho 30,08 1,013 0,69 10827 7471
7 - Bagago excedente 30,08 1,013 6,91 10827 74862
8 - Bagago para cogeragao 30,08 1,013 30,81 10827 333580
9 - CAO (6xido de célcio) 25 1,013 0,07 1965 137,6
10 - Agua -CB-F 25 1,013 23,12 50 1156
11 - Agua para diluigio do polimero 25 1,013 2,08 50 104
12 - Agua -LA-FERM 80 1,5 4,17 59,96 250
13 - Agua -CAL 25 1,013 1,08 50 54
14 - C11-caldo clarificado 98,03 1,013 38,56 2444 94241
15 - C12-caldo clarificado 98,03 1,013 102,9 2444 251488
16 - C10-caldo clarificado 98,03 1,013 141,5 2444 345826
17 - RH20-FIL 51,88 0,3 24,13 55,81 1347
18 - Vapor Flash 99,12 0,97 1,65 50 82,5
19 - TORTA-FIL 89,04 1,1 4,39 4668 20493
Utilidade 1 - 1.69 BAR 115 1,69 19,9 612,76 12194
21 - Condensado da Utilidade 1 - 1.69 BAR 115 1,69 19,9 611,7 12173
22 - WC-EVA 25 1,013 57,43 49,96 2869
23 - Caldo clarificado 95,65 6 111,8 3201 357872
Utilidade 2 - 2.5 BAR - EVAP 127.4 2,5 22,81 110,2 2514
24 - Condensado da Utilidade 2 - 2.5 BAR 1274 2,5 22,81 110,7 2525
26 - CVVT 83,2 0,5385 27,13 70,86 1922
27 - RWC-EVA 51,68 0,1598 59,95 54,36 3258,9
28 - Agua WTREAT 29 1,013 19,91 50 995,5
29 - Agua WWCENT 29 1,013 20,72 50 1036
30 - Agua WWSG 25 1,013 3,83 50,00 191,5
31 - Agua -FERM 28 6 277,8 50,52 14034
32 - NUTRIENTES (NH3 - Amoniaco) 25 1,013 0,04 19841 794
33 - H2S04 (Acido sulfirico) 29 1,013 0,06 1666 100
34 - OUT (Leveduras) 29 1,013 2,29 5034 11543
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Tabela 5.1 — Resultados da analise global da Rota 1 (continuag&o)

. . T P m btot Btot
Descrigdo [°C]  [bar] [ka/s] [kJ/kg] [kw]
36 - CO2 31,66 1,013 8,88 607 5390
37 - Vinho 31,22 1,363 145,2 2315 336138
Utilidade 3 - 6 BAR - FERM (Preparo do mosto) 158,8 6 7,6 743,28 5649
60 - Condensado da Utilidade 3 - 6 BAR 158,8 6 7.6 1494 1135
38 - Agua W-CCEX 30 6 96,03 458,1 43991
39 - Agua R-W-CCEX 50 6 96,03 54,61 5244
40 - W-RSOL 30 6 10,91 458,1 4998
41-R-W-RSOL 50 6 10,91 54,61 596
42 - W-CCRE 30 6 15,58 458,1 7138
43 - R-W-CCRE 50 6 15,58 54,61 851
44 - W-CCA 30 6 277,8 458,1 127260
45 - R-W-CCA 50 6 277,8 54,61 15170
46 - W-CCB 30 6 120,5 458,10 55201
47-R-W-CCB 50 6 120,5 54,61 6580
48 - MEG (C2H602) 80 1,013 0,001 19463 19,5
49 - Agua recuperada da destilagio 60 0,2 0,54 77,63 419
50 - GASES 34,05 1,34 0,32 2779 889,3
51 - Alcool de segunda 34,05 1,34 0,18 24771 4459
52 - Oleo fisel (OL-FUS4) 90 1,16 0,01 5341 53,4
53 - Oleo flisel (OL-FUS26) 82,24 1,16 0,02 22613 452,3
54 - Flegmaga 103,8 1,16 10,8 205,3 2217
55 - Vinhaca 75,29 1,39 124,4 286,4 35628
56 - Etanol anidro 35 1,013 8,96 29630 265485
Utilidade 4 - 2.5 BAR - Destilagdo (COL. A) 1274 2,5 20,43 668,6 13659
62 - CVE-A Condensado da Utilidade 4 - 2.5 BAR 1274 2,5 20,43 110,8 2263
Utilidade 5 - 2.5 BAR - Destilagdo (COL. B) 1274 25 9,96 668,60 6659
63 - CVE-B Condensado da Utilidade 5 - 2.5 BAR 127.4 2,5 9,96 110,8 1103
Utilidade 6 - 6 BAR - Desidratagdo (Col. Extragéo) 158,8 6 3,44 795,70 2737
61 - CVS6-CE Condensado da Utilidade 6 - 6 BAR 158,8 6 3,44 1494 513,9
Utilidade 7 - 6 BAR - Desidratacéo (Col. Recuperag&o) 158,8 6 1,19 795,70 946,9
59 - CVS6-CR Condensado da Utilidade 7 - 6 BAR 158,8 6 1,19 149,40 177,8
57 - Ar de combusto 29 1,013 1241 0 0
58 - Agua de reposicéo 29 1,013 2,65 50 132,4
64 - Perdas -Vapor 6 BAR 154 6 0,48 50 24,0
65 - Perdas -Vapor 2.5 BAR 1274 2,5 2,17 50 108,5
67 - Gases Exaustdo 197,7 1,013 154,9 158,4 24536
68 - Vapor - PROCESSO 2.5 BAR 1274 25 54,27 669 36306

69 - Vapor - PROCESSO 6 BAR 158,8 6 11,96 796 9520
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Tabela 5.1 — Resultados da analise global da Rota 1 (continuag&o)

Descricao Btot
[kw]
E1 - Energia Elétrica-Extracao 1500
E2 - Energia Elétrica-Tratamento do Caldo 1200
E3 - Energia Elétrica-Concentragéo do Caldo 1200
E4 - Energia Elétrica-Fermentagéo 900
E5 - Energia Elétrica-Destilagdo 900
E6 - Energia Elétrica-Tanque de condensados 300
Consumo de poténcia mecénica da usina 8000

ELETRICIDADE EXCEDENTE 35803

Fonte: Elaborado pelo autor.

Na Fig. 5.2 é ilustrada a eficiéncia exergética das diversas etapas da Rota 1. Ainda, na Fig. 5.3
apresentam-se os resultados obtidos com relacdo as irreversibilidades dos processos.

Figura 5.2 — Eficiéncia exergética por etapa da Rota 1.
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Fonte: Elaborado pelo autor.
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Figura 5.3 — Irreversibilidades dos processos envolvidos na Rota 1.
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Fonte: Elaborado pelo autor.

Em termos das irreversibilidades gerada por litro de etanol produzido [kWh/I] em cada etapa
da rota 1, obtém-se: Limpeza e extracdo 1,455, Tratamento do caldo 0,520, Concentracéo do
caldo 0,150, Fermentacéo 1,883, Destilacdo 0,422 e Desidratagdo 0,115.
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5.4. ANALISE EXERGETICA DA ROTA BIOQUIMICA DE ETANOL 2G

A partir deste ponto serdo descritos 0s processos de pré-tratamento da biomassa
lignocelulosica avaliados na analise exergética da Rota 2. Ao final serdo apresentados os

resultados globais do desempenho exergética dessa rota.

Pré-tratamento da biomassa lignocelulésica

Na avaliacdo dos métodos de pré-tratamento da biomassa foram selecionadas as tecnologias
mais promissoras na industria, comumente empregadas quando o insumo utilizado é o bagago
da cana. Desse modo nesta pesquisa foram analisados os métodos de pré-tratamento de
explosdo a vapor (Caso A), organosolv (Caso B), hidrotérmico (Caso C) e de um modelo

combinado (Caso D).

Nas simulacdes o bagaco da cana-de-acUcar foi considerado como matéria-prima com um
conteddo de umidade fixado em 50%. Assim, com o intuito de realizar uma andlise de
sensibilidade em fungdo da composicdo foram adotadas duas caracterizagBes quimicas desse
material lignocelul6sico. Para a matéria-prima 1 foi assumida a seguinte composi¢do (p/p):
Celulose 47,5%, hemicelulose 20%, lignina 30%, e cinzas 2,5%.

Enquanto que para a matéria-prima 2, foi utilizada uma composi¢do quimica normalizada
(p/p), sendo: Celulose 43,38%, hemicelulose 25,63%, lignina 23,24%, cinzas 2,94% e
extrativos 4,81%. Os extrativos foram representados como acidos organicos, e sao inseridos
no simulador de acordo com a férmula molecular de C¢HgOs. Esta composicdo média do
bagaco é proposta em Rocha et al. (2010), na qual 50 amostras de bagaco foram obtidas de

diversas usinas do Brasil e em diferentes momentos de colheita.

Além disso, as propriedades dos componentes que formam este material lignocelulésico sdo
obtidas com base no banco de dados desenvolvido pelo NREL para biocombustiveis
(WOOLEY; PUTSCHE, 1996).
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Introduzindo esses métodos de pré-tratamento, as caracteristicas da tecnologia de exploséo a
vapor (SE) séo ilustradas na Fig. 5.4 e na Tab. 5.3. Os balangos de massa e exergia
determinados no método Organosolv (ORG) sdo descritos na Fig. 5.5 e na Tab. 5.4,
Posteriormente, a configuracdo adotada na tecnologia empregando dgua quente pressurizada
(LHW), processo hidrotérmico, é introduzida na Fig. 5.5 e as propriedades obtidas podem ser
vistas na Tab. 5.6. Do mesmo modo, na Tab. 5.7 sdo apresentados 0s parametros do modelo
combinando os métodos de SE e LHW (Fig. 5.6).

Assim, no método de explosdo a vapor um reator estequiométrico (RStoic model) € utilizado
no simulador para representar as reag0es envolvidas neste processo. Na Tab. 5.2 sdo ilustradas
as reacOes e taxas de conversdo, as quais foram adotadas no reator de acordo com valores

apresentados por Carrasco et al. (2010).

Tabela 5.2 - Reacdes e taxas de conversdo no método de explosao a vapor.

Reacdes Rendimento (%)  Equacdo
C.H,0, + H,0—>C.H,O, 614 (5.4)
C.H,0, + H,0>25C,H,0, 9,2 (5.5)
C.H 0, ->C.H,0, + 3H,0 5.1 (5.6)
CH,,O. + H,0—>C,H,,O, 4,1 (5.7)

Fonte: Adaptado de Carrasco et al. (2010).

Os principais produtos neste método de pré-tratamento sdo: Xilose (CsH100s), Acido Acético
(CoH40,), Furfural (CsH40,) e Glicose (CgH120g), conforme as equagdes (5.4) a (5.7). Por
fim, o0 esquema do processo de pré-tratamento de explosdo a vapor € ilustrado na Fig. 5.4 e na

Tab. 5.3 os parametros operacionais adoptados na analise.

Figura 5.4 — Esquema geral do pré-tratamento de explosao a vapor-SE.
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Fonte: Elaborado pelo autor.



Tabela 5.3 — Parametros do pre-tratamento de explosdo a vapor-SE.
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h(kd/kg)  b(kd/kg)

1 23382 | 9.856 | 136.900
BAGASSE 13,89 | 298,15 | 1013

2 23561 | 10570 | 146.817
CATALYST | le2 1,39 298,15 | 101,3 | -16.763 | 4.944 6.872
STEAM le2 764 | 46315 | 1250,0 | -13.131 900 6.876

1 21721 | 6109 | 36532
SFRAC-TP 5,98 208,15 | 101,3

2 21815 | 6401 | 38278

1 22540 | 5938 | 100.590
LFRAC-TP 16,94 | 298,15 | 1013

2 22650 | 6.214 | 105.265

Fonte: Elaborado pelo autor.

Na simulacdo do processo de pré-tratamento Organosolv o solvente escolhido foi uma solucéo

de Etanol 34% e Agua de 66%, de acordo com Ojeda; Sanchez e Kafarov (2011). Destaca-se

gue o modelo proposto foi baseado nos parametros de pré-tratamento Organosolv de bagaco

de cana relatado por Dias (2008). Neste método, sdo utilizados os separadores SEP1 e SEP2

para representar a separacdo da fase liquida obtida nestes equipamentos contendo lignina

dissolvida no solvente Organosolv, conforme apresentado na Fig. 5.5. Estes fluxos séo

alimentados na coluna de destilacdo para a recuperacdo de solvente. Na simulacdo adotou-se

uma coluna do tipo “RadFrac” operando a pressao de 0,5 MPa.

Figura 5.5 — Esquema geral do pré-tratamento Organosolv-ORG.
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Fonte: Elaborado pelo autor.




Tabela 5.4 — Parametros do pré-tratamento Organosolv-ORG.
matéria-
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orima | MKa/s)  T()  PkPa) h(kikg)  b(kd/kg)
1 -23.382 9.856 136.900
BAGASSE 13,89 | 298,15 | 101,3
2 23561 | 10570 | 146.817
1 -16.305 4719 100.939
SOLVENT 21,39 | 298,15 | 1013
2 -16.156 4767 101.966
WATER le2 19,08 | 298,15 | 1013 | -15.815 50 954
1 -20.035 3204 | 103.778
LIG2-TP 32,39 | 298,15 | 1013
2 -20.117 3.567 115.535
1 -22.325 4.327 95.064
LFRAC-TP 2197 | 298,15 | 1013
2 22511 4.450 97.767

Fonte: Elaborado pelo autor.

Na simulacdo do método de agua quente pressurizada (LHW), também conhecido como pré-

tratamento hidrotérmico, optou-se por um reator de rendimento (RYield). Neste caso, foi

avaliada uma taxa de consumo de vapor de 18,000 kg/h baseado em Laser et al., (2002). Além

disso, como parametros de operacdo, foram adotados T = 200°C, e P = 5 MPa, com um
rendimento de recuperacdo de xilose de 88% (HAMELINCK; HOOIJDONK; FAALJ, 2005).

O esquema do processo de pré-tratamento de LHW ¢ ilustrado na Fig. 5.6.

Figura 5.6 — Esquema geral do pré-tratamento de dgua quente pressurizada-LHW.
PRET

Fonte: Elaborado pelo autor.
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Tabela 5.5 — Parametros do pre-tratamento de agua quente pressurizada-LHW.

matéria- m (kg/s) M P(kPa) h(kJ/kg) () Brot(kKW)

prima

1 -23.382 9.856 136.900
BAGASSE 13,89 298,15 101,3

2 -23.561 10.570 146.817
WATER le?2 5,00 538,15 5100,0 -14.759 341 1705

1 -21.095 6.951 41.567
SFRAC-TP 5,98 298,15 101,3

2 -21.520 7.598 45.436

1 -22.313 6.791 87.672
LFRAC-TP 12,91 298,15 101,3

2 -22.650 7.306 94.320

Fonte: Elaborado pelo autor.

Finalmente, tendo em vista a realizacdo de um pré-tratamento mais eficaz, uma configuracéo
é proposta combinando os métodos de SE e LHW, conforme apresentado na Fig. 5.7. A
combinacdo de pré-tratamento fisico-quimicos pode aumentar a conversao de agucar a partir
de biomassa, melhorando assim o desempenho do método se comparado a implementacéo de

um unico pre-tratamento.

Figura 5.7 — Esquema geral combinando pré-tratamentos de SE e LHW.,
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Fonte: Elaborado pelo autor.

Esta configuragdo aproveita os fluxos de exergia obtidos na saida do processo de SE,
adotando-se como insumos no método hidrotérmico. Embora tenham sido obtidos resultados
positivos por meio deste arranjo, precisa-se da sua avaliagdo técnico-econdmica e da sua
demonstracdo em escala piloto, para determinar os parametros de desempenho visando o

escalonamento industrial.
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Tabela 5.6 — Parametros do pré-tratamento combinado - SE e LHW.

matéria- M T(K) P(kPa) h(kJ/kg) b(kd/kg)  Biot(kW)

prima

1 -23.382 9.856 136.900
BAGASSE 13,89 298,15 101,3

2 -23.561 10.570 146.817
CATALYST le?2 1,39 298,15 101,3 -16.763 4.944 6.872
STEAM le2 7,64 463,15 1250,0 -13.131 900 6.876
WATER le?2 5,00 538,15 5100,0 -15.815 341 1.705

1 -20.873 2.788 8.754
LIG2-TP 3,14 298,15 101,3

2 -20.902 2.894 9.087

1 -21.223 5.105 60.341
SFRAC-TP 11,82 298,15 101,3

2 -21.466 5.502 65.034

1 -22.775 5.769 74.766
LFRAC-TP 12,96 298,15 101,3

2 -22.963 6.182 80.119

Fonte: Elaborado pelo autor.

Nota-se que o foco destas avaliacbes foi comparar trés processos de pré-tratamento
consolidados na inddstria; enquanto que a opcao de pré-tratamento combinando os métodos
SE+LHW foi uma proposta alternativa direcionada a otimizar o processo. Desse modo, a rota
como um todo foi avaliada por meio do pré-tratamento de explosdo a vapor por ser esta

tecnologia mais proxima a ser comercializada.

A partir deste ponto serdo discutidos os resultados da avaliagdo dos pré-tratamentos da
biomassa apresentados anteriormente, em termos da eficiéncia exergética e a taxa de exergia
destruida para cada método, sendo este Ultimo pardmetro uma representacdo da perda de
qualidade de energia. Assim, a comparacdo da eficiéncia, em funcdo da exergia total dos
produtos/insumos e da taxa de exergia destruida desses pre-tratamentos é ilustrada na Tab.
5.7.
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Tabela 5.7 — Comparacao do rendimento nos processos de pré-tratamento simulados.

.y X ateria aso A aso B aso aso D
aTE prima SE ORG | LHW |SE+LHW
Eficiéncia Exergética 1 91,0 83,3 93,3 94,4
(%) 2 93,2 85,4 94,1 95,1
Taxa de Exergia Destruida 1 13,5 39,9 94 8,5
(MW) 2 10,6 36,4 8,8 8,0

Fonte: Elaborado pelo autor.

Uma elevada eficiéncia exergética foi obtida para todos os pré-tratamentos. No entanto,
observou-se uma eficiéncia de 83,3% quando aplicado o processo Organosolv (Caso B) na
matéria-prima 1, sendo este valor uma consequéncia da maior taxa de irreversibilidade
envolvida neste processo, devido ao consumo de energia para a recirculacdo do solvente
(solucdo aquosa de etanol). Em contrapartida, nos métodos de explosdo a vapor e
hidrotérmico (LHW), foram atingidas eficiéncias de aproximademente 95% quando adotadas

as duas matérias-primas.

Destaca-se que a utilizacdo de SO, como catalisador acido provou ser eficaz no pré-
tratamento de explosdo a vapor, devido principalmente ao aumento na recuperacdo de
acucares da hemicelulose e a diminuicio de compostos inibidores produzidos.
Adicionalmente, neste método foi empregado vapor saturado de alta pressao no tratamento da

biomassa lignoceluldsica.

O método hidrotérmico apresentou baixo consumo de exergia dado que na sua operacao Sao
adotadas elevadas pressoes e temperaturas conforme foi indicado na Tab. 5.5. A agua quente
pressurizada penetra a matriz da lignocelulose e degrada a hemicelulose em xilose com menor
geragdo de inibidores. Assim, evidenciou-se que neste processo ndo ha necessidade de uma
etapa de lavagem final ou neutralizacdo, uma vez que o solvente empregado no pré-

tratamento € a agua.
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Com o intuito de comparar o desempenho exergético obtido nos processos de pré-tratamento
do Caso A e Caso B, estes foram contrastados com os valores reportados por Ojeda; S&nchez
e Kafarov (2011). Observou-se que, a diferenca entre os resultados em termos da eficiéncia
exergética e as irreversibilidades nao foram superiores de 4% e 1% quando considerada a
matéria-prima 1. J& adotando a matéria-prima 2, os resultados ndo excederam de 6% e 3%,

respectivamente.

E importante ressaltar que a porcentagem da exergia destruida obtida na avaliacdo dos pré-
tratamentos é elevada, quando comparada como a taxa de exergia de bagaco na entrada do
processo, de acordo os valores apresentados na Fig. 5.8, sendo (a) o cendrio considerando a

matéria-prima 1 e (b) o cendrio optando pela matéria-prima 2. Estes resultados mostram a

relevancia dos métodos de pré-tratamento da biomassa na eficiéncia exergética global das

rotas de producdo de etanol 2G.

Figura 5.8 — Porcentagem da exergia destruida nos processos de pré-tratamento.

30

29.2 248
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0 .

Explosdo a vapor Organosolv Hidrotérmico Combinado Explosdo a vapor Organosolv Hidrotérmico Combinado

SE ORG LHW SE+LHW SE ORG LHW SE+LHW
(a) matéria-prima 1 (b) matéria-prima 2

Fonte: Elaborado pelo autor.

De modo geral, é possivel afirmar que na escolha de um método de pré-tratamento da
biomassa deve ser levada em consideracdo a eficiéncia exergética da configuragédo analisada.
Este parametro envolve a qualidade de conversdo de energia que junto com uma avaliacéo
econbmica, do impacto ambiental e do rendimento potencial do método, permitira determinar

0 pré-tratamento 6timo em funcdo do processo, uma vez que diferentes produtos séo gerados.
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Avaliagéo global da rota bioquimica de etanol 2G

A Tab. 5.8 resume as informacdes técnicas adotadas nas simula¢fes do processo de producgéo
de etanol de 2G via hidrélise enzimatica, quando considerado o teor de sélidos de 10% no
reator de hidrdlise, com base em dados experimentais reportados pelo NREL (HUMBIRD et
al., 2011). Com relacéo as caracteristicas do método de pré-tratamento, foram adotadas as
reacOes e rendimentos de conversdo, apresentadas no item anterior para o processo de

explosao a vapor.

Tabela 5.8 — Principais parametros na simulacdo dos processos de producao de etanol 2G.

s ~ Taxas de
Hidrolise (Reacgdes) converso (%)
CELULOSE (CgH1005) + AGUA (H,0) — GLICOSE (CeH1,0¢) 69,2
HEMICELULOSE (CsHg0,) + AGUA (H,0) — XILOSE (CsH140s) 35,7
Condices de operagéo
Concentragdo de enzimas [Celulase] (FPU/g de biomassa) 15
Temperatura de operacao do reator (°C) 50
Pressdo de operagdo do reator (bar) 1,01
Concentragdo de solidos no reator (%) 10
Tempo de reagdo (h) 48

Elaborado pelo autor com base em: “(Humbird et al. 2011); *(Albarelli, 2013).

5.5. RESULTADOS E DISCUSSOES DA ROTA 2

Nesta secédo, serdo tratados os resultados da simulagdo envolvendo a avaliagdo global da
bioquimica de etanol 2G. Na abordagem proposta, a taxa de exergia destruida e a eficiéncia
exergética sdo utilizadas como indicadores de desempenho, e visam propor melhorias nos

processos com consequente aumento na eficiéncia das configuragdes.

Inicialmente, o layout da Rota 2 desta pesquisa € ilustrado na Fig. 5.9. Alem disso, a Tab. 5.9
apresenta a descri¢do dos fluxos envolvidos na anélise em funcdo dos balancos de massa,

energia e exergia.

Por fim, as Fig. 5.10 e Fig. 5.11 apresentam os resultados globais da Rota 2 em termos da

eficiéncia exergética e das irreversibilidades dos processos.
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Tabela 5.9 — Resultados da analise global da Rota 2.

Descricao T P m btot Btot
[°C] [bar] [ka/s] [kJ/kg] [kW]
1 — Cana-de-aglcar 25 1,013 138,9 5651 784924
2 —Terra 25 1,013 1,73 2209 3815
3 — Agua embebicéo 50 1,013 41,67 54,11 2254
4 —Caldo 30,08 1,013 140,4 2520 353865
5 — Bagago produzido 30,08 1,013 38,41 10827 415914
6 - Bagagilho 30,08 1,013 0,71 10827 7687
7 — Bagaco excedente/para hidrolise 30,08 1,013 15,3 10827 165653
8 — Bagago para cogeragdo 30,08 1,013 22,4 10827 242525
9 — Oxido de calcio (CAO) 25 1,013 0,07 1965 137,5
10 — Agua para a diluicdo do fermento 25 1,013 23,12 50 1155
11 — Agua para diluic&o do polimero 25 1,013 2,08 50 104,1
12 - Agua para lavagem da torta 80 15 417 59,96 250,03
13 - Agua - CAL 25 1,013 1,08 50 54,12
14 - Caldo tratado para concentragdo 30 1,013 38 2444 92872
15 - Caldo tratado para preparacio do mosto 30 1,013 102 2444 249288
16 - Caldo misto 30 1,013 140 2444 342160
17 - RH20-FIL 51,88 0,3 24,13 55,81 1347
18 - Vapor Flash 99,12 0,97 1,65 50 82,48
19 — Torta de filtro 89,04 1,1 5,19 4668 24227
leJgi(I:i;ilz(le 1 - Sangria do vapor vegetal para aquecimento 115 1,69 20 616 12320
g;néri(;)ondensado da Utilidade 1 - 1.69 BAR (SVV1 115 1,69 20 98 1960
22 - WC-EVA 25 1,013 57,43 49,96 2869
23 - Caldo clarificado 95,65 6 111,8 3201 357934
Utilidade 2 - 2.5 BAR - EVAP concentrago do caldo 127,4 25 22,95 667 15307,65
24 - Condensado da Utilidade 2 - 2.5 BAR 127,4 2,5 22,95 110 25245
26 - CVVT 83,2 0,5385 27,13 70,86 1922
27 - RWC-EVA 51,68 0,1598 59,95 54,36 3258
28 - Agua WTREAT 29 1,013 19,91 50 995,5
29 - Agua WWCENT 29 1,013 20,72 50 1035
30 - Agua WWSG 25 1,013 3,83 50 191,6
31 - Agua - Fermentagio 28 6 277,8 50 13890
32 - NUTRIENTES (NH3) 25 1,013 0,04 19841 793,64
33 - H2S04 (Acido sulfurico) 29 1,013 0,06 1666 96,67
34 - OUT (Leveduras) 29 1,013 2,29 5034 11543
35 - RH20 - Fermentagéo 39 6 277,8 56,96 15823
36 - CO2 31,66 1,013 9,26 607 5621
37 - Vinho 31,22 1,363 158,7 2315 367390
Utilidade 3 - 6 BAR - FERM (Preparo do mosto) 158,8 6 7,9 793,29 6266,98

60 - Condensado da Utilidade 3 - 6 BAR 158,8 6 7,9 149,4 1180,26




Tabela 5.9 — Resultados da analise global da Rota 2 (continuagéo)
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Descricao T P m btot Btot
°C bar ka/s kJ/Kg kwW
38 - Agua W-CCEX 30 6 96,03 458,1 43991
39 - Agua R-W-CCEX 50 6 96,03 54,61 5244
40 - W-RSOL 30 6 10,91 458,1 4998
41 - R-W-RSOL 50 6 10,91 54,61 596
42 - W-CCRE 30 6 15,58 458,1 7138
43 - R-W-CCRE 50 6 15,58 54,61 851
44 - W-CCA 30 6 271,8 458,1 127260
45 - R-W-CCA 50 6 277,8 54,61 15170
46 - W-CCB 30 6 120,5 458,10 55201
47 - R-W-CCB 50 6 120,5 54,61 6580
48 - MEG (C2H602) 80 1,013 0,001 19463 58,4
49 - Agua recuperada da destilacdo 60 0,2 0,54 77,63 41,9
50 - GASES 34,05 1,34 0,46 2779 1278
51 - Alcool de segunda 34,05 1,34 0,31 24771 7679
52 - Oleo flisel (OL-FUS4) 90 1,16 0,02 5341 106,8
53 - Oleo fusel (OL-FUS26) 82,24 1,16 0,03 22613 678
54 - Flegmaga 104 1,2 11,8 105,3 1242
55 - Vinhaga 75 1,4 1354 286,4 38779
56 - Etanol anidro 35 1,013 11,52 29630 341338
Utilidade 4 - 2.5 BAR - Destilagdo (COL. A) 127,4 2,5 21,63 668,6 14462
62 - CVE-A Condensado da Utilidade 4 - 2.5 BAR 127,4 25 21,63 110,8 2397
Utilidade 5 - 2.5 BAR - Destilacdo (COL. B) 127,4 2,5 12,86 668,60 8598
63 - CVE-B Condensado da Utilidade 5 - 2.5 BAR 127,4 25 12,86 110,8 1425
Utilidade 6 - 6 BAR - Desidratac&o (Col. Extragéo) 158,8 6 3,5 796 2786
61 - CVSB-CE Condensado da Utilidade 6 - 6 BAR 158,8 6 3,5 149 521
Utilidade 7 - 6 BAR - Desidratagéo (Col. Recuperagéo) 158,8 6 1,25 795,70 995
59 - CVS6-CR Condensado da Utilidade 7 - 6 BAR 158,8 6 1,25 149,40 187
57 - Ar de combustio 29 1,013 124,1 0 0
58 - Agua de reposigao 29 1,013 2,65 50 132,4
64 - Perdas -Vapor 6 BAR 154 6 0,48 50 24,0
65 - Perdas -Vapor 2.5 BAR 127,4 2,5 2,17 50 108,5
67 - Gases Exaustio 197,7 1,013 164,9 158,4 26120
68 - Vapor - PROCESSO 2.5 BAR 127,4 25 81,4 669 54457
69 - Vapor - PROCESSO 6 BAR 158,8 6 13,8 796 10985
70 - Vapor para o pré-tratamento do bagago 280 12,5 7,64 989 7556
71 - Agua para lavagem do bagaco pré-tratado 30 1,013 123,4 50 6170
72 - Agua para hidrélise enzimatica 50 25 103 50 5150
73 - Enzima 29 1,013 0,6 23730 14238
74 - Dioxido de enxofre (SO2) 25 1,013 0,3 4892 1468
75 - Torta de lignina 50 1,013 6,4 10802 69133




Tabela 5.9 — Resultados da analise global da Rota 2 (continuagéo)

Descricao T P m btot Btot
[°C] [bar] [ka/s] [kJ/kg] [KW]
76 - Vapor flash do pré-tratamento do bagago 101 1,013 3,6 822 2959,2
77 - Licor de glicose diluido 50 1,013 105,7 480 50736
;ﬁc-o\;:lpor de escape para concentracdo do licor de 127 2,5 26 665 17290
;ﬁc-o(;::ndensado do vapor de escape concentragéo 127 25 26 110 2860
80 - Licor de glicose concentrado 56 0,2 13,8 3265 45057
81 - Palha 25 1,013 19,44 15750 306180
82 - Licor de Pentoses 37 1,013 98,63 537,6 53023
E1 - Energia Elétrica-Extraco 1500
E2 - Energia Elétrica-Tratamento Caldo 1200
E3 - Energia Elétrica-Concentracéo Caldo 1200
E4 - Energia Elétrica-Fermentagio 900
ES - Energia Elétrica-Destilag&o 900
E6 - Energia Elétrica-Tanque de Condensados 300
E7 - Energia Elétrica-Hidrdlise Enzimética 9840
ES8 - Energia Elétrica-Concentracéo do licor de glicose 1215
Consumo de poténcia mecanica da usina 8000
ELETRICIDADE EXCEDENTE 26072

Eficiéncia Exergética (%)
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Fonte: Elaborado pelo autor.

Figura 5.10 — Eficiéncia exergética da Rota 2.

140

Limpeza e extragdo Tratamentodo  Concentragdo do

caldo caldo

Fermentagdo

Fonte: Elaborado pelo autor.
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Figura 5.11 — Taxa de irreversibilidade da Rota 2.
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Fonte: Elaborado pelo autor.

Com relacdo as irreversibilidades gerada por litro de etanol produzido [KWh/I] em cada
subsistema da rota 2, tém-se: Limpeza e extracdo 1,384, Tratamento do caldo 0,523,
Concentracéo do caldo 0,140, Fermentacdo 1,980, Destilacdo 0,401 e Desidratacdo 0,116.

Nota-se que a capacidade de moagem na planta quando considerado o uso da palha atinge 570
toneladas de biomassa por hora.
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5.6. ANALISE EXERGETICA DA ROTA TERMOQUIMICA DE ETANOL 2G

Nesta secdo sdo apresentados os aspectos relevantes e as consideracGes técnicas da
modelagem do processo de gaseificacdo da biomassa envolvendo a rota termoquimica de
etanol 2G (Rota 3) desta pesquisa. Para tal, sdo ilustradas as caracteristicas desta rota para
producéo de bioetanol e geracdo de eletricidade por meio da gaseificagdo do bagaco e palha

da cana-de-acucar.

Deste modo, na Fig. 5.12 é mostrado um esquema simplificado para a simulacéo da rota de
co-producdo de etanol e eletricidade a partir da tecnologia de gaseificacdo do material

lignoceluldésico.

Figura 5.12 — Esquema geral da simulacdo para a rota tecnoldgica de 2G termoquimica.
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Fonte: Elaborado pelo autor.
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Com base nas consideracdes expostas no capitulo 4 referentes as etapas e reagdes quimicas
das tecnologias CFB e EF, foi construido o esquema geral visando integrar o sistema de

gaseificacdo, a unidade de cogeracéo e o processo de producéo de etanol.

Nesta secdo serdo apresentadas as principais caracteristicas do ciclo combinado implementado
e 0 sistema de limpeza do syngas da configuragdo proposta no simulador Aspen Plus® para

avaliar a Rota 3.

Primeiramente, o material lignocelulésico foi preparado para atingir os requerimentos do
processo da gaseificacdo. Merece destaque a incorporacdo da etapa de secagem adotada na
analise quando empregada a mistura bagaco e palha na configuracdo CFB. Assim, a Fig. 5.13

apresenta o diagrama do sistema de secagem e limpeza deste sistema.

Figura 5.13 — Preparo da mistura bagaco e palha da cana-CFB.
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Fonte: Elaborado pelo autor.

O bloco separador “CLEAN” representa a limpeza e a diminuigdo de tamanho de particula da
palha, enquanto o bloco “MIXER” considera a mistura da palha e do bagaco. Na simulagéo

considerou a palha contendo 15% de umidade e o bagago com 50% de umidade.
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Na Fig. 5.14 apresenta-se o esquema simplificado do ciclo combinado (correspondente do
bloco da planta de utilidades-cogeracao). A analise foi conduzida sob as hipoteses de regime
permanente; compressdo isentropica e sem considerar perdas na camara de combustdo. Além
disso, como o objetivo de avaliar o impacto na geracéo de eletricidade foram adotados trés
diferentes estados de vapor vivo na entrada da turbina a vapor, sendo, 300 °C a 21 bar, 480
°C a 67 bar, e 510 °C a 81 bar, com eficiéncia isentropica de 76%, 83% e 83%;

respectivamente.

Deste modo no ciclo Brayton, foi considerada uma razdo de pressdo de 16, temperatura de
550 °C e pressdo de 1 bar na saida da turbina a gas. J& a pressao de condensacao no ciclo a
vapor foi estabelecida como sendo 0,1 bar e uma diferenca minima de temperatura de

transferéncia de calor de 10 °C, baseado na configuracdo proposta por Medeiros et al. (2014).

Figura 5.14 — Esquema geral do ciclo combinado.
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Fonte: Elaborado pelo autor.

Na Fig. 5.15 apresenta-se o diagrama simplificado do sistema de limpeza do syngas adotado
no simulador Aspen Plus®. A limpeza do gas obtido no gaseificador (CFB) envolve a
separagdo de sélidos e alcatrdo. Desta forma, o bloco SEP (separador) simula o ciclone que
estd sendo usado na separacdo de particulas sdlidas dispersas de fase gasosa. J& o fluxo
SOLIDS inclui os soélidos, sendo assim separados o char e as cinzas da corrente do gas
produzido no processo de gaseificacdo (GAS). Por dltimo, os blocos CON1 e CON2

representam a condensacao do alcatrao.
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Figura 5.15 — Esquema geral do sistema de limpeza do gas de sintese.

Fonte: Elaborado pelo autor.
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5.7. RESULTADOS E DISCUSSOES DA ROTA 3

Inicialmente, sdo apresentados os resultados da simulacdo do gaseificador de leito fluidizado
circulante (CFB). Na andlise foram consideradas diferentes temperaturas de gaseificacdo e
razdes de equivaléncia (ER).

A composicao do gas de sintese (% vol. base seca) quando adotado o ar como agente oxidante
foi H, 15,7%; CO 17,3%; CO, 13,9%; N, 49,6% e CH,; 2,3%, conduzindo o processo a
temperatura da gaseificacdo de 850°C e pressao de 101,325 kPa, como ilustrado na Fig. 5.16.

O poder calorifico inferior (PCI) obtido nesta analise foi 7,10 MJ/Kkg.

Figura 5.16 — Composicdo do syngas em termos da temperatura de operacdo-CBF.
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Fonte: Elaborado pelo autor.

Na Fig. 5.17 apresentam-se os efeitos da ER para alguns elementos envolvidos na composicéo
do syngas. Destaca-se que 0 comportamento da temperatura de gaseificacdo varia

proporcionalmente a razdo de equivaléncia.
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Figura 5.17 — Composicdo do syngas em funcéo da razdo de equivaléncia -CFB.
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Fonte: Elaborado pelo autor.

Na Tab. 5.10 é ilustrada a composicdo em base seca do syngas obtido na gaseificacdo do
bagaco da cana-de-aclcar configuragdo-CFB, adotando uma mistura de ar e vapor como

agente gasificante.

Tabela 5.10 — Composicao do géas sintético no processo CFB-Bagago.

n’;’:si?:a Massa Vol.

[Yi] (%) (%)
H,| 0,139 500,07 0,302 30,200 | 0,280 1008,14 0,024 2,394 30,200
co 0,098 354,35 0,214 21,400 | 2,757 9925,83 0,236 23,575 21,400
CO, 0,182 654,07 0,395 39,500 | 7,996 28785,45 0,684 68,368 39,500
CH, 0,040 145,72 0,088 8,800 0,649 2337,72 0,056 5,552 8,800
0,46 1655,86 1,00 100,00 | 11,70 42103,53 1,00 100,00 100,00

Fonte: Elaborado pelo autor.

Os resultados da simulagdo do sistema CFB foram validados com os modelos experimentais
apresentados por Li et al. (2004) e Meng et al. (2011), os quais utilizaram biomassas
lignocelul6sicas como insumo energético. Assim, os valores obtidos usando misturas de ar e
vapor sdo anélogos aos dados reportados experimentalmente, em referéncia aos diferentes

gases produzidos como CO, CO; e Ha.
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Além disso, na Tab. 5.11 apresenta-se a composi¢do em base seca do gas de sintése obtido na

gaseificacdo da mistura bagacgo/palha de cana na configuracdo-CFB, adotando SB de 0.8 e

empregando ar e vapor como agentes oxidantes.

H;
co
CO,
CH,

Tabela 5.11 — Composicao do gas sintético no processo CFB-Mistura.

FragGo

mdssica Massa Vol.

LYil (%) (%)
0,070 253,057 0,215 21,498 0,142 510,16 0,015 1,531 21,498
0,085 307,080 0,261 26,087 2,389 8601,63 0,258 25,812 26,087
0,142 511,801 0,435 43,478 6,257 22524,35 0,676 67,592 43,478
0,029 105,203 0,089 8,937 0,469 1687,78 0,051 5,065 8,937
0,33 1177,14 1,00 100,00 9,26 33323,92 1,00 100,00 100,00

A partir deste ponto,

Fonte: Elaborado pelo autor.

os resultados da simulacdo do gaseificador de tipo leito arrastado-EF

modelados no programa Vali® sdo apresentados. Inicialmente, na Fig. 5.18 ilustra-se a

composicdo do syngas (base seca) em decorréncia ao indicador SB quando considerado

bagaco da cana como insumo.

SYNGAS (% VOL.)

Figura 5.18 — Composicdo do syngas no gaseificador EF-Bagaco.
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Fonte: Elaborado pelo autor.
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Desse modo, na Tab. 5.12 é apresentada a composi¢do do gés sintético obtida na gaseificacdo
da cana no processo de leito arrastado-EF, adotando SB de 0.8. J& o PCI obtido nesta analise
foi 8,39 MJ/kg.

Tabela 5.12 — Composicao do gas sintético no processo EF-Bagaco.

Frf:gc'zo Massa Vaz?o. Vol.

mdssica Volumétrica
[Yi] (%) m’/h (%)
H,| 0,442 1592,568 0,437 43,716 0,892 3210,617 0,041 4,121 37728,598 43,716
CO| 0,263 946,019 0,260 25,968 7,361 26498,365 0,340 34,010 22411,579 25,968
CO,|( 0,300 1079,485 0,296 29,632 13,197 47507,922 0,610 60,974 25573,453 29,632
N,| 0,007 24,905 0,007 0,684 0,194 697,673 0,009 0,895 590,005 0,684
1,01 3642,98 1,00 100,00 21,64 77914,58 1,00 100,00 86303,63 100,00

Fonte: Elaborado pelo autor.

Posteriormente, na Fig. 5.19 apresenta-se a composicao do syngas (base seca) em decorréncia
ao indicador SB para a mistura de bagaco e palha da cana considerada como insumo.

Figura 5.19 — Composicdo do syngas no gaseificador EF-Mistura.
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Fonte: Elaborado pelo autor.

Além disso, a composi¢do do syngas obtido na gaseificacdo da mistura cana e palha no
processo de leito arrastado-EF, adotando SB de 0.8 € reportada na Tab. 5.13. O PCI obtido
nesta analise foi 9,52 MJ/Kkg.
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Tabela 5.13 — Composicao do gas sintético no processo EF-Mistura.
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Fragdo Vazéo

mésiica Massa Volumétrica vol.

[Yi] (%) m®/h (%)
0,531 1910,498 0,463 46,289 1,070 3851,564 0,046 4,648 45260,501 46,289
0,321 1154,984 0,280 27,984 8,987 32351,573 0,390 39,045 27362,061 27,984
0,294 1056,989 0,256 25,610 12,922 46517,861 0,561 56,142 25040,504 25,610
0,001 4,856 0,001 0,118 0,038 136,069 0,002 0,164 115,050 0,118
1,15 4127,33 1,00 100,00 23,02 82857,07 1,00 100,00 97778,12 100,00

Fonte: Elaborado pelo autor.

As Fig. 5.20 e Fig. 5.21 apresentam os resultados obtidos na gaseificacdo do bagaco da cana

em termos da eficiéncia exergética e as irreversibilidades do processo gaseificacdo de leito

arrastado, respectivamente. Conclui-se que as maiores perdas de exergia ocorrem no sistema

de gaseificacdo da biomassa.

Figura 5.20 — Eficiéncia exergética do gaseificador EF-Bagaco.
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Figura 5.21 — Irreversibilidades do processo de gaseificacdo EF-Bagaco.
600

507.89

o)
8

389.25

w ~
8 8

Irreversibilidade (MW)
(=]
8

95.61
100

41.38 .
0 I

Preparo Descomposicdo Gaseificagdo Global

Fonte: Elaborado pelo autor.

As Fig. 5.22 e Fig. 5.23 apresentam os resultados obtidos em termos da eficiéncia exergética e
as irreversibilidades do processo gaseificacdo de leito arrastado, quando empregada a palha da
cana como combustivel.

Figura 5.22 — Eficiéncia exergética do gaseificador EF-Palha.
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Fonte: Elaborado pelo autor.



Figura 5.23 — Irreversibilidades do processo de gaseificacdo EF-Palha.
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Deste ponto em diante, os resultados da simulagdo do ciclo combinado sdo apresentados.

Cabe salientar que uma analise de sensibilidade foi conduzida adotando diferentes condicGes
de vapor vivo na entrada da turbina a vapor, 300 °C a 21 bar, 480 °C a 67 bar, e 510 °C a 81

bar. O combustivel considerado neste sistema foi 0 gas de sintese obtido nos processos de

gaseificacdo CFB e EF da biomassa (bagaco e palha da cana).

Na Tab. 5.14 e Tab. 5.15 ilustram-se os resultados em termos da eficiéncia exergética e

rendimento térmico do ciclo combinado para as diferentes condi¢des de vapor avaliadas.

Tabela 5.14 — Analise do ciclo combinado operando com syngas-Processo CFB.

Vapor vivo Temperatura [ C] 510 300

P Presséio [bar] 81 21
Brayton 33.91 3391 3391
Rendimento [%] Rankine 31.26 30.37 24.78
BAGACO Planta 50.71 50.23 47.22
Eficiéncia Exergética [%] 49.78 49.31 46.36
Brayton 3381 33.81 33.81
BAGACO Rendimento [%] Rankine 31.28 30.38 24.78
+ Planta 50.68 50.20 47.18

PALHA

Eficiéncia Exergética [%] 49.47 49.00 46.05

Fonte: Elaborado pelo autor.
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Tabela 5.15 —Analise do ciclo combinado operando com syngas-Processo EF.

Vapor vivo Temperatura [ C ] 510 300

P Pressdo [bar] 81 21
Brayton 3350 33.50 33.50
Rendimento [%] Rankine 31.28 30.39 2478
BAGACO Planta 50.38 49.87 46.83
Eficiéncia Exergética [%] 50.78 50.27 47.20
Brayton 3359 33.59 33.59
BAGACO Rendimento [%] Rankine 31,29 30.35 24.78
+ Planta 50.43 49.90 40.94

PALHA

Eficiéncia Exergética [%] 51.08 50.54 47.52

Fonte: Elaborado pelo autor.

Nota-se que a partir dos resultados para as condi¢des de 480 °C a 67 bar e 510 °C a 81 bar, o
rendimento global da planta e a eficiéncia exergética apresentaram comportamentos similares,
sendo por esta razdo adotada na analise do sistema de cogeracdo o conjunto de 480 °C a 67

bar como parametro de avaliacdo do vapor vivo, conforme foi ilustrado no cap. 4.

Por fim, na Tab. 5.17 sdo ilustrados os parametros de operacdo considerados na analise
exergética global da Rota Termoquimica. Destaca-se que o modelo desenvolvido no
simulador Aspen Plus® foi apresentado na Fig. 4.11, enquanto o layout da planta considerada

nesta andlise foi ilustrado na Fig. 5.12.
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Tabela 5.16 —Resultados da analise exergética da Rota 3.

Fluxo m(kg/s) P (bar) T (°C) Fluxo m(kg/s) P (bar) T (°C)
1 138,9 1,013 25 784924 21 51,8 0,1 45,8 2957
2 19,44 1,013 25 306180 22 51,8 2,45 45,8 2974
3 43,2 1,013 30 446072 23 48,1 2,5 140 59092
4 140,4 1,013 30 353808 24 45,8 2,5 125 74158
5 73,2 2 850 393605 25 2,1 1,2 140 62775
6 73,2 2 350 281014 26 27,9 0,07 39 4163
7 73,2 2 50 243357 27 27,9 0,07 34 1412
8 110,4 1,013 35 5542 28 27,9 2,45 34 1420
9 110,4 15,7 450 5840 29 50 2,45 160 34335
10 73,2 15 431 315346 30 35,9 2,45 160 246523
11 433,4 1,013 25 2384 31 128 2,45 154 87424
12 433,4 15,7 376 147832 32 130 2,45 135 87282
13 502,6 15,4 945 412271 33 130 2,45 122 13650
14 502,6 1,2 442 128778 34 25,9 2,45 34 1319
15 502,6 1,2 270 57955 35 155,9 2,45 107 14187
16 502,6 11 190 45036 36 2116 2,45 91,2 16378
17 51,8 45,3 250 17309 37 14,1 2,45 160 9683
18 120 45,3 258 39024 38 41,2 1,013 50 2229
19 51,8 45,3 258 59092 39 110,6 1,013 89 31677
20 51,8 67 480 74158 40 6,30 1,013 35 186669
Eletricidade Excedente 122539

Fonte: Elaborado pelo autor.
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6. HIERARQUIZACAO DAS ROTAS TECNOLOGICAS AVALIADAS

Inicialmente, sdo apresentadas as metas de consumo minimo de utilidades ou maxima
recuperacdo de energia (MER), adotadas na integracdo energeética de cada rota tecnoldgica.
Posteriormente, os resultados obtidos na integracdo dos processos e a avaliacdo global das
configurac@es de biorrefinaria serdo discutidos em termos da producdo de etanol, geracdo de
eletricidade, impacto ambiental e eficiéncia exergética a fim de obter a sua hierarquizacéo

utilizando a exergia como indicador de qualidade de conversdo dos processos.

6.1. INTEGRACAO DOS PROCESSOS NAS CONFIGURACOES DE BIORREFINARIA

A integracdo de processos das configuragdes propostas para producdo de etanol e geracdo de
energia elétrica a partir da cana-de-acUcar € apresentada a seguir. Desse modo, a integracdo
energética da rota convencional utilizando o meétodo Pinch depende fortemente dos
parametros adotados no processo de simulacédo e fluxos considerados na analise. Por exemplo,
a reducao do consumo de vapor apés a integracdo varia consideravelmente em termos dessas
hipbteses. Nota-se por exemplo, que usando tecnologias semelhantes para produzir etanol em
uma destilaria autbnoma, Dias et al. (2009) encontrou uma reducdo no consumo de vapor de

31% maior do que a encontrada no presente estudo.

Fig. 6.1 (a) e (b) ilustra a analise Pinch na producéo de etanol e eletricidade da Rota 1 a partir
dos diagramas da Curva Composta e da Grande Curva Composta. Destaca-se que a faixa de
temperatura entre 80°C e 105°C (zona do ponto pinch) compreende fluxos considerados no
evaporador de efeito simples usado para concentrar 0 mosto na etapa da fermentacao.
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Na plataforma bioguimica, a producdo de etanol 2G a partir do bagaco da cana é integrada a
destilaria autbnoma, considerando o pré-tratamento de explosdo a vapor e hidrdlise
enzimatica, usando o bagaco excedente disponivel ap06s a integracdo térmica do processo.
Nesse contexto, os diagramas da Curva Composta e da Grande Curva Composta para a Rota 2
séo apresentados na Fig. 6.2 (a) e (b), respectivamente.

Figura 6.2 - MER — Rota 2.
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Nota-se que a producéo de etanol é funcdo do consumo de energia do processo, uma vez que a
quantidade de bagaco enviada para o processo de 2G é funcdo dos requerimentos energéticos
da unidade de cogeracdo. Um maior requerimento de energia implica em uma maior
quantidade de bagaco enviada a caldeira e, consequentemente, em uma menor quantidade de
bagaco disponivel para a producdo de etanol de 2G. Assim, a producdo de etanol pode ser
aumentada reduzindo-se ainda mais a demanda de calor do processo.

Na Rota 3, o material lignocelulésico seco é gaseificado em um reator de CFB e 0 gas
produzido é queimado em uma turbina a gas, cujos gases de exaustdo sdo a entrada de um

ciclo de vapor. A Fig. 6.3 (a) e (b) mostra a Curva Composta e a Grande Curva Composta
Curva para esta configuracao.

Figura 6.3 - MER — Rota 3.
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Fonte: Elaborado pelo autor.

6.2. AVALIACAO GLOBAL DAS CONFIGURACOES ESTUDADAS

Para a andlise global das rotas de producéo de etanol e eletricidade, primeiramente, avaliou-se
as emissdes de CO, equivalente, por meio da relacdo entre a estimativa global liquida de CO,
emitida na atmosfera devida a sua operacao e a exergia dos produtos para cada configuracéo,

sendo esta denominada indice de CO, equivalente em base exergética.

Posteriormente, analisou-se a eletricidade excedente e/ou disponivel para venda a rede e
finalmente ponderou-se a producéo de etanol destes sistemas. Nesse sentido, mostram-se 0s
resultados da simulacdo obtidos para as rotas avaliadas na Fig. 6.4.
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Figura 6.4 — Analise global das rotas tecnologicas.
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Fonte: Elaborado pelo autor.

A luz destes resultados observa-se que a maior geragao de eletricidade foi obtida na Rota 3,
envolvendo o processo de conversdo termoquimica da gaseificacdo da biomassa. Entretanto,
nesta configuracdo, uma maior taxa de emissdes de CO, é observada em relacdo as rotas

estudadas.

Por outro lado, a Rota 2 merece destaque no quesito da producdo de etanol sendo que nesta
foi atingida a maior produtividade, bem como a menor taxa de emissdes de CO, equivalentes
(CO2e) dentre todas as configuragdes.

Cabe salientar que as emissdes de CO, contabilizam as emissGes referentes a producédo de
etanol e geracdo de eletricidade como produtos. Com a finalidade de comparar os resultados
com outros autores, o indice de CO, equivalente foi aplicado considerando somente o etanol
como produto, obtendo-se 148,26 gCO,e/MJ (rota 1), 154,48 gCO.e/MJ (rota 2) e 333,19
gCO.e/MJ (rota 3).
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Em termos da producdo de etanol ao comparar com os cenérios avaliados por Milanez et al.
(2015), envolvendo configuragcbes de 1G e 1G-2G integrados, nesses sistemas foram

reportados 84,9 I/tc e 108 l/tc respectivamente.

Albarelli (2013) apresenta resultados para o processo convencional de producdo de etanol
(destilaria autbnoma) e para a configuragdo de etanol 2G-bioquimico, envolvendo pré-
tratamento de explosédo a vapor e hidrolise enzimatica, em termos de producéo de etanol. Seus
resultados também foram similares aos obtidos neste trabalho, sendo de 81,9 I/tc e 93.6 l/tc,

respectivamente, conforme apresentado no capitulo 1.

Indice Exergético de Renovabilidade

Com o intuito de complementar as informacdes em relagdo ao impacto ambiental das
configuracdes, a discussdo sobre a renovabilidade dos processos foi conduzida empregando o

indice exergético de renovabilidade, introduzido no capitulo 3.

Para tal, o indice de renovabilidade das configuracdes foi aplicado com duas variagdes.
Primeiramente, considerando por separado a exergia dos produtos (etanol e eletricidade) e
subprodutos que poderiam ser obtidos atraves do processamento dos residuos, denominado de
indice 1. Estes subprodutos variam em funcéo da rota avaliada (Tab. 6.1). Ap6s, adotando na
analise a exergia dos produtos e subprodutos conjuntamente no numerador, definido como

indice 2, conforme apresentado na Fig. 6.5.

Além disso, com o intuito de visualizar os aportes das diferentes parcelas neste indicador, na
Tab. 6.1 € sumarizada a sua contribuicdo por componente. Note-se que a parcela das
irreversibilidades introduzida para cada rota nesta tabela se refere a exergia destruida global,
envolvem os aportes do processo de cogeragdo, ainda merece ser destacado que quando
empregada esta abordagem dois valores de rendimento exergético surgem para cada rota

tecnoldgica, constatando a relacdo entre a renovabilidade e o rendimento exergético.

Neste sentido, o indice 1 e indice 2 ilustrados na figura abaixo, empregam os valores de
rendimento exergético obtidos por meio das Egs. (7) e (8), respectivamente, de acordo com as

expressoes definidas no Apéndice E.
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Figura 6.5 — Indice de renovabilidade das rotas.
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Indice 1 indice 2

Fonte: Elaborado pelo autor.

Observa-se que o indice exergético de renovabilidade para as rotas avaliadas foi
ambientalmente desfavoravel, no indice 1, denotando que a exergia dos produtos ndo poderia
ser usada para restaurar 0 meio ambiente as condicdes anteriores & ocorréncia do processo,
devido principalmente as irreversibilidades totais constatadas nos processos de producéo de
etanol e eletricidade. Enquanto que aplicado o indice 2, ao considerar a valorizacdo exergética

dos residuos e o seu potencial com subprodutos, o indicador foi ambientalmente favoravel.
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Tabela 6.1 — Parcelas da exergia associada ao indice de renovabilidade.

ROTA1 ROTA2 ROTA3

B [kW]

Oxido de calcio (Ca0) 138 138 138
MEG (C2H602) 20 58 20
Nutrientes (NH3) 794 794 794
Acido sulfurico (H2504) 100 97 100
Didxido de enxofre (502) 0 1468 0

B féssil 1051 2554 1051
B etanol 265485 341338 186669
B eletricidade excedente 35803 26072 122539
B produtos 301288 367410 309208
Bagaco excedente ou hidrélise 74815 165653 306072
Torta de Filtro 20492 24227 16306
Vinhaga 35628 38779 31677
Licor de Pentoses 0 53023 0

B Subprodutos/Residuos 130935 281682 354055
CO2 (subsistema fermentacdo) 5390 5621 5120
Gases (subsistema Destilagdo e Desidratagao) 889 1278 759
Gases Exaustao (subsistera Cogeracdo) 24536 26120 45036
B emissbes 29926 33020 50915
B destruida 392288 502140 304892

Fonte: Elaborado pelo autor.

Os dados obtidos para o indice (A) foram confrontados com os resultados reportados por
Pellegrini (2009) e Velasquez (2009), introduzidos no capitulo 3. Portanto, quando comparada
a simulacdo da rota tecnoldgica 1 com a usina tradicional analisada por Pellegrini (2009) e
com a configuracdo para esta rota adotada por Veldsquez (2009), obtém-se um valor mais
baixo deste indicador. Isto se deve, provavelmente, a diferencas na definicdo dos insumos

C]UI'mICOS (Bféss”), emissﬁes (Bemiss()es) (S] eXergia dOS pr0dUtOS/Sprr0dUtOS (Bprodutos/subprodutog).

Ja os valores envolvendo a rota 2 desta pesquisa exibem resultados similares na andlise da
conversdo do material lignocelulésico (polpa + fruta) avaliado por Velasquez (2009) no

estudo da producéo de biocombustiveis.
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Ao passo que os valores da Rota 3 apresentam para o indice 1, resultados divergentes quando
comparado com a métrica obtida na analise do sistema BIGCC conduzida por Pellegrini
(2009). Isto se deve principalmente as diferencas na capacidade de moagem e a implantacao
do processo de gaseificacao utilizando simultaneamente o bagaco e a palha da cana-de-acucar

como fontes energéticas.

Deste modo, por meio da aplicacdo destes indicadores, indice de CO, equivalente em base
exergética e indice exergético de renovabilidade, observa-se que a exergia é utilizada como
um indicador ambiental para quantificar as irreversibilidades dos processos e determinar o0s
vestigios deixados no meio ambiente (impacto ambiental). Um paralelo entre o indice de
renovabilidade (indice 1 e indice 2) e a eficiéncia exergética global das rotas tecnoldgicas

apresenta-se na Fig. 6.6 e Fig. 6.7.

Figura 6.6 — Comparacdo entre o indice 1 e a eficiéncia exergética global.

0,60
0,54 Indice de Renovabilidade 1
Eficiéncia Exergética Global
0,45 0.43
0,40 0,38
0,34
0,28
0,20
ROTA 1 ROTA 2 ROTA 3

Fonte: Elaborado pelo autor.



Figura 6.7 — Comparacdo entre o indice 2 e a eficiéncia exergética global.
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Fonte: Elaborado pelo autor.
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6.3. ANALISE E DISCUSSAO DOS RESULTADOS DAS ROTAS OTIMIZADAS

Apos a analise de integracdo energética implementada na formulacdo MILP, determinou-se o
minimo de energia requerida e a integracdo dos processos Otima nas rotas de conversdo
avaliadas. A partir dos balancos de massa e energia (entradas e saidas de cada unidade) e dos
modelos termodindmicos adotados na simulagdo, os processos foram completamente
definidos. Assim, estas informacdes sdo usadas para avaliar o desempenho das configuracdes

de acordo com critérios técnicos, ambientais e econdémicos, previamente estabelecidos.
A Tab. 6.2 apresenta os resultados da otimizacdo das rotas convencional, bioguimica e
termoquimica analisadas. Vale a pena notar que os valores do custo total do investimento

incluem o custo operacional (OPEX) e as despesas de capital (CAPEX) de cada configuracao.

Tabela 6.2 — Resultados de otimizagdo das rotas tecnologicas avaliadas.

Milhdes de USS
ESTUDO DE CASO {MUSS} MUSS/ano kgCO2eq/TC

ROTA1 Cendriobase ;. oy 239,1 8,0 276,12
Aspen Plus®

ROTA2 Cendriobase . oi0-SHE-SE 3433 40,3 258,09
Aspen Plus®

ROTA3 (Cendriobase 5. 1epMO-ELE-CFB 334,2 39,2 414,13

Aspen Plus®

Fonte: Elaborado pelo autor.

De acordo com esta tabela, a Rota 2 (plataforma bioquimica) representa o melhor sistema em
termos do impacto ambiental. Porém, um maior custo total de investimento quando
comparada com a plataforma termoquimica e convencional. Vale destacar neste ponto, que
avaliacdo econémica considerou-se uma taxa de juros anual de 10 % e um periodo de vida do

projeto de 20 anos.
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Em contrapartida, continuando a anélise em relacdo ao impacto ambiental das configuracdes
conduzida neste capitulo, nota-se que foram consideradas diversas categorias de impacto
sendo, GWP-climate change, HTP-human toxicity, ALO-agricultural land occupation, FDP-
fossil depletion.

Nesse sentido, a Fig. 6.8 mostra os indicadores de impacto ambiental relativos ao ciclo de
vida da producéo de etanol nos diversos cenarios avaliados, incluindo os processos integrados

para a producédo de biomassa, transporte e conversdo nas biorrefinarias.

Em geral, nota-se que o0s processos de producdo de etanol 2G pela via bioquimica e
termoquimica apresentam melhores indicadores ambientais, quando comparados com a
tecnologia de etanol 1G para todas as categorias de impacto ambiental que foram

selecionadas.

Figura 6.8 - Indicadores de impacto ambiental.

GWP HTP ALO FDP

mROTA1 mROTA2 mROTA3
Fonte: Elaborado pelo autor.
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Com o intuito de sintetizar os principais resultados desta pesquisa e conduzir a hierarquizagdo
das configuragdes, na Tab. 6.3 sdo ilustrados os pardmetros considerados na avaliacdo destas
tecnologias de conversao de biomassa.
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Para fins da avaliagdo global destas tecnologias, nota-se que a expressdo da eficiéncia
exergetica do indice 1 foi adotada na analise, uma vez que as simulag¢fes propostas visam com
produtos o etanol e a eletricidade. Por essa razédo, os indicadores de CO, emitidos, a producao
de etanol e eletricidade apresentados abaixo se referem aos resultados obtidos por meio da

aplicacdo deste indice.
O paralelo com o indice 2 tem com objetivo comparar as variacdes da renovabilidade e a

eficiéncia exergética ao adotar os residuos intrinsecos na conversdo destas rotas, e confronta-

los como subprodutos, visando o seu processamento e em consequéncia sua valorizagao.

Tabela 6.3 — Resultados da hierarquizacdo das rotas tecnolégicas.

Efrc.-encra exergética 1 [%] 38,38 33,67 28,34
- indice de renovabilidade 1 0,54 0,45 0,43
- Custo exergético unitario médio 1 2,60 2,97 3,52
CO, global [gCO,/MJ produtos] 135,6 131,4 256,8
Producdo de etanol [L/TC] 82,7 106,3 58,1
Eletricidade excedente [kWh/TC] 62,8 45,7 2149
" Eficiencia exergética 2 [%] 4467 6329 69,15
- indice de renovabilidade 2 1,02 1,20 1,86
- Custo exergético unitario médio 2 2,24 1,58 1,45

Fonte: Elaborado pelo autor.

Quando adotada a defini¢do de rendimento exergético associada ao indice 1, observa-se que a
rota convencional otimizada apresentou o melhor indicador em termos da eficiéncia
exergética dos processos, por conseguinte o seu custo unitario medio em base exergética foi o

menor dentre as plataformas avaliadas.

Ao passo que a rota bioquimica foi o sistema mais importante na produgéo de etanol, devido a
integracdo de rota de producéo de etanol 1G com a unidade de 2G, ainda nota-se que esta
tecnologia possui as menores taxas de emissdes globais de CO,, sendo a configuracdo com

melhor desempenho no tocante ao impacto ambiental.
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Além disso, a rota termoquimica apresentou a configuracdo mais relevante quando a geracéo
de eletricidade foi o objeto de analise, a custa de atingir o maior impacto ambiental das rotas

tecnoldgicas.

Observa-se um comportamento oposto quando empregada a expressdo exergética integrada ao
indice 2. Nota-se da Tab. 6.3, que a partir dessa definicdo do rendimento a Rota 3 seria a
configuracdo mais relevante no tocante da eficiéncia exergética e o custo exergético unitario,
dentre os sistemas estudos. Ainda esta tabela sintetiza os resultados do indice Exergético de

Renovabilidade para as duas variantes discutidas neste item.
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7. CONCLUSOES E PERSPECTIVAS

De acordo com os resultados relativos a eficiéncia exergética dos processos, verifica-se que as
reacOes quimicas envolvidas nas etapas de hidrélise, fermentacdo e combustdo representam as
principais causas de irreversibilidades, destruicdo de exergia, na producéo de etanol e geracao

de eletricidade utilizando o bagaco e a palha da cana-de-acUcar como insumo energético.

Na avaliacdo global das tecnologias estudas, a rota convencional otimizada (Rota 1)
apresentou a maxima eficiéncia exergetica dos processos, por conseguinte 0 menor custo
exergético unitario médio como consequéncia de uma reducdo do consumo de vapor e ao
procedimento de integracdo energética, permitindo que uma maior quantidade de bagaco
fosse destinada para outros fins de conversao.

Em termos da analise envolvendo a integracdo dos processos constatou-se que a producéo de
etanol de segunda geracdo (Rota 2) via hidrélise enzimatica, vinculada ao processo
convencional permitiu atingir a maior taxa de produgdo de etanol sobre as outras
configuracBes. No entanto, a analise econémica mostrou que este processo de 2G (plataforma
bioquimica) tem o maior custo de capital em comparacdo com as rotas tecnolégicas estudas e
ainda situou-se como a configuracdo mais sustentavel apresentando as menores taxas de
emissdes globais de CO, (131,45 gCO,/MJ produtos).

Em relacdo aos resultados obtidos nas etapas do sistema de gaseificacdo (Rota 3), foi
realizada a comparacao de duas tecnologias de gaseificacdo, EF e CFB, indicando ao processo
de gaseificacdo do tipo leito arrastado (EF) como a op¢do mais relevante em funcdo da
eficiéncia exergética dos processos. De fato, utilizando o gaseificador EF e via integracdo de
processos é possivel reduzir a necessidade de energia térmica da biorrefinaria. Merece ser
destacado que na avaliacdo global da rota termoquimica apresentou-se a maior taxa de
geracdo de energia elétrica excedente 214,98 KWh/TC, a custa de atingir 0 maior impacto

ambiental das rotas tecnolégicas.
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Sugestdes para trabalhos futuros

Para uma possivel continuidade desta tese, algumas propostas para trabalhos futuros podem

ser recomendadas:

= Modelagem do processo convencional de producdo de etanol 1G e integrado ao
processo de hidrdlise, avaliando a introducdo de possiveis melhorias no processo de
fermentacdo e destilacdo (fermentacdo extrativa a vacuo ou desidratacdo por
membranas) que visem diminuir o consumo energético e maximizar a producgdo de

etanol.

= Anadlise da diversificacdo de produtos oferecidos pelas usinas sucroalcooleiras (Rota
Alcoolquimica de uma biorrefinaria de cana-de-agucar), em funcdo da eficiéncia de
conversdo em base exergética, e 0 impacto na viabilidade econémica do processo de

producdo de etanol e/ou subprodutos.

= Implementacdo da tecnologia de hidrolise-sacarificagdo e fermentacdo simultaneas

como uma variavel na avaliacdo da rota 2.

= Anadlise exergo-econdmica das rotas tecnoldgicas adotadas visando obter 0s custos

exergeéticos unitarios dos fluxos envolvidos.

= Aplicacdo de ferramentas de otimizacdo multi-objetivo a fim de avaliar técnica

econbmica e ambientalmente todos 0s processos estudados nesta pesquisa.

= Auvaliar o recolhimento da palha de cana em todas as configuracgdes para viabilizar a

producdo de etanol e a geracdo de eletricidade no periodo da safra e entressafra.

= Anélise detalhada do consumo da 4gua e proposicao de circuitos que permitam o redso

deste recurso nas diversas configuragoes.
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APENDICE A. MAXIMA RECUPERACAO DE ENERGIA PARA
PROCESSOS DE PRE-TRATAMENTO DA BIOMASSA.

Nesta secdo, sdo apresentados os resultados da integracdo de processos para 0s métodos de
pré-tratamento da biomassa visando determinar o0 minimo de energia requerida (MER) nas
configuracOes. Este pardmetro representa o melhor aproveitamento da energia (recuperagéo
maxima possivel) em uma rede de trocador de calor para um determinado valor de ATmim.
As especificacBes utilizadas para a simulacdo dos métodos de pré-tratamento sdo encontradas
em Silva e Oliveira Jr. (2014).

A principio, os fluxos quentes e frios dos processos junto a entalpia correspondente e perfis de
temperatura sdo identificados. As correntes quentes sédo por definicdo fluxos que requerem

resfriamento enquanto correntes frias sdo fluxos que requerem aguecimento.

Posteriormente, os fluxos sdo utilizados para construir a cascata de calor, que pode ser
representada graficamente pela Curva Composta e Grande Curva Composta do processo, em
termos do perfil de temperatura e entalpia, como ilustrado na analise dos métodos de pré-
tratamento da Fig. A.1 a Fig. A.3.

A curva composta “quente” ¢ obtida agregando o calor dos diferentes fluxos quentes no
mesmo intervalo de temperatura e, por conseguinte, representa o calor disponivel do processo.
Equivalentemente, a curva composta “fria” ¢ composta por todos os fluxos frios e, por

conseguinte, representa a necessidade de calor.

A transferéncia de calor pode ocorrer somente se a diferenca de temperatura entre as curvas
compostas ¢ maior que o conjunto ATmin. A grande curva composta mostra o calor liquido
trocado por intervalo de temperatura e € obtida pela subtracdo entre a curva composta quente
e a curva composta fria. Esta representacdo grafica &€ especialmente Util para exibir a

integracdo de certas unidades, em particular, para uma rede de vapor com o resto do processo.
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Fig. A.1 e Fig. A.3 mostraram a curva composta e a grande curva composta para 0s pré-
tratamentos estudados de LHW e SE, respectivamente. Observa-se que ambas as curvas tém
ponto de pinch semelhante a temperatura em torno de 94 °C. Por ultimo, a abordagem MER
da configuragdo envolvendo o pré-tratamento combinado dos métodos LHW e SE foi de 115
°C (ponto de pinch), tal como apresentado na Fig. A.l. Adicionalmente, os parametros
adoptados na determinacdo do MER para cada pré-tratamento serd apresentada da Tab. A.1 &
Tab. A.3. Destaca-se que 0 método Organosolv néo foi considerado na anélise devido ao seu

baixo potencial de integracdo térmica.

Figura A.1 - MER - Exploséo a vapor (SE).
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Tabela A.1 - Parametros MER - Explosao a vapor (SE).

Stream
Unit Tin Tout Q Stream
Name
[°C] [°C] [kw]

PRET-SE HE1 25,3 189,9 5348.76 cold
PRET-SE HE2 189,9 189,9 15405.11 cold
PRET-SE HE3 189,9 190 1.405 cold
PRET-SE HE4 99,1 25 18406.65 hot
PRET-SE HE5 99,1 25 6019.52 hot

Fonte: Elaborado pelo autor.

Figura A.2 - MER - LHW.
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Fonte: Elaborado pelo autor.

Tabela A.2 - Pardmetros MER - Agua quente pressurizada (LHW).

Stream
Unit Tin Tout Q Stream

Name

[°C] [°C] (kw]

PRET-SE HE1 25,3 189,9 5348.76 cold
PRET-SE HE2 189,9 189,9 15405.11 cold
PRET-SE HE3 189,9 190 1.405 cold
PRET-SE HE4 99,1 25 18406.65 hot
PRET-SE HE5 99,1 25 6019.52 hot

Fonte: Elaborado pelo autor.
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Figura A.3 - MER — Pré-tratamento combinado entre SE e LHW.
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Tabela A.3 - Parametros MER - Pré-tratamento combinado entre SE e LHW.

Unit Stream Name Tin Tout Q Stream
[°Cl] [°Cl] [kw]
PRET-SE_LHW HE1 25,3 189,9 5348.76  cold
PRET-SE_LHW HE2 189,9 189,9 15405.11 cold
PRET-SE_LHW HE3 189,9 190 1.40 cold
PRET-SE_LHW HE4 120,3 25 68858.93  hot
PRET-SE_LHW HES 120,3 25 2088.02  hot
PRET-SE_LHW HE6 31,9 190 41235.51 cold
PRET-SE_LHW HE7 26,4 265,2 5240.46  cold
PRET-SE_LHW HE8 265,2 265 5.4175 hot

Fonte: Elaborado pelo autor.
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APENDICE B. DETERMINACAO DO MINIMO DE ENERGIA
REQUERIDA NAS ROTAS TECNOLOGICAS.

Tabela B.1 - Pardametros MER — Rota 1.

Tin Tin Tout Tout Q Stream  Tin Tout

Unit  Stream Name [°C] [K] [°C] [K] [kw] 1-To/T 1-To/T
TRATCAL HE1 34,2 307,35 105 378,15 44104,44 cold 0,111 0,278
TRATCAL HE2 115,8 388,95 115 388,15 44302,47 hot 0,298 0,296
COGERA HE3 127,4 400,55 102 375,15 6762,39 hot 0,318 0,272
COGERA ECO1 275,69 548,84 197,78 470,93 14432,66 hot 0,502 0,42
COGERA ECO2 24 297,15 25 298,15 14432,66 cold 0,081 0,084
COGERA PRE1 356,45 629,6 275,69 548,84 15285,65 hot 0,566 0,502
COGERA PRE2 29 302,15 150 423,15 15285,65 cold 0,096 0,354
COGERA EVA1l 994,9 1268,05 356,45 629,6 132953,8 hot 0,785 0,566
COGERA EVA2 25 298,15 26 299,15 132953,8 cold 0,084 0,087
COGERA SUP1 1164,96 1438,11 994,9 1268,05 38289,55 hot 0,81 0,785
COGERA SUP2 285,81 558,96 480 753,15 38289,55 cold 0,511 0,637
EVAP EVAH1h 127,42 400,57 127,42 400,57 49746,93 hot 0,318 0,318
EVAP EVAH1c 98,05 371,2 116,06 389,21 49746,93 cold 0,264 0,298
EVAP EVAH2h 116,069 389,219 115,02 388,17 3265,95 hot 0,298 0,296
EVAP EVAH2c 108,33 381,48 108,5 381,65 3265,95 cold 0,284 0,284
EVAP EVAH3h 108,5 381,65 107,31 380,46 3742,11 hot 0,284 0,282
EVAP EVAH3c 98,76 371,91 99,05 372,2 3742,11 cold 0,266 0,266
EVAP EVAH4h 99,05 372,2 97,61 370,76  4268,03 hot 0,266 0,263
EVAP EVAH4c 84,57 357,72 85,13 358,28 4268,03 cold 0,236 0,238
EVAP EVAH5h 85,13 358,28 83,2 356,35 4925,37 hot 0,238 0,233
EVAP EVAH5c 57,05 330,2 58,56 331,71 4925,37 cold 0,173 0,177
EVAP AQEST 95,7 368,85 130 403,15 14815,79 cold 0,259 0,322
EVAP REEST 130 403,15 32 305,15 41783,98 hot 0,322 0,105
FERM TCFER 28 301,15 39,5 312,65 12416,57 cold 0,093 0,126
DEST HE4h 84,93 358,08 35 308,15 20189,11 hot 0,237 0,114
DEST HE4c 30 303,15 48,45 321,6 20189,11 cold 0,099 0,151
DEST HESh 81,64 354,79 81,63 354,78 16345,1 hot 0,23 0,23
DEST HE5c 31,22 304,37 60 333,15 16345,1 cold 0,103 0,18
DEST HE6h 81,63 354,78 81,62 354,77 10050,87 hot 0,23 0,23
DEST HE6c 30 303,15 49,99 323,14 10050,87 cold 0,099 0,155
DEST HE7h 109,32 382,47 75,29 348,44 17981,63 hot 0,286 0,216
DEST HE7c 60 333,15 90 363,15 17981,63 cold 0,18 0,248
DESID CCEX 30 303,15 50 323,15 7575,46 cold 0,099 0,155
DESID RAEAC 78,3 351,45 35 308,15 8800,78 hot 0,223 0,114
DESID CCRE 30 303,15 50 323,15 1229,23 cold 0,099 0,155
DESID RESFh 149,59 422,74 90 363,15 910,53 hot 0,354 0,248
DESID RESFc 30 303,15 50 323,15 910,53 cold 0,099 0,155

Fonte: Elaborado pelo autor.




Tabela B.2 - Parametros MER — Rota 2.
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Tin Tin Tout Tout Q Stream  Tin Tout

Unit Stream Name [°C] [K] [°C] [K] [kw] 1-To/T 1-To/T
TRATCAL HE1 34,2 307,35 105 378,15 44104,44 cold 0,111 0,278
TRATCAL HE2 115,8 388,95 115 388,15 44302,47 hot 0,298 0,296
COGERA HE3 127,4 400,55 102 375,15 6762,39 hot 0,318 0,272
COGERA ECO1 275,69 548,84 197,78 470,93 14432,66 hot 0,502 0,42
COGERA ECO2 24 297,15 25 298,15 14432,66 cold 0,081 0,084
COGERA PRE1 356,45 629,6 275,69 548,84 15285,65 hot 0,566 0,502
COGERA PRE2 29 302,15 150 423,15 15285,65 cold 0,096 0,354
COGERA EVAl 994,9 1268,05 356,45 629,6 132953,8 hot 0,785 0,566
COGERA EVA2 25 298,15 26 299,15 132953,8 ~cold 0,084 0,087
COGERA SUP1 1164,96 1438,11 994,9 1268,05 38289,55 hot 0,81 0,785
COGERA SUP2 285,81 558,96 480 753,15 38289,55 <cold 0,511 0,637
FERM TCFER 28 301,15 39,5 312,65 12416,57 <cold 0,093 0,126
DEST HE4h 84,93 358,08 35 308,15 20189,11 hot 0,237 0,114
DEST HE4c 30 303,15 48,45 321,6 20189,11 cold 0,099 0,151
DEST HE5h 81,64 354,79 81,63 354,78 16345,1 hot 0,23 0,23
DEST HES5c 31,22 304,37 60 333,15 16345,1 cold 0,103 0,18
DEST HE6h 81,63 354,78 81,62 354,77 10050,87 hot 0,23 0,23
DEST HE6c 30 303,15 49,99 323,14 10050,87 <cold 0,099 0,155
DEST HE7h 109,32 382,47 75,29 348,44 17981,63 hot 0,286 0,216
DEST HE7c 60 333,15 90 363,15 17981,63 cold 0,18 0,248
DESID CCEX 30 303,15 50 323,15 7575,46 cold 0,099 0,155
DESID RAEAC 78,3 351,45 35 308,15 8800,78 hot 0,223 0,114
DESID CCRE 30 303,15 50 323,15 1229,23 cold 0,099 0,155
DESID RESFh 149,59 422,74 90 363,15 910,53 hot 0,354 0,248
DESID RESFc 30 303,15 50 323,15 910,53 cold 0,099 0,155
EVAPCALD HE10 115 388,15 35 308,15 9025,06 hot 0,296 0,114
EVAPCALD HE11 115 388,15 115 388,15 59081,15 <cold 0,296 0,296
EVAPCALD HE12 116 389,15 115 388,15 642,37 hot 0,298 0,296
EVAPCALD HE20 107 380,15 35 308,15 2265,02 hot 0,281 0,114
EVAPCALD HE21 107 380,15 107 380,15 16580,62 cold 0,281 0,281
EVAPCALD HE22 108 381,15 107 380,15 166,52 hot 0,283 0,281
EVAPCALD HE30 98 371,15 35 308,15 2107,83 hot 0,264 0,114
EVAPCALD HE31 98 371,15 98 371,15 16764,75 cold 0,264 0,264
EVAPCALD HE32 99 372,15 98 371,15 1449,04 hot 0,266 0,264
EVAPCALD HE40 83 356,15 35 308,15 1539,43 hot 0,233 0,114
EVAPCALD HE41 83 356,15 83 356,15 17428,26 cold 0,233 0,233
EVAPCALD HE42 85 358,15 83 356,15 148,815 hot 0,237 0,233
EVAPCALD HE50h 55,29 328,44 35 308,15 639,27 hot 0,168 0,114
EVAPCALD HE50c 25 298,15 25,55 298,7 639,27 cold 0,084 0,086
EVAPCALD HE51h 55,3 328,45 55,29 328,44 17738,66 hot 0,168 0,168
EVAPCALD HE51c 25 298,15 40,27 313,42 17738,66 cold 0,084 0,128
EVAPCALD HE52 61 334,15 55 328,15 172,17 hot 0,183 0,168
EVAPCALD HE60h 158,83 431,98 158,82 431,97 11573,36 hot 0,368 0,368
EVAPCALD HE60c 95,82 368,97 130 403,15 11573,36 cold 0,26 0,322
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EVAPCALD
EVAPCALD
EVAPCALD
EVAPCALD
EVAPCALD
EVAPCALD
EVAPCALD
EVAPCALD
EVAPCALD
EVAPCALD
EVAPCALD
EVAPCALD
EVAPCALD
EVAPHYD
EVAPHYD
EVAPHYD
EVAPHYD
EVAPHYD
EVAPHYD
EVAPHYD
EVAPHYD
EVAPHYD
EVAPHYD
EVAPHYD
EVAPHYD
EVAPHYD
EVAPHYD
EVAPHYD
EVAPHYD
EVAPHYD
EVAPHYD
EVAPHYD
EVAPHYD
EVAPHYD
EVAPHYD
EVAPHYD
EVAPHYD

HE70h
HE70c
HE80
EVAH1h
EVAH1c
EVAH2h
EVAH2c
EVAH3h
EVAH3c
EVAH4h
EVAH4c
EVAH5h
EVAH5c
HE101h
HE101c
HE111
HE121
HE202h
HE202c
HE212
HE222
HE303h
HE303c
HE313
HE323
HE404h
HE404c
HE414
HE424
EVAH11lh
EVAH11c
EVAH21h
EVAH21c
EVAH31h
EVAH31c
EVAH41h
EVAH41c

130
12
99

200

115,36
200
107,9
200
98,33
200
84,16
200
56,83
116,95
25
116,94
117,22
107,31
25
107,29
107,6
97,61
25

97,6
98

83,2
25

83,2

83,72
127,44
40,02
128
107,55
128
97,88
128
83,56

403,15
285,15
372,15
473,15
388,51
473,15
381,05
473,15
371,48
473,15
357,31
473,15
329,98
390,1
298,15
390,09
390,37
380,46
298,15
380,44
380,75
370,76
298,15
370,75
371,15
356,35
298,15
356,35
356,87
400,59
313,17
401,15
380,7
401,15
371,03
401,15
356,71

32
77,16
115
133,52
115,63
133,59
108,06
133,59
98,64
133,59
84,89
133,59
60,55
35
44,66
116,95
116,94
35
25,17
107,32
107,29
35
25,19
97,62
97,6
35
25,97
83,2
83,2
127,42
117,21
127,48
107,6
127,48
98
127,48
83,72

305,15
350,31
388,15
406,67
388,78
406,74
381,21
406,74
371,79
406,74
358,04
406,74
333,7
308,15
317,81
390,1
390,09
308,15
298,32
380,47
380,44
308,15
298,34
370,77
370,75
308,15
299,12
356,35
356,35
400,57
390,36
400,63
380,75
400,63
371,15
400,63
356,87

32652,85
32652,85
4470,18
59726,97
59726,97
15495,77
15495,77
16956,99
16956,99
16219,33
16219,33
16247,26
16247,26
22826,43
22826,43
145509
1573,38
1941,15
1941,15
14208,83
137,07
2290,12
2290,12
19605,31
170,62
1356,83
1356,83
15358,45
116,28
178614,8
178614,8
13065,73
13065,73
18755,42
18755,42
14495,67
14495,67

hot
cold
cold
hot
cold
hot
cold
hot
cold
hot
cold
hot
cold
hot
cold
cold
hot
hot
cold
cold
hot
hot
cold
cold
hot
hot
cold
cold
hot
hot
cold
hot
cold
hot
cold
hot
cold

0,322
0,042
0,266
0,423
0,297
0,423
0,283
0,423
0,265
0,423
0,236
0,423
0,172
0,3
0,084
0,3
0,3
0,282
0,084
0,282
0,283
0,263
0,084
0,263
0,264
0,233
0,084
0,233
0,235
0,318
0,128
0,319
0,283
0,319
0,264
0,319
0,234

0,105
0,22
0,296
0,328
0,297
0,328
0,283
0,328
0,265
0,328
0,237
0,328
0,181
0,114
0,141
0,3
0,3
0,114
0,084
0,282
0,282
0,114
0,084
0,263
0,263
0,114
0,087
0,233
0,233
0,318
0,3
0,318
0,283
0,318
0,264
0,318
0,235

Fonte: Elaborado pelo autor.




Tabela B.3 - Pardmetros MER — Rota 3.
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Unit Stream Name Tin Tin Tout Tout Q Stream Tin Tout
[°C] [K] [°C] [K] [kw] 1-To/T 1-To/T
dryer PRLAN 127,41 400,56 127,41 400,56 7392,61 hot 0,31808 0,31808
dryer PRLAC 25 298,15 80 353,15 7392,61 cold 0,08385 0,226533
dryer HX4h 68,22 341,37 35 308,15 2193,29 hot 0,199842 0,113581
dryer HX4c 25 298,15 25,188 298,338 2193,29 cold 0,08385 0,084428
gasifier  HE1 25 298,15 175 448,15 15101,43 cold 0,08385 0,390494
gasifier  HE2 1000 1273,15 25 298,15 347,25 hot 0,785453 0,08385
gasifier COND 1000 1273,15 37 310,15 35761,91 hot 0,785453 0,119297
gasifier  HE3 37 310,15 25 298,15 248,16 hot 0,119297 0,08385
gasifier HE4 37 310,15 25 298,15 183,39 hot 0,119297 0,08385
CC B4h 571,88 845,03 193,72 466,87 169042,8 hot 0,676757 0,414933
CcC B4c 48,49 321,64 300 573,15 169042,8 cold 0,150759 0,523423
CC B6h 224 497,15 46 319,15 1609285 hot 0,450568 0,144133
CcC2 BOILER 46 319,15 215 488,15 2602,37 cold 0,144133 0,440438
cc2 CONDNSR 46 319,15 46 319,15 1807,61 cold 0,144133 0,144133

Fonte: Elaborado pelo autor.




197

APENDICE C. FLUXOS CONSIDERADOS NA  ANALISE
EXERGETICA DO GASEIFICADOR LEITO ARRASTADO

Neste apéndice sdo apresentados os resultados envolvendo o projeto do gaseificador leito
arrastado-EF utilizando o bagaco e a palha da cana como insumo energético, caso 7 e caso 8,
respectivamente. Na simulacdo destes estudos de caso da Rota Termoquimica 2G foi

empregado o programa computacional (Vali®).

Nesse contexto, a Tab. C.1 ilustra a caracterizacdo dos fluxos considerados na analise
exergética do gaseificador EF quando empregado o bagaco da cana como combustivel.
Enquanto que na Tab. C.2 apresentam-se os fluxos envolvidos na andlise exergética deste tipo

de gaseificador, quando considerado a palha da cana como fonte energética.
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APENDICE D. OTIMIZACAO MULTI-OBJETIVO: PLATAFORMA
OSMOSE.

Com o objetivo de definir as configuracbes Otimas das rotas tecnologicas propostas a
plataforma Osmose foi considerada na anélise destes sistemas, adotando a metodologia de
otimizacdo apresentada na Cap. 4. Nota-se que para a aplicacdo da otimizacdo multi-objetivo
(MOO) foi utilizada como ferramenta matematica Matlab, permitindo a solucdo do algoritmo

evolutivo na versdo desta plataforma desenvolvida na linguagem de programacéo Lua.

Neste apéndice sdo ilustrados os resultados da avaliacdo da rota termoquimica envolvendo a
sua avaliacdo global por meio das tecnologias de gaseificacdo Leito Fluidizado Circulante-

CFB e Leito Arrastado-EF (Caso 3 e Caso 4), utilizado o bagaco da cana como insumo.

Na otimizacdo multi-objetivo da rota termoquimica nestas configuragcbes, uma populacdo
inicial de 100 casos foi adotada com um numero maximo de 1000 iteracbes. Assim, a
populacdo final representada nas curvas de Pareto compde-se de cerca de 70 pontos para

ambas as funcdes objetivo, eficiéncia exergética e custo de investimento.

Ainda, com o intuito de determinar os parametros 6timos destas configuracdes avaliadas
foram definidas variaveis as decisdo para cada tecnologia. Nesse sentido, na Tab. C.1 serdo
apresentados ditos parametros. Descata-se que na determinacdo dos custos de investimento

dos equipamentos das rotas foram adotadas as premissas apresentadas na Tab. C.2

Tabela C.1 —Parametros de analise adotados na avaliagdo da Rota 2G-Termoquimica.

Variaveis de estado Faixas consideradas
CFB EF

SB 02-0,8

ER 01-05

Temperatura de gaseificagdo (C) 700 - 900

Pressdo do vapor vivo (MPa) 6,510

Fonte: Elaborado pelo autor.
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Tabela C.2 —Principais parametros utilizados na determinacéo dos custos de investimento.

Dados Valor Unidades
Tempo de vida do projeto 20 |anos
Construcéo e inicio 2 anos
Taxa de juros 10 |[%ano
Operacéo do processo (safra) 200 |dias/ano

Rota termoquimica - Gaseificador de Leito Fluidizado Circulante

Fonte: Adaptado de Albarelli et al. (2015b).

Na Fig. D.1 é apresentada a otimizacdo multi-objetivo da rota termoquimica global utilizando

o gaseficador CFB no sistema de gaseificacdo. Esta figura representa a fronteira de Pareto,

indicando o conjunto de solugdes Pareto-6timo dos objetivos definidos.

Eficiencia exergética
(%)

Figura D.1 — Otimizacdo multi-objetivo da rota 3-gaseificador CFB.

30

20

10

Fronteira de Pareto

330 335 340 345

custo de investimento (MUSD)

Fonte: Elaborado pelo autor.
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Rota termoquimica - Gaseificador de Leito Arrastado
Analogamente a anterior analise, na Fig. D.2 apresentam-se 0s resultados da otimizacéo
multi-objetivo desta rota adotando o sistema de gaseificacdo EF na avaliagdo global. Note-se

a partir desta figura 0 mapeamento do conjunto 6timo de Pareto no espaco das funcGes

objetivo definidas para o problema em questao.

Figura D.2 - Otimizacdo multi-objetivo da rota 3-gaseificador EF..

Fronteira de Pareto

3
z @
[=)]
@
X ~— 35
U L * * e .
- . * e > S
= 30 + * ¢ * *
<)
W L R AN 3 .
& .o *p% ¢
L 25 maﬁ o ¢ * .
*
20
1 1 1 |
340 345 350 355 350

custo de investimento (MUSD)

Fonte: Elaborado pelo autor.
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APENDICE E. EXPRESSOES DE RENDIMENTO EXERGETICO.

Unidade de limpeza, extracdo e preparo (moagem):

Bcaldo + Bbagago

"8 B B @

cana H20-emb + Be— prepext e—moagem

Sendo Be-moagem € Be-prepexs @ €NErgia mecanica consumida para acionamento e a eletricidade

consumida nesta etapa.

Unidade do tratamento do caldo (clarificacdo):

BclO
+B

n= +B...+B )

H20 CaO e—trat

B

caldo

+B

bagacilho

Unidade da concentracdo do caldo (evaporacdo):
B,..+B

X30 condensado
3)
BClO + ButiIidadeZ.S + Bcond1.69 + Be—evap

]’]:

Bxso representa o fluxo exergético da corrente X30, brix do mosto final para fermentacédo e
Bcio caldo clarificado. Beevap denota a eletricidade consumida nesta etapa, Builidade2s @
utilidade a 2,5 bar, e Bcong1.60 0 coOndensado a 1,69 bar da sangria de vapor vegetal.

Unidade de preparo do mosto e fermentacio:
B

vinho

4
BX30 + BH 20 + Butilidadee + BNH3 + BH2504 + B ( )

e— ferm

T’l:

A exergia da amonia (Bnnz) simula os nutrientes requeridos nesta etapa. Ainda Buasos,

representa a exergia do acido sulfdrico.
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Unidade de destilacdo e desidratacdo:

B

ETANOL
n= ®)
Bvinho + BH 20 + Butilidades + BMEG + Be—ferm

Sendo BeranoL a exergia do etanol anidro e Byeg a exergia do C,HgO, (monoetileno glicol).

Unidade de cogeracdo:

B B

ELETRICIDADE + BVAPOR — Pconsumo
(6)

B +B,,0+B

Tl:

bagaco condensados

Bconsumo denota a eletricidade consumida nas etapas do processo.

Por fim, as expressdes consideradas na avaliacdo da eficiéncia exergética global das rotas

tecnologicas sdo:

BETANOL + BEIetricidade (7)

N =

BCANA + BPALHA

_ BETANOL + BEletricidade + Bsubprodutos
n, = (8)

BCANA + BPALHA - BBaga(;o

Onde Beletricidade © Bbagaco COrrespondem as suas parcelas excedentes.
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