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A intensificacdo das mudangas climaticas e de outros fenémenos associados a
crescente poluicdo do planeta vém cada vez mais evidenciando a necessidade
de fontes de energia menos prejudiciais ao meio ambiente. Existe atualmente
uma forte tendéncia da substituicdo de fontes de energias ndo renovaveis e
altamente poluentes, como os derivados de petréleo, por fontes renovaveis, a
partir do uso de biomassa, por exemplo. A cana-de-agUcar € uma biomassa
amplamente utilizada para a producéo de etanol no Brasil, fazendo com que o
pais seja 0 segundo maior produtor de etanol do mundo. A Politica Nacional
de Biocombustiveis (RenovaBio), instituida em 2017, tem por objetivo
principal incentivar a producédo de etanol, estimulando a competicdo entre as
usinas e, em longo prazo, reduzir as emissdes de CO> e descarbonizar a matriz
energética brasileira. Este trabalho tem por objetivo simular as etapas de
fermentacao e destilagdo do processo de producdo de etanol a partir do caldo
de cana, considerando tanto a rota convencional quanto tecnologias
alternativas, e compara-las por meio de uma andlise econdmica. Nas
simulacdes, considerou-se a taxa de crescimento de leveduras no fermentador
através da criacdo de um pseudocomponente solido. Para a fermentacéo, foram
simuladas a rota convencional, a Fermentacdo em Baixa Temperatura e a
Fermentacdo com Extracdo a Vacuo. Ja para a destilacdo, alem do processo
convencional, foi analisada também a Destilagdo Duplo Efeito. Foi concluido
que os processos de Fermentacdo em Baixa Temperatura + Destilacdo
Convencional e Fermentacdo com Extracdo a Vacuo + Destilacdo Duplo
Efeito se mostram economicamente vantajosos em relagdo ao convencional,
com obtencdo de lucro liquido anual até 31,6% maior, evidenciando a
possibilidade de se obter um processo mais eficiente e rentavel através da
implementacdo destas tecnologias alternativas.
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The intensification of climate change and other phenomena associated with
the growing pollution of the planet have increasingly highlighted the need for
energy sources that are less harmful to the environment. There is currently a
strong trend towards the substitution of non-renewable and highly polluting
energy sources, such as petroleum derivatives, by renewable sources, from the
use of biomass, for example. Sugarcane is a widely used biomass for ethanol
production in Brazil, making the country the second largest ethanol producer
in the world. The National Biofuels Policy (RenovaBio), instituted in 2017,
has the main objective of encouraging ethanol production, stimulating
competition between plants and, in the long term, reducing CO, emissions and
decarbonizing the Brazilian energy matrix. This work aims to simulate the
fermentation and distillation stages of the process of ethanol production from
sugarcane juice, considering both the conventional route and alternative
technologies, and compare them through an economic analysis. In the
simulations, the yeast growth rate in the fermenter was considered through the
creation of a solid pseudocomponent. For fermentation, the conventional
route, Low Temperature Fermentation and Vacuum Extraction Fermentation
were simulated. For distillation, besides the conventional process, Double
Effect Distillation was also analyzed. It was concluded that the processes of
Low Temperature Fermentation + Conventional Distillation and Vacuum
Extractive Fermentation + Double Effect Distillation are economically
advantageous when compared to the conventional one, with annual net profit
up to 31.6% higher, showing the possibility of obtaining a more efficient and
profitable process through the implementation of these alternative
technologies.
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CAPITULO 1 - INTRODUCAO

Com a intensificacdo das mudangas climaticas e de outros fendémenos
relacionados a crescente poluicdo do meio ambiente, ha uma tendéncia de que fontes
de combustiveis ndo renovaveis e altamente poluentes, como o0 petréleo e seus
derivados, sejam cada vez menos utilizadas. Para que isso seja possivel, é necessario
o investimento em tecnologias de geracao de energia renovavel, visando a obtencao de
rotas cada vez mais eficientes e fontes variadas de biomassa, o0 que resultara na
mitigacdo da emissdo de CO:2 e, consequentemente, em um menor impacto ambiental
(DIAS et al., 2011).

No Brasil, apesar de o plantio da cana-de-acUcar ser realizado desde o século
XVI, com a finalidade de produzir acucar e exporta-la para a Europa, o etanol vem sendo
produzido em larga escala para utilizacdo como biocombustivel desde os anos 1970,
como consequéncia do programa governamental Proalcool, que visava substituir a
gasolina pelo etanol produzido através da fermentacao do caldo de cana, contornando o
aumento no preco consequente da Crise do Petréleo (FURTADO; SCANDIFFIO;
CORTEZ, 2011). Utilizando a cana-de-aclucar como matéria-prima, o pais se tornou o
maior produtor mundial de etanol e permaneceu nesta posicédo até 2005, quando o0s
Estados Unidos aumentaram sua producao, motivados pelo crescente interesse mundial
no uso deste biocombustivel como aditivo em gasolina (DIAS, 2009).

Apesar da maior parte do etanol ser destinada a utilizacdo como biocombustivel,
0 seu uso como desinfetante ganhou destaque no ano de 2020, devido a pandemia de

Covid-19, trazendo a sua importancia ainda mais ao conhecimento popular.

1.1 O Cenério atual do mercado de biocombustiveis no Brasil

Atualmente, o Brasil e os Estados Unidos juntos sdo responsaveis por
aproximadamente 62 % da producdo mundial de biocombustiveis, sendo este
responsavel por cerca de 38 % do volume mundial e aquele responsavel pelos outros 24
%, conforme evidenciado no grafico da Figura 1.1 (BP, 2020). Com o objetivo de expandir
a producéao de biocombustiveis no Brasil, 0 governo federal instituiu em 2017 uma nova

Politica Nacional de Biocombustiveis, chamada RenovaBio. A iniciativa visa, além de



aumentar a capacidade de producéo de biocombustiveis, estimular a competicdo entre
as usinas, tendo como meta de mais longo prazo a reducédo das emissfes de CO:z e
gradual descarbonizacédo da matriz energética brasileira.

O RenovaBio funciona por meio de dois instrumentos principais: o
estabelecimento de metas nacionais de reducdo de emissGes para a matriz de
combustiveis, definidas para um periodo de 10 anos, e a certificacdo da producao de
biocombustiveis, atribuindo-se notas diferentes para cada unidade produtora (maior sera
a nota para o produtor que produzir maior quantidade de energia liquida com menores
emissdes de CO:2 equivalentes no ciclo de vida). Estes dois pilares sdo conectados
através da criacdo do Crédito de Descarbonizacédo por Biocombustiveis (CBIO), que é
um ativo financeiro negociado em bolsa, emitido pelo produtor do biocombustivel
(RenovaBio, 2018).

Figura 1.1 — Produ¢@o Mundial de Biocombustiveis em 2019
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1.2 A indUstria sucroalcooleira brasileira

O setor sucroalcooleiro brasileiro apresenta algumas caracteristicas préprias que
o diferenciam dos demais paises. Enquanto o padrdo internacional mantém a producéo
agricola da cana separada da atividade industrial, no Brasil a maioria das usinas é
responsavel pelo cultivo de uma proporcdo bastante alta da cana-de-acucar que

processa. Conforme ilustrado na Figura 1.2, na safra de 2015/2016 o volume de cana



pertencente as usinas correspondeu a cerca de dois tercos do total (CONAB,2019). Este

fato se deve a grande area agricultavel do pais e sua tradicao agraria.

Figura 1.2 — Procedéncia da Cana-de-acgUcar Processada nas Usinas na Safra de 2015/2016
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Além disso, a posicdo geografica do Brasil, aliada & sua grande extenséo
territorial, proporciona uma grande diversidade de microclimas que possibilita o cultivo
de cana-de-aglucar em escala econbmica em muitas regibes do pais, em diferentes
periodos de tempo. Na Figura 1.3 é possivel observar os trés tipos de plantio que
ocorrem no Brasil, sendo a Cana de Ano e Cana de Ano e Meio utilizadas na Regido
Centro-Sul, e a Cana de Inverno no Nordeste. Esta caracteristica permite uma melhor
logistica de distribuicdo do etanol combustivel, com baixo custo de movimentacdo do
produto, e garante, ainda que em diferentes quantidades, a producdo de acucar e etanol
por praticamente todos os meses do ano (CONAB, 2019).



Figura 1.3 — Ciclo anual da cana-de-acUcar
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Segundo o levantamento realizado pela Companhia Nacional de Abastecimento
(CONAB) em dezembro de 2020 para o acompanhamento da safra brasileira de cana-
de-acucar — 2020/2021, espera-se um aumento de 3,5 % no volume de cana-de-acucar
em relacdo a safra anterior, 0 que corresponde a producdo de aproximadamente 665
milhdes de toneladas de cana-de-agucar, das quais cerca de 65,6 % sdo provenientes
da Regido Sudeste, conforme ilustrado na Figura 1.4. No entanto, a producéo de etanol
a partir da cana-de-acucar a nesta safra deve ter uma queda de 12,3 % em relacéo a
anterior. Esta reducdo ocorrera devido ao impacto no setor causado pela pandemia da
Covid-19, bem como a forte reducdo nos precos internacionais do petréleo no primeiro
semestre de 2020, que também prejudicou 0 mercado de etanol. Em contrapartida, o
mercado de acucar se mostra favoravel devido a escassez de suprimento mundial e,
portanto, as usinas direcionaram uma parcela maior da cana-de-acglcar para a producao

de acucar em detrimento do etanol.

Figura 1.4 — Distribuicdo da producéo de cana-de-agucar por regido — Safra 20/21
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Conforme observado, a tecnologia de producédo de etanol a partir da cana-de-
acucar ja é amplamente conhecida e utilizada e apresenta grande potencial econémico.
No entanto, existem diversas alternativas para as etapas de fermentacao e destilacao
sendo estudadas, que poderiam proporcionar melhores condigcbes econbmicas ao
processo. Sao algumas destas alternativas que o presente trabalho visa estudar, através
da simulacédo e analise econdmica, para evidenciar o potencial de outras tecnologias na

industria de etanol comparadas a rota convencional.

1.3 Objetivos

Este trabalho tem como objetivo avaliar, por meio de simulacdes no software
Aspen Hysys® v.8.8 e através de andlises economicas, algumas das tecnologias
alternativas existentes para as etapas de fermentacdo e destilacdo da producdo de
etanol a partir do caldo de cana em comparacao a rota convencional. Esta avaliacdo visa
averiguar se é possivel obter um processo mais vantajoso. As alternativas mencionadas
sdo duas rotas de fermentacao, sendo estas a Fermentacdo em Baixa Temperatura e a
Fermentacdo com Extracdo a Vacuo, e uma rota de destilacdo, chamada de Destilacdo
Duplo Efeito. O presente trabalho também prop&e a consideracao da taxa de reproducéo
de leveduras no interior dos fermentadores, por meio da criagdo de um

pseudocomponente sdlido no simulador.



CAPITULO 2 - DESCRICAO DOS PROCESSOS

2.1 Caracterizagdo da matéria-prima

O caldo da cana é composto principalmente por agua e sacarose. No entanto,
sua composicao pode variar de acordo com diversos fatores como a variedade da cana-
de-acucar utilizada, seu estado de maturacao, clima, idade, tipo de solo e adubacdo. Em
geral, a composi¢do quimica do caldo segue as proporc¢des estabelecidas na Tabela 2.1
(DIAS, 2008).

Tabela 2.1 - Composi¢do Média dos Caldos de Cana-de-agulcar

Componente Teor (% em massa)
Agua 75 a 88
Sacarose 10a?21
Acucares redutores 0,3a25
N&o-acUcares organicos 05al5
Né&o-acgucares inorganicos 0,2a0,7
Sélidos totais (brix) 12a23

Fonte: DIAS (2008)

2.2 Processo de producéo industrial

Para compreender melhor as etapas que serdo simuladas, € necessario ter uma
visdo ampla do processo convencional de produgdo como um todo. Como o foco deste
trabalho estd nas etapas de fermentacdo e destilacdo, as demais operacBes serdo
resumidas nos proximos itens, seguindo o estudo feito por Dias (2008). A Figura 2.1
representa um diagrama de blocos com todas as operacdes de uma destilaria autbnoma,
desde a colheita da cana-de-acUcar até a formacao do alcool anidro, com teor de 99,3

% de etanol, considerando se tratar de uma destilaria autbnoma.



Figura 2.1 - Etapas do Processo de Produgédo de Etanol a Partir da Cana-de-aglcar.
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2.2.1Colheita e limpeza da cana

A colheita da cana-de-acucar pode ser realizada tanto de forma manual quanto
mecanizada. No primeiro caso, a queima da cana-de-acucar € necessaria pois as folhas
da planta consistem de laminas que podem ferir os trabalhadores rurais. No caso da
utilizacdo de colhedeiras mecéanicas, a cana-de-acUcar muitas vezes também &
previamente queimada, pois o rendimento do equipamento € menor no caso da colheita
da cana “crua”, além de causar maior desgaste e arraste de terra (DIAS, 2008).

Dependendo do tipo de colheita, a cana-de-acUcar que chega as usinas de
processamento apresenta caracteristicas distintas, o que influencia diretamente no
rendimento do processo de producao do etanol. Como a queima da cana-de-acucar tem
eliminacdo gradual prevista em lei no estado de S&o Paulo, tem havido incentivo a
melhoria nas tecnologias de colheita e transporte da palha, o que deve resultar no seu
melhor aproveitamento, seja para geracéo de energia ou para aumento da producao de
etanol por tonelada de cana-de-acucar (DIAS, 2008).

Além disso, a cana-de-acUcar que chega as usinas contém terra e outras
impurezas que podem prejudicar 0 processo, e por este motivo € necessario realizar uma
etapa de limpeza. O processo mais usual consiste de um sistema de lavagem com agua
em circuito fechado em que esta é utilizada para remover a terra e, ap0s passar por
decantagdo dos solidos, € utilizada novamente para o mesmo fim. No entanto, a
utilizacdo de agua nesta etapa apresenta a desvantagem de causar perdas

consideraveis de acgucares da cana-de-agucar, e para evitar que isso ocorra deve ser



considerado um sistema de limpeza a seco. Exemplos de operacfes que podem ser
utilizadas sé@o o uso de ventiladores para remocao de particulas vegetais, separadores
ou mesas com fundo perfurado em que a cana-de-agUcar sera revolvida (DIAS, 2008).
Em seguida, a cana-de-agucar passa pelos niveladores, que consistem em uma
série de facas giratérias, e entdo pelos desfibradores - martelos giratorios que esmagam
a cana-de-acucar para facilitar a extracdo dos acgucares. O uso de um eletroima é feito

para remover possiveis particulas metalicas ali presentes (ALBARELLI, 2013).

2.2.2 Extragdo dos agucares

No Brasil, o processo de extracao é majoritariamente feito por meio de moendas.
Normalmente duas moendas séo utilizadas para evitar interrup¢cdes no processo devido
a paradas, cada uma delas com quatro a sete ternos. Na moenda, a cana-de-acucar
desfibrada passa por rolos e é comprimida a pressfes elevadas, 0 que promove a
liberacédo do caldo de dentro das células da cana-de-acucar. No ultimo terno é utilizada
agua de embebicéo proveniente do condensado dos evaporadores, com o objetivo de
aumentar a extracdo dos acUcares. A agua proveniente de cada terno, por sua vez, &
alimentada ao terno anterior até o segundo terno, constituindo um sistema de embebicao
composta (FONSECA, 2014).

Outra forma possivel de realizar a extracéo € a utilizacdo de difusores por meio
da lixiviagdo em contracorrente com agua quente, seguido de um ou dois ternos para a
retirada da agua e acguUcares carregados, ja que o bagaco proveniente dos difusores
apresenta umidade relativamente alta (DIAS, 2008).

Apesar de requerer um preparo mais rigoroso da cana-de-acucar, a difusdo
apresenta vantagens sobre o uso de moendas, como menor consumo de poténcia e
menor indice de contaminacao. Ainda assim, as moendas predominam no Brasil, devido
ao conservadorismo do setor e a possibilidade de investimento gradual, com a compra
inicial de apenas quatro ternos (DIAS, 2008).

O bagaco obtido pode ser queimado para gerar energia para 0 processo ou ainda

utilizado para aumentar a producéo de etanol, apos passar por uma hidrélise.



2.2.3 Tratamento fisico-quimico do caldo

Com a finalidade de recuperar a sacarose obtida na extracdo de forma adequada
ao andamento do processo de fermentacdo, o caldo passa primeiramente por um
tratamento fisico, com a utilizacao de peneiras e hidrociclones para a remoc¢éao de soélidos
insoltveis (FONSECA, 2014).

Em seguida, o tratamento quimico ao qual o caldo € submetido visa, além da
correcdo do pH para a faixa de 7,0 a 7,2, a coagulacdo e floculacado de sdlidos para
remocdo através de decantagdo. Primeiramente adiciona-se é&cido fosférico, com
aquecimento a 70 °C, e depois é colocado o leite de Cal, com um novo aquecimento a
105 °C, para que ocorra a neutralizacdo de acidos organicos e fosfato presentes,
ocasionando a precipitacdo de sais insoluveis de calcio (DIAS, 2008).

O caldo entdo passa por um vaso de flash para a remocdo de gases
incondensaveis que prejudicam a decantacdo e recebe um polimero floculante. Apds a
decantacdo, o lodo, que pode conter aclUcares, passa por uma lavagem e a agua
proveniente desta operacao é reciclada para a etapa posterior a calagem, reduzindo

desta forma a perda de agucares (DIAS, 2008).

2.2.4Concentracao e esterilizagéo do caldo

Como a concentracao ideal do mosto para a etapa de fermentagdo € por volta
de 22 °Brix e o caldo clarificado sai da etapa anterior com cerca de 15 °Brix, este deve
ser concentrado. Para isso séo utilizados evaporadores multiplo-efeito com 5 ou 6
estagios, cujas configuracbes podem ser concorrentes (mais comum), contracorrentes
ou mistas. Convencionalmente, apenas parte do caldo é concentrada até 65 °Brix e
misturado ao caldo clarificado de forma a obter a concentracéao ideal (ALBARELLI, 2013).

Em seguida, visando a reducé&o da presenca de microrganismos que podem
prejudicar a etapa fermentativa, 0 mosto € submetido a um processo de esterilizagdo do
tipo HTST (High Temperature, Short Time), em que o caldo é aquecido até 130 °C com
a utilizacao de vapor e permanece nessa temperatura por 30 minutos, quando entéo é

resfriado até a temperatura de fermentagéo (cerca de 32 °C) (DIAS, 2008).



2.2.5Fermentacao alcoolica

A etapa de fermentacao consiste em uma série de reacfes que sdo catalisadas
por alguns tipos de microrganismos, como a levedura Saccharomyces cerevisiae. De
forma geral, essas reagdes visam transformar a glicose em etanol, gerando CO2 como
subproduto (DIAS, 2008).

Ha dois principais tipos de processos fermentativos para a producéo de etanol,
0 de batelada alimentada, mais conhecido como Melle-Boinot, e o continuo. Neste
trabalho serd abordado o segundo tipo, que apresenta algumas vantagens em relacao
ao processo em batelada, como uso de equipamentos menores e obtengcédo de vinho
(meio fermentado) uniforme com maior rendimento médio. E possivel encontrar
informacgdes sobre a simulagéo do processo Melle-Boinot no trabalho de Dias (2010).

Normalmente, 0 mosto que entra no fermentador apresenta cerca de 20 % em
massa de acUcares redutores totais, uma vez que concentracfes acima desta causam
inibicdo nas leveduras. As principais reacdes que ocorrem na fermentacéo alcoolica do
mosto sdo descritas a seqguir.

Inicialmente, ha a conversédo da sacarose em agucares simples como glicose e
frutose, de acordo com a Equacédo (1.1). Em seguida, a glicose é transformada em etanol

e dioxido de carbono, conforme a Equacao (1.2).

CsHy,0s — 2C,HsOH + 2CO, (1.2)

J& que parte dos acucares é consumida por reacdes paralelas, costuma-se
observar um rendimento da ordem de 90 % nas reac¢fes da fermentacgao alcodlica. Como
produtos formados a partir destas reacfes secundarias, pode-se citar glicerol, 4cidos
organicos (principalmente o succinico e o acético), alcoois e leveduras de acordo com
as Equacoes (1.3), (1.4), (1.5), (1.6) e (1.7), respectivamente (DIAS, 2008).

Glicerol: C¢H1,04 + 4HY — 2C3Hg04 (1.3)
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Acido Succinico: CgH;,0 + 2H,0 — C,Hg0, + 2C0, + 10H' + 10e” (1.4)

Acido Acético: C4H,,0¢ + 2H,0 — 2C,H,0, + 2C0, + 8HY + 8e~ (1.5)

Alcool Isoamilico: C4Hy,04 — 0,795CsH;,0 + 2,025C0, + 1,155H,0 + 0,15H* + 0,15¢~ (1.6)

Levedura: 0,1485C¢H;,0¢ + 0,145NH] + 0,1087C0, — CH; 009Ny 145 + 0,2087H,0 +
0,145H% (1.7)

Na fermentacdo continua ocorre adicdo de meio de cultura e retirada de vinho
de forma constante, mantendo o volume reacional. Em geral utiliza-se de trés a cinco
reatores CSTR em série, com reciclo de células. Esta configuracao é mais vantajosa do
gue a de um Unico reator, pois as células séo inibidas em altas concentracfes de etanol
e, desta forma, a concentracdo do produto se mantém baixa nos primeiros estagios,
reduzindo o tempo de contato com concentracdes elevadas (ANDRIETTA, 1994).

O produto que sai do ultimo reator € chamado de vinho levedurado, com
concentracao de células que varia entre 30 e 45 g/L. Este vinho passa por uma centrifuga
para a separacao das leveduras (creme de leveduras), que sdo encaminhadas para uma
secdo de tratamento do fermento; ja o vinho delevedurado, é purificado por meio de
destilacao e desidratacéao (DIAS, 2008).

O tratamento do fermento é feito por uma série de dois a quatro tanques
agitados, onde o creme recebe agua e acido sulfarico, sendo este para ajustar o pH entre
2 e 2,5 de forma a evitar a proliferacdo de bactérias. A corrente obtida apds o tratamento,
chamada “Pé-de-cuba” normalmente apresenta cerca de 28 % de células em volume
(DIAS, 2008). Considera-se que o Pé-de-cuba ocupe cerca de 25 % do volume reacional.
A Figura 2.2 ilustra de forma simplificada as etapas que compreendem o0 processo

fermentativo convencional.
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Figura 2.2 - Esquema Simplificado da Etapa de Fermentacdo Convencional
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Fonte: autoria propria com base em Dias (2008)

2.2.6 Destilacéo

b

O vinho delevedurado que chega a etapa de destilacdo em geral possui
concentracao de etanol entre 7 e 10 % em massa (DIAS,2008). Nesta unidade o objetivo
€ produzir alcool etilico hidratado carburante (AEHC), com cerca de 92,6 a 93,8 % de
etanol em massa. Para obter um etanol ainda mais concentrado, € necessario realizar a
etapa de desidratacdo, visto que a mistura de etanol e 4gua forma um azeotropo de 95,6
% em massa a 1 atm (ALBARELLI, 2013).

A configuracdo mais usual deste processo consiste de cinco colunas, que
podemos entender como quatro, uma vez que uma delas esta acoplada sobre outra de
mesmo diametro, formando uma grande coluna (DIAS, 2008). A Figura 2.3 ilustra de

forma simplificada as etapas que compreendem o processo de destilacdo convencional.
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Figura 2.3 - Esquema Simplificado da Etapa de Destilagdo Convencional
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Fonte: autoria prépria com base em Dias (2008)

A coluna Al serve para epuracao do vinho, onde este é alimentado no topo a
uma temperatura de cerca de 93 °C. Esta coluna geralmente possui oito pratos e tem
como funcdo purificar o vinho de substancias mais volateis e gases contaminantes
(DIAS, 2008). Os vapores produzidos, por sua vez, alimentam o fundo da coluna D,
enquanto o produto de fundo alimenta a coluna A.

A coluna A é a de esgotamento do vinho, com produc¢do de vinhacga no fundo,
com teor alcodlico maximo de 0,02 % em massa. Esta coluna possui entre dezesseis e
vinte e quatro pratos e proximo ao seu topo é obtido o vapor de flegma, com teor alcodlico
de cerca de 40 % em massa, que serve como alimentacao no fundo da coluna B (DIAS,
2008).

A coluna D serve para concentracdo do alcool de segunda e geralmente contém
seis pratos. Nesta coluna sdo concentrados os produtos mais volateis do vinho, e a
corrente de topo é dividida em duas partes, sendo uma recirculada e a outra retirada
como alcool de segunda. Em seu fundo € obtida a corrente de flegma liquida, que é
alimentada no fundo da coluna B (DIAS, 2008).
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A coluna B ¢é a coluna de retificacéo e a B1 de esgotamento, e juntas formam o
conjunto de retificacdo, considerado aqui como uma unica grande coluna. A coluna B
possui cerca de quarenta pratos e esté localizada sobre a coluna B1 de treze pratos. O
AEHC é retirado um prato abaixo do topo da coluna B e os vapores alcodlicos de topo
promovem o resfriamento da vinhaca no fundo da coluna Al. O produto de fundo da
coluna B é alimentado na coluna B1l, em cujo fundo € obtida a flegmaca, com teor
alcodlico inferior a 0,02 % em massa. Se esta concentracdo for maior, a corrente é
reciclada de volta a coluna Al para recuperacao de etanol. No fundo da coluna B € obtido
uma mistura composta por etanol, alcoois superiores, agua e outros componentes,

chamada 6leo fusel, cujo principal componente é o alcool iso-amilico (DIAS, 2008).

2.2.7 Desidratacao

Esta Gltima etapa tem como objetivo purificar ainda mais o etanol obtido no
processo de destilacdo, levando-o a alcool etilico anidro combustivel (AEAC), com
concentracdo minima de etanol de 99,3 % em massa (FONSECA, 2014). Os principais
meétodos de desidratacdo na indastria alcooleira no Brasil sdo a destilacdo azeotropica
com ciclohexano, destilacdo extrativa com monoetilenoglicol e adsorcdo em peneiras
moleculares (DIAS, 2008).

2.3Processos fermentativos alternativos

2.3.1 Fermentacdo em baixa temperatura

A temperatura na fermentacdo é considerada um fator critico do processo de
producdo do etanol, uma vez que o0 seu aumento causa inibicdo do crescimento das
leveduras e as reagdes que ocorrem nesta etapa sdo exotérmicas. Entretanto, no
processo convencional, a agua a temperatura ambiente utilizada para resfriar o reator
nao consegue manté-lo em temperaturas abaixo de 32 °C, pois seria necessaria uma
grande vazao desta utilidade, e por isso outras técnicas de resfriamento sdo estudadas
(DIAS et al., 2012).

A fermentacdo em baixa temperatura reduz o efeito inibitorio das células,

permitindo maior concentracdo de substrato e produto no fermentador e,
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consequentemente, aumentando a produtividade. Dias et al. (2012) estudaram um
processo em escala semi-industrial que utiliza um sistema de refrigeracéo por absorcéo
de brometo-litio para resfriar a &gua, que por sua vez troca calor com uma corrente que
sai do fermentador e é reciclada de volta ao processo, como pode ser observado no
esquema da Figura 2.4. Dessa forma, o vinho resfriado que entra no fermentador ajuda
a manter a temperatura mais baixa nesta etapa.

Ainda segundo Dias et al. (2012), a temperatura 6tima para a fermentacéo é de
30 °C, com concentracao de 28 % de acUcares redutores totais no mosto de entrada, o
gue proporciona um vinho de cerca de 13,82 °GL apds a centrifugacéo, mais concentrado

do que no processo convencional.

Figura 2.4 - Esquema Simplificado da Etapa de Fermenta¢do em Baixa Temperatura
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Fonte: autoria propria com base em Dias et al. (2012)

2.3.2 Fermentacdo com extracdo a vacuo de etanol

Na fermentacdo com extracdo a vacuo de etanol, o vinho que sai das centrifugas
é dividido em duas correntes. A primeira, com baixa concentragdo de etanol, segue
diretamente para a destilacdo, enquanto a segunda passa por um tanque de flash
operado a vacuo, onde se divide em uma corrente gasosa e outra liquida. A corrente do
topo é rica em etanol e segue para a etapa de destilacdo apds passar por compressores
e trocadores de calor. Ja a corrente liguida é reciclada ao fermentador para manter a
temperatura do meio reacional em 30 °C, conforme ilustrado no esquema da Figura 2.5
(DIAS et al., 2012).
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Devido a retirada de etanol do meio, é possivel que 0 mosto que entra na etapa
de fermentacdo tenha maior concentracdo de acucares do que no processo
convencional, uma vez que a menor concentracao de produto permite maior atividade

das leveduras no reator (DIAS et al., 2012).

Figura 2.5 - Esquema Simplificado da Etapa de Fermentag&o Extrativa
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Fonte: autoria propria com base em Dias et al. (2012)

2.4 Processo destilatério alternativo

2.4.1 Destilagdo duplo efeito

A estrutura do processo de Destilacdo Duplo Efeito é bastante similar ao
convencional, com a presenca de trés torres integrando o conjunto de destilacéo e duas
colunas acopladas, formando o conjunto de retificagcéo.

No entanto, diferentemente da destilacdo convencional, as colunas A, Al e D
operam com pressdes entre 20 e 25kPa, o que resulta em temperaturas da ordem de 40
°C no topo da coluna D e 65 °C no fundo da coluna A. Ja as colunas B e B1 operam em
pressdes proximas a atmosférica, o que faz com que a temperatura no topo seja de cerca
de 78 °C e no fundo de 105 °C (DIAS et al., 2009).

As diferencas de pressao e temperatura entre os dois conjuntos proporcionam o
diferencial deste processo, que € a possibilidade de integracdo energética entre o

refervedor da coluna A e o condensador da coluna B, reduzindo o consumo de vapor.
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Além disso, como as correntes que saem do conjunto de destilacdo apresentam
pressodes inferiores aguela do topo da coluna B, as mesmas precisam ser pressurizadas
(JUNQUEIRA et al., 2009) e, por isso, a principal diferenca estrutural em relacdo ao
processo convencional é que neste caso Sdo necessarios compressores, bombas e
trocadores de calor adicionais entre os dois conjuntos de torres, conforme observado na
Figura 2.6.

A corrente de flegma liquida é comprimida por uma bomba, enquanto a flegma
vapor € comprimida utilizando-se dois estagios de compressores, com resfriamento
intermediario. A temperatura da corrente flegma vapor resultante apdés o segundo
compressor € de cerca de 157 °C, e por esta razao, ela é utilizada para trocar calor com
a flegma liquida pressurizada, que apresenta temperatura na ordem de 44 °C. O
resultado desta troca térmica consiste nas duas correntes saindo com temperaturas mais
préximas, de 101 °C e 88 °C (DIAS,2008).

Apesar de se esperar um aumento no consumo de energia elétrica devido a
introducédo dos compressores, espera-se um excedente de bagaco maior do que o obtido
no processo de destilagdo convencional (DIAS, 2008).

Figura 2.6 - Esquema Simplificado da Etapa de Destilacdo Duplo Efeito
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Fonte: autoria propria com base em Dias et al. (2011)
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CAPITULO 3 - SIMULACAO DE PROCESSOS

Para avaliagédo dos diferentes processos, estes foram simulados utilizando-se o
software Aspen Hysys® v.8.8. Para a etapa fermentativa, trés simulagdes foram
consideradas, sendo uma para a rota convencional e as outras para as rotas de Baixa
Temperatura e Fermentag@o com Extracéo a Vacuo.

Ja as duas simulacdes da fase destilatoria - convencional e duplo efeito — foram
testadas trés vezes cada, com diferentes correntes de entrada, correspondentes aos
produtos resultantes de cada tipo de fermentacdo, e eventuais alteracbes nas
especificacoes, ilustradas a frente, para permitir a convergéncia das respectivas
simulacdes. Os resultados das correntes de cada processo podem ser observados no
Apéndice 1.

As fermentacfes alternativas permitem que a reacao fermentativa ocorra em
temperaturas mais baixas do que na rota tradicional, o que proporciona as leveduras
uma tolerancia a concentra¢cdes maiores de substrato e produto. Desta forma, é possivel
produzir um vinho mais concentrado em etanol, reduzindo os gastos energéticos na
etapa destilatoria (DIAS et al., 2012).

Na destilacdo duplo efeito, ao contrario da Destilagdo Convencional, em que as
torres operam em pressdes proximas, o conjunto de destilacao opera a pressodes baixas,
da ordem de 20 kPa, enquanto as colunas de retificacdo operam em pressées proximas
a atmosférica. A reducao do consumo de vapor neste processo é possivel devido as
diferentes temperaturas resultantes no condensador da Coluna B e refervedor da Coluna
A, 0 que permite a integracdo energética entre estes equipamentos (DIAS et al., 2011).
Devido a esta economia em energia, mais bagaco é disponibilizado possibilitando a
producdo de mais energia elétrica para venda, ou até mesmo a producdo de etanol de
segunda geracao, caso a tecnologia esteja disponivel, aumentando a rentabilidade do
negocio (DIAS et al.,, 2012). Esta troca térmica foi a Unica integragdo energética
considerada nas simulacfes, uma vez que é imprescindivel para a comparacéo do custo
com utilidades nos diferentes processos.

Para melhor entendimento dos processos avaliados, a Figura 3.1 apresenta um

esquema com as diferentes combinagfes possiveis, enumerando-as de 1 a 6.
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Figura 3.1 — Esquema dos Processos a Serem Simulados
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Fonte: autoria propria
3.1Consideracgdes

3.1.1Componentes

Os componentes presentes na simulagdo correspondem aos compostos
presentes nas reagbes que ocorrem durante o processo (reagentes, produtos e
subprodutos) e aqueles adicionados de forma complementar (nutrientes).

Como um diferencial deste trabalho, também foi considerada a taxa de
reproducdo de leveduras no fermentador. O microrganismo foi criado como
pseudocomponente solido, com composicdo representada por CH1,800,9No,145, massa
molecular de 30,23 g/mol e densidade de 1000 kg/m?3 (DIAS, 2008).

Os demais componentes estdo presentes na base de dados do simulador e séo

listados na Tabela 3.1.
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Tabela 3.1 - Componentes Presentes na Base de Dados Utilizados na Simulagéo

Composto Nome no simulador Formula
Glicose Dextrose CsH1206
Sacarose Sucrose C12H22011
Agua Water H.O
Etanol Ethanol C,HsOH
Dioxido de Carbono CO2 CO>
Glicerol Glycerol C3HgOs3
Hidrogénio Hydrogen H>

Acido Succinico SuccinicAcid C4HeO4
Acido Acético AceticAcid C2H402
Alcool Isoamilico 3-M-1-C4ol CsH1.0
Amonia Ammonia NHs
Levedura - CH31,800,9No,145

Fonte: DIAS (2008)

3.1.2 Caracterizacao termodinamica

O pacote termodinamico utilizado foi o NRTL com base em estudos da literatura
(DIAS, 2008; ALBARELLI, 2013; JUNQUEIRA et al., 2009). Esta escolha foi feita porque
um modelo de coeficiente de atividade apresenta melhor capacidade de prever o
comportamento de solucfes de agucares e o comportamento do sistema etanol-agua,
inclusive do ponto azeotropico, além das propriedades termodinamicas levando em
consideracdo a faixa de concentracdo de acgUcares do processo e 0S compostos
formados (polares). Do mesmo modo, Dias (2008) definiu a equacao de Soave-Redlich-
Kwong (SRK) como o melhor modelo para representar a fase gasosa neste processo e,

portanto, esta foi a escolhida para este trabalho.

3.1.3Corrente de entrada do processo: mosto

A corrente de entrada no processo (mosto) foi determinada a partir de calculos
com base em dados como quantidade total de cana-de-agucar processada, composicao
meédia da cana e resultado esperado do caldo ap0s os processos de pré-tratamento.

Uma usina processa em média 12.000 toneladas de cana-de-agucar por dia, que

contém terra como impureza arrastada na colheita. Portanto, considera-se que ocorre o
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processamento de 136,17 kg/s de cana-de-acucar (DIAS,2008). Utilizando a composicao
meédia apresentada na Tabela 3.2, é possivel calcular a massa de acucar que entra no
processo e, apos considerar uma perda de 0,5 % na limpeza e eficiéncia da extracéo por
moendas de 97,5 % (DIAS,2008), foi calculada uma vazéo de processamento de 17,57
kg/s de sacarose.

Na fermentacdo convencional utilizou-se uma concentracdo de 20 % em massa
de acucares (DIAS et al., 2012), resultando em uma corrente de entrada de mosto,
formada por 4gua e acguUcares, com vazdo de 316,2 t/h. Como o0s processos de
fermentacdo alternativos permitem maior concentracdo de substrato no reator, foi
considerada uma concentracdo de acUcares de 28 % (DIAS et al., 2012), equivalente a
uma entrada no processo de 225,9 t/h de caldo tratado. Foram desconsideradas
possiveis perdas no tratamento fisico-quimico do caldo.

Durante o pré-tratamento do mosto, o caldo € aquecido para esterilizacdo e em
seguida resfriado até cerca de 32 °C, sendo esta, portanto, a temperatura considerada

para a corrente de entrada na fermentacédo, a presséo atmosférica.

Tabela 3.2 - Composicdo média da cana-de-agUcar

Componente Teor (% em massa)
Sacarose 13,4
Fibras (base seca) 12,0
Acucares redutores 0,6
Minerais 0,2
Impurezas 1,8

Agua 72

Fonte: DIAS (2008)

3.2Fermentacao convencional

Este processo se inicia com a mistura das correntes “mosto” e “cels”, sendo esta
proveniente do reciclo, com aproximadamente 28 % de células em volume. O ajuste da
vazado volumétrica de reciclo ocorre por meio da ferramenta Set, de forma que

corresponda a um quarto do volume total de entrada no reator. E importante ressaltar
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gue o misturador MIX-1 e outros presentes na simulacdo ndo representam equipamentos
fisicos e servem apenas como um recurso matematico para a simulacéo.

A etapa em que ocorrem as reacoes, incluindo a de fermentacéo, foi feita em um
anico reator de conversao, denominado “FERMENT”, cujas conversdes foram definidas
com base em Dias (2008), a partir de rendimentos obtidos na industria, conforme
ilustrado na Tabela 3.3. Para manter a temperatura do meio reacional em 32 °C, foi
utilizada agua de resfriamento, cuja vazao foi determinada pela ferramenta Adjust.

Como né&o é possivel incluir ions nas reac¢des do simulador, os ions H* foram
substituidos por hidrogénio (H2) e os ions amonio por aménia (NHs), obedecendo a
estequiometria das reacdes, conforme sugerido por Dias (2008). Portanto, amonia foi

adicionada ao processo como fonte de nitrogénio para o crescimento das leveduras.

Tabela 3.3 — Conversfes consideradas na simulagédo dos processos 1 e 2

Produto Conversao (%)

Glicose e Frutose 100
Etanol 90,48

Glicerol 2,67

Acido Succinico 0,29
Acido Acético 1,19

Alcool Iso-amilico 3,1.10*

Levedura 1,37

Fonte: DIAS (2008)

Os gases provenientes do fermentador na corrente “topo ferment” foram
direcionados a coluna T-100, a fim de recuperar o etanol arrastado por meio de lavagem.
A outra corrente que sai do fermentador € o vinho levedurado, que segue para o0s
separadores de sélidos CENTRIF-1 e CENTRIF-2, utilizados para representar
centrifugas. O fluxograma do processo esté ilustrado na Figura 3.2.

Considerou-se que nao ha fracao vapor nas centrifugas e que as concentracoes
de células nas correntes “vinho delevedurado” e “vinho delevedurado 2” sao iguais a

zero. Na primeira centrifuga, foi definida uma corrente de fundo com 65 % de liquido,
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enquanto na segunda este parametro foi estabelecido como 30 %, conforme orientado
por Dias (2008). A vazao de agua para lavagem na segunda centrifuga foi definida pela
ferramenta Set, de forma que esta tivesse mesma vazao volumétrica que a corrente
“reccels”.

O vinho obtido neste processo apresentou uma concentracdo de 9,04 °GL. Ja o
produto de fundo da segunda centrifuga seguiu para o tratamento no misturador MIX-3,
apos ter passado por um divisor de correntes. O splitter X-101 foi utilizado como um
recurso matematico para facilitar a convergéncia do reciclo e, portanto, ndo representa

um equipamento fisico.

Figura 3.2 — Fluxograma da Simulacdo do Processo de Fermentagdo Convencional
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3.2.1Fermentacao Convencional + Destilagcdo Convencional (Processo 1)

ApoOs a etapa de fermentacdo, o vinho segue para a destilacdo convencional,
passando pela bomba P-100 e, em seguida, pelo trocador de calor E-100, de forma a
atingir 93 °C e 136,3 kPa.

O processo de destilacao convencional simulado é semelhante ao observado na
industria e os parametros foram determinados com base em Dias (2008), que utilizou
dados da Usina da Pedra, da empresa Pedra Agroindustrial S.A, localizada no municipio
de Serrana, em Sado Paulo, para definicAo de numero de estagios, posicao de
alimentacao e pressao de operacéao.

Entretanto, € importante ressaltar que, como as colunas B e B1 estéo localizadas
uma sobre a outra e possuem mesmo diametro, foram consideradas como uma unica
torre, cujo niumero de pratos € igual a soma dos pratos de ambas.

Conforme observado na Figura 3.3, o vinho aquecido é encaminhado para a
coluna A1, a partir da qual duas correntes sao geradas. A corrente “topo A1” segue para
a coluna D, onde os componentes mais volateis sdo concentrados e a flegma liquida &
produzida, enquanto a corrente “fundo A1” € encaminhada para a coluna A, onde é
produzida a vinhacga e o vapor de flegma. Ambas as correntes de flegma seguem entéao
para a coluna B-B1, a partir da qual o Etanol Hidratado Combustivel (EHC) é produzido,

junto com o Oleo fusel e a flegmaca.
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Figura 3.3 — Fluxograma da simulacéo do processo de destilacdo convencional
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Na Tabela 3.4 estéo ilustradas as configuracdes e especificacdes utilizadas na
simulacao, que foram definidas com base em Dias (2008) e sofreram pequenos ajustes
topo.

para permitir a convergéncia dos resultados. O niumero dos pratos cresce no sentido do
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Tabela 3.4 — Pardmetros Utilizados na Simulag&o da Destilagéo do Processo 1

Coluna A
Numero de pratos 18
Pressao no topo (kPa) 139,3
Presséo no fundo (kPa) 152,5
Posicéo de retirada do vapor de flegma 17
Fracdo méssica de etanol na vinhaga® 0,0002
Recuperacao de etanol no vapor de flegma® 0,76
Fracdo massica de etanol no vapor de flegmas 0,40

Coluna Al
Numero de pratos 8
Presséo no topo (kPa) 136,3
Presséao no fundo (kPa) 139,3

Coluna D
Numero de pratos 6
Pressao no topo (kPa) 133,8
Presséo no fundo (kPa) 136,3
Temperatura no condensador (°C) 35
Fracéo de liquido reciclada a coluna D 0,99

Coluna B,B1

NUmero de pratos 45
Pressao no topo (kPa) 116,0
Presséo no fundo (kPa) 135,7
Posicéo de alimentacéo do vapor de flegma 23
Posicéo de alimentacao de flegma liquida 23
Posicao de retirada do 6leo fusel 26e4
Consumo de energia no refervedor (kW) 7086
Fracdo massica de etanol no EHC® 0,935
Vazao de dleo fusel B (kg/h)e 88
Vazao de dleo fusel B1 (kg/h)e 30

¢ Especificacdo da simulacdo
s Valor utilizado como estimativa na simulacao

Fonte: autoria prépria com base em Dias (2008)

3.2.2Fermentacao Convencional + Destilagdo Duplo Efeito (Processo 2)

A simulacao da destilacdo duplo efeito foi elaborada a partir da simulacédo de
destilacdo convencional, uma vez que, em termos de equipamentos, 0s dois processos
sao bastante parecidos.

As principais alteracdes foram as pressdes das Colunas A, Al e D, que operam
entre 20 e 25 kPa, e a inclusdo de bombas, compressores e trocadores de calor,

necessarios para promover o aumento da pressao das correntes que seguem para a
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Coluna B-B1, uma vez que esta opera a pressoes proximas a atmosférica. Estas adi¢cdes
podem ser observadas na Figura 3.4, onde também é possivel perceber a modificacao
do refervedor da Coluna A, de forma a possibilitar a integracdo energética com o

condensador da Coluna B-B1.

Figura 3.4 — Fluxograma da Simulacéo do Processo de Destilacdo Duplo Efeito
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As configuracdes e especificacdes deste processo foram baseadas em Dias et

al. (2011), conforme ilustrado na Tabela 3.5. O vinho proveniente da fermentacao
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convencional entra na Coluna Al a 48 °C e 20 kPa e se divide em uma corrente de topo
e outra de fundo. A corrente “topo A1” segue para a coluna D, que opera a 20 kPa,
enquanto a corrente “fundo A1” alimenta a Coluna A, que possui pressdes entre 22 e 25
kPa.

Tabela 3.5 — Pardmetros Utilizados na Simulag&o da Destilagéo do Processo 2

Coluna A
Numero de pratos 18
Pressao no topo (kPa) 22
Presséo no fundo (kPa) 25
Posicéo de retirada do vapor de flegma 17
Vazéo massica do vapor de flegma (Kg/h)e 52770
Recuperacao de etanol no vapor de flegmas 0,76
Fracdo méssica de etanol no vapor de flegmas 0,50

Coluna Al
Numero de pratos 8
Presséao no topo (kPa) 20
Presséao no fundo (kPa) 22

Coluna D
Numero de pratos 6
Pressao no topo (kPa) 20
Presséo no fundo (kPa) 20
Temperatura no condensador (°C) 26
Fracéo de liquido reciclada a coluna D 0,99

Coluna B,B1

NUmero de pratos 45
Pressao no topo (kPa) 101,3
Presséo no fundo (kPa) 135,0
Posicéo de alimentacéo do vapor de flegma 23
Posicéo de alimentacéo de flegma liquida 23
Posicao de retirada do 6leo fusel 26e4
Consumo de energia no refervedor (kW) 7086
Fracdo massica de etanol no EHC® 0,935
Vazao de dleo fusel B (kg/h)e 88
Vazao de dleo fusel B1 (kg/h)e 30

¢ Especificacdo da simulacdo
s Valor utilizado como estimativa na simulacao

Fonte: autoria propria com base em Dias et al. (2011)

A corrente “topo D” troca calor com um refrigerante, de forma a atingir 26 °C,

para minimizar a perda de etanol arrastado nos gases. Ja a corrente “flegma liquida”,
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produzida no fundo da coluna D, possui cerca de 44 °C e passa pela bomba P-100 para
ter sua presséao elevada a 120 kPa.

Na coluna A ocorre a formacao da vinhaca no fundo, enquanto sua corrente de
topo é reciclada de volta a Coluna Al. O vapor de flegma é formado um prato abaixo do
topo e passa pelo compressor K-100, que eleva a sua pressao a 50 kPa e temperatura
a cerca de 131 °C. Em seguida, esta corrente passa por um trocador de calor que reduz
a sua temperatura até cerca de 81 °C, de forma a aumentar a eficiéncia do compressor
K-101 e ainda assim evitar que se forme liquido no seu interior. Neste segundo
compressor, por sua vez, o vapor de flegma € pressurizado até 120 kPa, o que eleva a
sua temperatura a cerca de 165 °C.

Por fim, antes de serem encaminhadas a Coluna B-B1, a flegma liquida e o vapor
de flegma trocam calor entre si, de forma que suas temperaturas sejam da ordem de 88

°C e 98 °C respectivamente.

3.3Fermentacdo em baixa temperatura

A simulacéo do processo de fermentacdo em baixa temperatura foi construida a
partir da simulagdo do processo convencional e, portanto, utiliza-se dos mesmos
parametros nos equipamentos comuns aos dois processos. Neste processo, entretanto,
a fermentacéo ocorre a 30 °C, o que possibilita 0 aumento da conversédo das hexoses
em etanol para 92,70 % (DIAS et al., 2012)

Para que a temperatura do reator seja mantida a 30 °C, o vinho levedurado é
dividido em duas correntes, “vinho levedurado 2” e “vinho 30”, e esta segunda é resfriada
até 20 °C e recirculada ao fermentador, conforme ilustrado na Figura 3.5. Diferentemente
do proposto por Dias et al. (2012), em vez de agua a 14 °C obtida em um chiller de
absorcdo com solugéo de brometo de litio, foi utilizado o fluido refrigerante R134-A, que
ja € comumente empregado em processos industriais, para que ndo fosse necessario
simular todo o sistema de resfriamento da agua. A fracao do divisor de correntes SPLIT-
1 foi determinada pela ferramenta Adjust, de forma que o volume reciclado fosse
suficiente para manter a temperatura do fermentador a 30 °C. Devido as vantagens da
fermentacdo em temperatura menor do que na rota convencional, o vinho obtido possui

maior concentragcao de etanol, com 13,76 °GL.
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Figura 3.5 — Fluxograma da Simulacéo do Processo de Fermentacao em Baixa Temperatura
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Fonte: autoria propria

3.3.1Fermentacdo em Baixa Temperatura + Destilagdo Convencional

(Processo 3)

A destilagéo deste processo ocorre de forma similar a do Processo 1, ilustrado
na Figura 3.3. No entanto, como a composi¢éo do vinho proveniente da fermentagéo em
baixa temperatura tem uma composi¢ao distinta e alguns ajustes foram necessarios nos

parametros utilizados na coluna A, como é possivel observar na Tabela 3.6.

30



Tabela 3.6 — ParAmetros Utilizados na Simulacdo da Destilacdo do Processo 3

Coluna A
Numero de pratos 18
Pressao no topo (kPa) 139,3
Presséo no fundo (kPa) 152,5
Posicéo de retirada do vapor de flegma 17
Consumo de energia no refervedor (kW) 38090
Recuperacao de etanol no vapor de flegma © 0,76
Fracdo massica de etanol no vapor de flegma s 0,40
Fracao massica de etanol na vinhaca s 0,0002

Coluna Al
Numero de pratos 8
Presséao no topo (kPa) 136,3
Presséao no fundo (kPa) 139,3

Coluna D
Numero de pratos 6
Pressao no topo (kPa) 133,8
Presséo no fundo (kPa) 136,3
Temperatura no condensador (°C) 35
Fracao de liquido reciclada a coluna D 0,99

Coluna B,B1

Numero de pratos 45
Presséao no topo (kPa) 116,0
Presséo no fundo (kPa) 135,7
Posicéo de alimentacéo do vapor de flegma 23
Posicéo de alimentacao de flegma liquida 23
Posicéo de retirada do 6leo fusel 26e4
Consumo de energia no refervedor (kW) 7086
Fracdo massica de etanol no EHC® 0,935
Vazao de dleo fusel B (kg/h)e 88
Vazao de 6leo fusel B1 (kg/h)e 30

¢ Especificacdo da simulacdo
$Valor utilizado como estimativa na simulacao

Fonte: autoria prépria com base em Dias (2008)

3.3.2Fermentacao em Baixa Temperatura + Destilacdo Duplo Efeito

(Processo 4)

Analogamente ao caso anterior, a destilacdo deste processo ocorre de forma
similar a do Processo 2, ilustrado na Figura 3.4. Os ajustes nos parametros da Coluna A
podem ser verificados na Tabela 3.7, e foram necesséarios devido a diferenca de

composicdo da corrente de entrada.
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Tabela 3.7 — Pardmetros Utilizados na Simulacdo da Destilacdo do Processo 4

Coluna A
Numero de pratos 18
Pressao no topo (kPa) 22
Presséo no fundo (kPa) 25
Posicéo de retirada do vapor de flegma 17
Recuperacao de etanol no vapor de flegma© 0,76
Vazdo méssica do vapor de flegma (Kg/h) s 66620
Fracao massica de etanol na corrente de topo S 0,57

Coluna Al
NUmero de pratos 8
Presséo no topo (kPa) 20
Presséo no fundo (kPa) 22

Coluna D
Numero de pratos 6
Presséo no topo (kPa) 20
Presséo no fundo (kPa) 20
Temperatura no condensador (°C) 26
Fracao de liquido reciclada a coluna D 0,99

Coluna B,B1

Numero de pratos 45
Presséao no topo (kPa) 101,3
Presséao no fundo (kPa) 135,0
Posicéo de alimentacéo do vapor de flegma 23
Posicéo de alimentacao de flegma liquida 23
Posicéo de retirada do 6leo fusel 26e4
Consumo de energia no refervedor (kW) 7086
Fracdo méssica de etanol no EHC® 0,935
Vazdao de Oleo fusel B (kg/h)e 88
Vazao de 6leo fusel B1 (kg/h)e 30

¢ Especificacdo da simulacdo
s Valor utilizado como estimativa na simulacéo

Fonte: autoria propria com base em Dias et al. (2011)

3.4Fermentacdo com Extracdo a Vacuo de Etanol

Assim como o processo de Fermentacdo em Baixa Temperatura, este teve sua
simulacdo desenvolvida a partir da simulagéo do processo convencional e, portanto, 0os
parametros utilizados s&o iguais para 0s equipamentos comuns aos dois casos. Outra
semelhanca com a rota em baixa temperatura é que a conversado de hexoses em etanol

é determinada como 92,70 %, seguindo os valores estipulados por Dias et al. (2012).
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O vinho obtido neste processo € dividido nas correntes “baixo teor” e “to flash”,
sendo a primeira encaminhada a etapa de destilacdo e a segunda a um vaso de flash
que opera a pressao de 6 kPa. No vaso FLASH é obtida a corrente de topo “alto teor”,
gue possui cerca de 50 % em massa de etanol e segue para a destilacdo. Conforme
observado na Figura 3.6, a corrente de fundo “liquid” é recirculada para manter a
temperatura do fermentador em cerca de 30 °C.

No entanto, foi observado que, para manter a temperatura desejada no reator,
todo o vinho deveria ser encaminhado ao vaso de Flash e, dessa forma, o grande volume
reciclado aos reatores inviabilizaria o processo. Por este motivo, definiu-se a divisdo do
vinho em duas fracdes iguais, de forma a se obter um volume reacional préximo ao das
demais configuragdes, e um sistema de resfriamento complementar foi adicionado aos
reatores, para se atingir a temperatura de 30 °C. Outras fracdes poderiam ser utilizadas,

mas este estudo nado foi considerado no presente trabalho.

Figura 3.6 — Fluxograma da Simulacao do Processo de Fermenta¢do com Extracdo a Vacuo de Etanol
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3.4.1 Fermentacao com Extracéo + Destilacdo Convencional (Processo 5)

A simulacdo da etapa destilatéria deste processo foi feita a partir daquela
presente no Processo 1, utilizando-se de ajustes nos parametros, conforme mostrado na
Tabela 3.8. Na Figura 3.7 observa-se a adicdo de dois compressores e dois trocadores
de calor, uma vez que a corrente “alto teor” proveniente da fermentagao esta a uma
pressdo de 6 kPa e temperatura de 30°C. A corrente “baixo teor” troca calor com a
corrente “alto teor” para aumentar a eficiéncia da pressurizagao desta segunda antes de

ser enviada ao fundo da coluna Al, conforme adaptacdo do processo estudada por

Junqueira et al. (2009).

Figura 3.7 — Fluxograma da Simulac¢éo do Processo de Destilagdo Convencional Proveniente da
Fermentagdo com Extracdo a Vacuo de Etanol
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Tabela 3.8 — ParAmetros Utilizados na Simulacdo da Destilagdo do Processo 5

Coluna A
Numero de pratos 18
Pressao no topo (kPa) 139,3
Presséo no fundo (kPa) 152,5
Posicéo de retirada do vapor de flegma 17
Fracdo méssica de etanol na vinhaga® 0,0002
Recuperacao de etanol no vapor de flegma® 0,76
Fracdo massica de etanol no vapor de flegmas 0,40

Coluna Al
Numero de pratos 8
Presséo no topo (kPa) 136,3
Presséao no fundo (kPa) 139,3

Coluna D
Numero de pratos 6
Pressao no topo (kPa) 133,8
Presséo no fundo (kPa) 136,3
Temperatura no condensador (°C) 35
Fracéo de liquido reciclada a coluna D 0,99

Coluna B,B1

Numero de pratos 45
Pressao no topo (kPa) 116,0
Presséo no fundo (kPa) 135,7
Posicéo de alimentacéo do vapor de flegma 23
Posicéo de alimentacao de flegma liquida 23
Posicéo de retirada do 6leo fusel 26e4
Razao de refluxo no condensador (molar) 2,92
Fracdo massica de etanol no EHC® 0,935
Vazao de dleo fusel B (kg/h)e 88
Vazao de 6leo fusel B1 (kg/h)e 30

¢ Especificacdo da simulacéo
s Valor utilizado como estimativa na simulacao

Fonte: autoria prépria com base em Dias (2008)

3.4.2 Fermentacao com Extracéo + Destilacdo Duplo Efeito (Processo 6)

Esta simulacéo foi feita a partir da simulagéo da destilacdo do Processo 2, com
a adicdo do compressor K-102, conforme mostra a Figura 3.8, uma vez que a corrente
proveniente do vaso de flash tem uma pressdo mais baixa do que a pressao de topo da

Coluna Al. Além disso, a corrente de baixo teor troca calor com a de alto teor antes de
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ser enviada ao topo da coluna D, conforme adaptacdo do processo estudada por

Junqueira et al. (2009).

Figura 3.8 — Fluxograma da Simulagéo do Processo de Destilacao Duplo Efeito Proveniente da
Fermentagdo com Extracdo a Vacuo de Etanol
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Fonte: autoria propria

Outra diferenca em relacdo ao Processo 2 consiste na integracdo entre o
refervedor da Coluna A e o condensador da Coluna B, uma vez que, neste processo, a
energia do segundo é suficiente para suprir a demanda do primeiro e, portanto, é o
condensador que precisa de resfriamento complementar. A integragdo foi feita no

dimensionamento dos trocadores, ao se considerar a reducdo de calor retirado
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necessario do condensador. Os parametros foram ajustados para a realidade deste

processo, conforme ilustrado na Tabela 3.9.

Tabela 3.9 — Parametros Utilizados na Simulacao da Destilacdo do Processo 6

Coluna A
NUmero de pratos 18
Presséo no topo (kPa) 22
Presséo no fundo (kPa) 25
Posicéo de retirada do vapor de flegma 17
Recuperacao de etanol no vapor de flegma© 0,76
Vazdo massica do vapor de flegma (Kg/h) s 1633
Fracdo massica de etanol na corrente de topo S 0,67

Coluna Al
Numero de pratos 8
Pressao no topo (kPa) 20
Presséo no fundo (kPa) 22

Coluna D
Numero de pratos 6
Presséao no topo (kPa) 20
Presséao no fundo (kPa) 20
Temperatura no condensador (°C) 26
Fracéo de liquido reciclada a coluna D 0,99

Coluna B,B1

NUmero de pratos 45
Pressao no topo (kPa) 101,3
Presséo no fundo (kPa) 135,0
Posicéo de alimentacéo do vapor de flegma 23
Posicao de alimentacéo de flegma liquida 23
Posicao de retirada do 6leo fusel 26e4
Razao de refluxo no condensador (molar) 2,90
Fracdo massica de etanol no EHC® 0,935
Vazdao de dOleo fusel B (kg/h)e 88
Vazéo de dleo fusel B1 (kg/h)e 33

¢ Especificacdo da simulacdo

s Valor utilizado como estimativa na simulacéao

Fonte: autoria propria com base em Dias et al. (2011)
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CAPITULO 4 - DIMENSIONAMENTO DOS EQUIPAMENTOS

O dimensionamento dos equipamentos para cada processo foi feito a partir dos
resultados dos balancos de massa e energia obtidos com as simulacdes. As dimensdes

e principais propriedades de cada equipamento podem ser verificadas no Apéndice 2.

4.1 Reatores e vasos de tratamento de levedura

4.1.1 Tempo de residéncia dos reatores

Para se dimensionar um reator, € necessario determinar o tempo de residéncia
médio requerido para que a reacdo de interesse ocorra. Andrietta (1986) realizou um
estudo da cinética da reacao de conversao das hexoses em etanol em um processo com
condi¢cBes similares as assumidas neste trabalho e concluiu que o tempo de residéncia
necessario decresce conforme o aumento do numero de reatores em série e, portanto,
o0 menor tempo de residéncia possivel poderia ser obtido com a utilizacdo de um reator
tubular.

No entanto, a utilizacdo de reatores tubulares ndo é adequada a fermentacao
alcodlica, uma vez que a grande quantidade de gases formada na reacdo ndo permite
um fluxo pistonado no interior do reator. Portanto, foi definida como configuracdo étima
da planta uma disposicdo de quatro reatores CSTR em série, 0 que resulta em um tempo
de residéncia médio de 8,47 horas. Além disso, foi determinada uma razéo volumétrica
ideal para cada reator (ANDRIETTA,1986), que pode ser observada na Tabela 4.1, onde
o tempo de residéncia total foi distribuido proporcionalmente.

Tabela 4.1 — Distribuicdo do Tempo de Residéncia entre os Reatores em Série

Fracéo .
Fermentador o Tempo de residéncia (h)
volumétrica
1 0,21 1,78
2 0,27 2,29
3 0,31 2,63
4 0,21 1,78

Fonte: autoria propria com base em Andrietta (1986)
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Para o tratamento da levedura que € recirculada ao processo, foi definida a
configuracéo de dois tanques em paralelo, com tempo de tratamento de 1 hora, conforme

especificacdes possiveis determinadas por Dias (2008).

4.1.2 Detalhamento dos reatores

Os volumes reacionais podem ser obtidos por meio da multiplicacédo do tempo
de residéncia pela vazao volumétrica de entrada. Para os volumes dos reatores, foi
considerado um headspace de 20 % do volume de liquido e arredondado para um volume
multiplo de 100. Foi adotada uma relagéo entre altura e didametro de 3:1 e configuracao

cilindrica para todos os reatores.

4.2Colunas de destilacao

Em todos os processos foi considerada a utilizacdo de colunas recheadas. No
caso das colunas Al e D, que tém um numero pequeno de estagios tedricos, foram
utilizados anéis de Pall de 2 in para o dimensionamento. As demais, que tém mais
estagios tedricos, foram projetadas com anéis de Pall de 1 in.

Para calcular o diametro das colunas, utilizou-se o método presente em Seider,
Seader e Lewin (2003). Este utiliza a Equacao 4.1 para estimar o diametro a partir da

velocidade de flooding.

_ 4G
D= /fufm (4.1)

Em que: G é a vazao massica de vapor (kg/s);

f é um fator empirico, normalmente assumido igual a 0,7,
Ur é a velocidade de inundagéo ou flooding (ft/s);

pc € a densidade da fase vapor (kg/ft3).

As Equacdes 4.2 — 4.6 descrevem a correlagéo de Leva para a velocidade de

flooding.
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Y = exp[—3,7121 — 1,0371(InF,;) — 0,1501(InF,;)? — 0,007544(InF,)%]  (4.2)

o= 4(2)" 43)
V=L o Flpu) flm) (4.9)
flp,} = —0,8787 + 2,6776 (piL) —0,6313 (i)2 (4.5)
flu} =096 u, % (4.6)

Em que: Y é o fator de velocidade de flooding (adimensional);
FLc € um parametro de razdo de vazéao (adimensional);
L é a vazdo massica de fase liquida (kg/s);
G é a vazdo massica de fase gasosa (kg/s);
pL € a densidade da fase liquida (kg/ft3);
uL € a viscosidade da fase liquida (cP);
g € a aceleracdo da gravidade (g = 32,2 ft/s?);

Fp é o fator de empacotamento, relativo ao tipo de recheio (ft2/ft3).

O fator de empacotamento para anéis de Pall de 1 in de metal € igual a 56 ft2/ft3
e para anéis de Pall de 2 in é igual a 27 ft?/ft* (SEIDER, SEADER e LEWIN, 2003). Os
demais valores necessarios para os calculos, como densidade, viscosidade e vazfes
massicas, foram obtidos a partir das simulacoes.

Para um dimensionamento mais acurado, o didmetro de uma coluna de
destilacdo deve ser calculado para cada estagio tedrico. Entretanto, como este trabalho
visa apenas fazer uma estimativa preliminar dos custos, optou-se por definir o diametro
das colunas como a média entre os diametros do topo, meio e fundo. No caso de colunas
com numero par de estagios, calculou-se a média das propriedades dos dois estagios

centrais para definir o diametro do meio.
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A altura das colunas foi determinada a partir da altura equivalente do prato
tedrico (HETP, na sigla em inglés). Para as colunas operadas a pressfes positivas,
utilizou-se a Equacéo 4.7, enquanto as colunas a vacuo tiveram suas alturas calculadas
por meio da Equacéo 4.8, sendo ambas formulas empiricas obtidas em Seider, Seader
e Lewin (2003).

HETP = 1,5 D, (4.7)

HETP =1,5Dp + 0,5 (4.8)

Em que: HETP é a altura equivalente de prato tedrico, ft;

Dp é o diametro nominal do recheio utilizado, in.

A altura do volume recheado foi obtida pela multiplicacdo do nimero de estagios
de equilibrio e do HETP, desconsiderando condensador e refervedor. A altura total das
colunas foi calculada por meio da soma do volume recheado a trés quartos do diametro

para o condensador e um diametro inteiro para o refervedor.

4.3Trocadores de calor
Como todos os trocadores de calor presentes nos processos simulados
apresentaram area de troca térmica acima de 200 ft?, estes foram projetados como casco
e tubo de cabeca flutuante, conforme orientacdes de Seider, Seader e Lewin (2003), sem
especificar o numero de passagens nos cascos e tubos. Os condensadores e
refervedores foram considerados como trocadores de calor comuns e, portanto, foram
projetados seguindo a mesma abordagem. A estimativa de custo se baseia na area de

troca térmica, que pode ser obtida através da Equacao 4.9.

Q =UArATm (4.9)

Em que: Q é ataxa de transferéncia de calor, BTU/h;
U é o coeficiente global de transferéncia de calor, BTU/(°F-h-ft?);

Ar é a area de troca térmica, ft2;
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AT.m € a média logaritmica da diferenca de temperaturas (°F).

A taxa de transferéncia de calor e grande parte dos valores de coeficiente global
de transferéncia de calor foram obtidos diretamente das simulagdes. Entretanto, nos
casos em que nao foi possivel obter o valor de U, utilizou-se dados de Seider, Seader e
Lewin (2003), que fizeram uma coletanea de dados experimentais publicados por
diversos autores. O valor de U depende fortemente do equipamento e dos materiais
envolvidos na troca térmica, mas como este trabalho visa uma estimativa preliminar, foi
possivel utilizar os dados anteriormente mencionados. Os valores considerados podem
ser vistos no Apéndice 2.

As utilidades escolhidas para os processos foram vapor de baixa pressao para
aguecimento, com temperatura de cerca de 125 °C e entalpia de vaporizacéo de cerca
2.196,4 kJ/kg, e, para resfriamento, agua a 25 °C, cuja capacidade térmica € de cerca
de 4,1805 kJ/kg°C, e o Refrigerante R134A, operando a pressao atmosférica. O custo

das utilidades foi extraido do simulador de processos.

4.4Vaso de Flash
Os vasos de flash foram dimensionados de acordo com metodologia
apresentada por Towler e Sinnott (2008). Segundo os autores, o diametro do vaso deve
ser grande o suficiente para que a velocidade da fase gasosa seja reduzida abaixo da
velocidade de separacao das goticulas de liquido. O céalculo do didametro minimo (Dv) é

feito por meio da Equacéo 4.10.

D,= [ (4.10)

Tug

Em que: Vv € é a vazao volumétrica de vapor (m?/s);

Us é a velocidade de separacao das goticulas de liquido (m/s).

A velocidade de separacdo das goticulas de liquido pode ser obtida pela

Equacéao 4.11.
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ug = 0,07 (%)2 (4.11)

Em que: pL € a densidade da fase liquida (kg/m3);

pG é a densidade da fase gasosa (kg/m3).

Uma vez determinado o diametro, a altura do vaso acima da sua entrada deve
ser suficiente para que as goticulas de liquido possam se separar. Deve ser utilizada
uma altura igual ao didametro, com um valor minimo de um metro (TOWLER e SINNOTT,
2008).

A entrada do vaso deve ser situada a uma altura de meio didmetro acima do
nivel de liquido, com um minimo de 60 centimetros. Os autores recomendam um tempo
de 10 minutos para o holdup de liquido no vaso. A partir desse tempo e conhecendo-se
o didmetro do vaso e a vazao de saida de liquido obtida no simulador é possivel calcular
a altura da fase liquida no vaso (TOWLER e SINNOTT, 2008).
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CAPITULO 5 - AVALIACAO ECONOMICA DOS PROCESSOS

A avaliagdo econdmica realizada neste trabalho engloba a deducdo do
investimento necessario para 0s equipamentos envolvidos nas etapas de fermentacéo e
destilacdo, a deducao dos custos de producao associados a estas etapas, as estimativas
de receita e a comparacao entre os diferentes cenarios.

E importante ressaltar, no entanto, que, como este trabalho avalia apenas as
etapas de fermentacdo e destilacdo do processo de producdo de etanol, os custos
envolvidos nas demais etapas ndo sao considerados e, portanto, os valores de custo e
receita obtidos séo utilizados apenas a titulo de comparagdo entre 0s cenarios, nao
devendo ser utilizados como estimativas de uma planta completa. O estudo de
oportunidade realizado neste trabalho é uma estimativa preliminar, que pode ser utilizado
para comparar diferentes cenéarios (TURTON et al., 2009).

Conforme descrito na Sec¢éo 3.1.3, os processos foram simulados considerando
o processamento de 12.000 toneladas de cana-de-acucar por dia, correspondente a um
volume padrao para destilarias autbnomas no Brasil. Todos os custos foram estimados
com base em um fator de operacédo de 4.008 h/ano, equivalente a 167 dias efetivos de
moagem por ano-safra, conforme recomendado pelo portal Nova Cana (NOVA CANA).

Foi utilizado o ano-safra de 2020/2021 como cenario econdémico para este
trabalho e, portanto, os precos do etanol, do acucar e do ddélar foram considerados como
as médias entre os periodos de abril de 2020 a marco de 2021 e podem ser observados
na Tabela 5.1. O preco do etanol e dos Acucares Totais Recuperaveis (ART) foram
obtidos em Nova Cana (2021), enquanto a cotacdo do délar foi extraida da pagina do
Banco Central do Brasil. O custo de eletricidade foi considerado nulo, uma vez que as
destilarias em geral tém capacidade de produzir energia suficiente para suprir a demanda
de toda a planta. O custo de disposi¢ao da vinhaca foi desconsiderado, pois esta pode
ser reaproveitada para fertirrigacdo ou producdo de biogas, o que nao foi avaliado neste

trabalho.
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Tabela 5.1 — Pre¢cos dos Componentes Envolvidos nos Processos

Matéria-prima/Produto/Utilidade Preco (US$/Kg)

Délar 5,4089
ART 0,1439
Etanol Hidratado 0,4918
Vapor LP 0,0042
Agua 4,4 x 10°
R134a 1,1 x10°
Disposicéo Efluentes 0,1500

5.1Investimento
Neste trabalho foi utilizado o método de Lang para estimar o investimento total

para a construcdo da parte da planta referente as etapas de fermentacéo e destilacao.
Este método possui um grau de incerteza de +35 % e tem como primeiro passo a
obtencao do preco Free on board (f.0.b.) de aquisicdo de cada equipamento envolvido
no processo (SEIDER, SEADER e LEWIN, 2003). Os precos f.0.b. podem ser estimados
a partir de férmulas empiricas disponiveis na literatura. No entanto, como estas férmulas
foram desenvolvidas para uma outra época especifica, € necessario atualizar os valores
para a realidade atual, o que é feito por meio da aplicacdo do Chemical Engineering Plant
Cost Index (YOUNG, 2015).

Ap0s se obter o preco f.0.b. total de aquisicdo dos equipamentos, este valor deve
ser multiplicado por 1,05, de forma a considerar o transporte dos mesmos até a planta.
Em seguida, € necessario multiplicar o novo valor obtido pelo fator de Lang (f.), para se

obter o investimento fixo. Estes passos sao resumidos na Equagéo 5.1.

Ip =105 X f, X (ﬂ) C, (5.1)

PCIp

Em que: Ir é o investimento fixo;
fL é o fator de Lang;
PCI é o Plant Cost Index para o ano de projeto;
PCI» € o Plant Cost Index para o ano base;
C:i é o custo f.0.b. de aquisi¢cdo do equipamento i.
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O fator de Lang neste caso € igual a 3,63 para uma planta que opera com fluidos
e solidos (WOLF, 2013), e é utilizado para que se considere os custos de instalacéo,
instrumentacao e controle, encanamento, rede elétrica, constru¢des auxiliares, aquisicdo
de terreno, custos de construcdo e engenharia e taxas envolvidas. Para o célculo do
investimento total, soma-se ao investimento fixo o capital de giro, que corresponde a
cerca de 15 % do investimento total.

Todos os calculos de custo de equipamentos foram obtidos a partir de Seider,
Seader e Lewin (2003), que utilizam um PCl» de 394, correspondente ao ano 2000. Tais
célculos séo férmulas empiricas de estimativa de preco f.0.b, com base em uma série de
trabalhos disponiveis na literatura. Todos os valores foram atualizados para o PCI de
2019, com valor de 607,5. As formulas utilizadas para estimar o custo de cada

equipamento sédo evidenciadas nas secoes a seguir.

5.1.1 Custo dos reatores e vasos

O custo dos reatores (em US$) foi calculado por meio da Equagéo 5.2, na qual
Cv é o custo do vaso, dependente do sua massa W (Ib), conforme explicitado na Equacao
5.3. A massa do vaso pode ser obtida pela Equacao 5.4. Nesta equacéo, D é o diametro
interno do vaso, L € a sua altura, ts € a espessura da parede e ps € a densidade do aco
carbono, que pode ser considerada igual a 0,284 Ib/in® para um projeto preliminar. CpL é
o custo relativo a instalacéo de plataformas e escadas e é obtido pela Equacéo 5.6, onde
D é o didametro interno do vaso (in) e L é a sua altura (in). O fator Fm varia com o tipo do
material e, neste caso, foi utilizado o valor 1, ja que todos os vasos foram considerados
como de ago carbono (SEIDER, SEADER e LEWIN, 2003).

Cr = FyCy + Cpy, (5.2)
C, = exp{6,775 + 0,18255[In(W)] + 0,02297[In(W)]%} (5.3)
W = (D + t5)(L + 0,8D)tsps (5.4)
Cp, = 285,1(D)073960([)0.70684 (5.5)
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Como todos os vasos operam a pressao atmosférica, a espessura da parede
pode ser calculada através da Equacao 5.6. Nesta equacao, D é o didmetro interno, S é
0 maximo estresse permitido para o material de construcéo da coluna na temperatura de
operacdo e E corresponde a eficiéncia da solda. Neste trabalho, foram adotados os
valores de 13.750 psi para S e 0,85 para E, uma vez que as espessuras obtidas néo

foram muito grandes.

10D

te =
S T 2sE-12

(5.6)

Por uma questdo de seguranca estrutural, existe uma espessura minima
requerida para cada diametro de vaso, conforme explicitado na Tabela 5.2. Portanto, a

espessura obtida pela Equacao 5.6 pode ndo corresponder a espessura final.

Tabela 5.2 — Didmetros Minimos para a Parede de Vasos Verticais

Diametro do vaso (ft)  Espessura minima (in)

Ateé 4 1/4
4-6 5/16
6-8 3/8

8-10 7/16

10-12 1/2

Fonte: SEIDER, SEADER E LEWIN (2003)

ApdOs a obtencdo da espessura da parede, deve ser somado 1/8 in para
considerar a corrosao do material.

O custo dos vasos de Flash é obtido da mesma forma que aquele referente aos
reatores, uma vez que também sao considerados vasos verticais. Como estes operam
sob vacuo, sao equipados com um aparato de vacuo, cujo custo é obtido através da
Equacéo 5.07. Nesta expresséo, G € a vazao massica de vapor no ponto de geracao de
vacuo (Ib/h) e P é a pressao desejada (torr).
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0,41

Cvacuo = 1330 x (£) (5.7)

5.1.2 Custo das colunas de destilagao

O custo das colunas de destilacdo em dolares € obtido da mesma forma que o
custo dos reatores, através da Equacdo 5.2. No entanto, Cv deve ser calculado pela
Equacao 5.8 neste caso. A massa da coluna (W) é obtida por meio da Equacgéo 5.4,
assim como no caso dos reatores (SEIDER, SEADER e LEWIN, 2003).

C, = exp{7,0374 + 0,18255[In(W)] + 0,02297[In(W)]?} (5.8)

A espessura das paredes das colunas que operam a pressdes positivas é obtida
pela Equacdo 5.6, com as mesmas correcgdes feitas para os reatores. No entanto, a
espessura das paredes das colunas a vacuo deve ser determinada por meio da Equacao
5.9, na qual Do € o didametro externo da coluna (in), P € a menor pressdo de operacao
(psig), L é a altura da coluna (in) e Em € 0 modulo de elasticidade de construcao (psi),
obtido na maior temperatura de operagdo (°F), conforme a Equacdo 5.10, que foi
determinada por interpolacéo linear dos dados apresentados por Seider, Seader e Lewin
(2003).

pL \0%
te = 1,3D, (EMDD) (5.9)
Ey, = (30,4342 — 0,00629T) x 10 (5.10)

O valor de ts deve ser somado ainda ao fator de correcéo tec, explicitado na

Equacéo 5.11, em que Di € o diametro interno da coluna (in).

tzc = L(0,18D; —2,2) x 1075 — 0,19 (5.11)

As colunas a vacuo devem ainda ser equipadas com o aparato de vacuo, cujo

custo em dolares é obtido pela Equagéo 5.7.
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O custo da instalacdo de plataformas e escadas (US$) deve ser calculado

através das Equacédo 5.12, em que D é o didmetro interno da coluna (in) e L € a altura

(in).
CPL — 237,1(D)0’63316(L)0’80161 (512)

Como todas as colunas foram consideradas recheadas, € necessario também
somar o preco de compra do recheio. Seider, Seader e Lewin (2003) consideram valores
de 39 US$/ft3 para anéis de Pall de metal de 1 in e 25 US$/ft2 para aqueles de 2 in. Estes
valores também foram atualizados por meio do PCI. O volume de recheio pode ser obtido
utilizando-se o diametro interno e a altura da coluna, excetuando-se condensador e

refervedor.

5.1.3 Custo dos trocadores de calor

O custo dos trocadores de calor do tipo casco e tubo € determinado pelas
Equacgbes 5.13 e 5.14. Ar representa a area externa dos tubos, onde ocorre a troca
térmica.

CTC = FPFMFLCB (513)

Cy = exp{11,667 — 0,8709[In(47)] + 0,09005[In(4A7)]?*} (5.14)

O fator Fm tem relagdo com os materiais de construcéo dos trocadores e é dado

pela Equacao 5.15. Como neste trabalho foram considerados trocadores de aco carbono,

a e b sdo iguais a zero.

Fy=a+ (—)b (5.15)
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O fator Fp € um fator de correcéo relativo a um reforgo de presséo no lado do
casco. Como todas as pressdes de operacao dos trocadores deste trabalho estdo abaixo
de 100 psig, é considerado o valor de 1 para este fator.

O fator FL € uma correcdo de comprimento do tubo e também vale 1, uma vez

gue todos os trocadores foram projetados com um comprimento estimado de 20 ft.

5.1.4 Custo das bombas e compressores

O custo das bombas centrifugas é obtido pela Equacéo 5.16, na qual Fr € relativo
ao tipo de bomba e considerado igual a 1 para bombas de um estagio, orientacado vertical
e 3600 rpm, e igual a 1,5 para bombas de um estagio, orientacao vertical e 1800 rpm. Fm
€ um fator de material e vale 1,35 para bombas de aco carbono. Cs é 0 custo da bomba
e é dado pela Equacdo 5.17, onde S € o fator de tamanho da bomba, obtido pela Equacgéo

5.18, em func¢éo da vazao Q (gal/min) que passa pela bomba e da altura manométrica H

(o).

Cp = FpFyCp (5.16)
Cp = exp{9,2951 — 0,6019[In(S)] + 0,0519[In(S)]?} (5.17)

O custo do compressor centrifugo é dado pelas Equacdes 5.19 e 5.20. Fp € igual
a 1 para compressores acionados a motor elétrico. Fm € um fator de material e tem valor
igual a 1, visto que os compressores foram projetados em aco carbono. Pc é a poténcia
requerida em hp.

Cp = FDFMCB (519)

Cp = exp{7,2223 + 0,80[In(P.)]} (5.20)
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5.1.5 Custo dos motores elétricos

Para funcionar, uma bomba precisa de um motor elétrico, cujo custo € obtido
pela Equacgédo 5.21. O fator Fr depende do tipo do motor e neste trabalho é considerado

igual a 1,8, para motores a prova de explosao.

O custo Cs é descrito na Equacédo 5.22 e depende da poténcia consumida em

hp.

Cy = exp{5,4866 + 0,13141[In(P,)] + 0,053255[In(P,)]? + 0,028628[In(P.)]® —
0,0035549[In(P;)]*} (5.22)

Para estimar a poténcia consumida pelo motor, utiliza-se a Equacao 5.23, onde
Q é a vazao através da bomba em gal/min, H é a altura manométrica em fte p € a

densidade do liquido em Ib/gal. nr e nu sao dados pelas Equacdes 5.24 e 5.25.

___QHp

Pe = 33.000MpNy (5.23)

N = —0,316 + 0,24015[In(Q)] — 0,01199[In(Q)]? (5.24)
_ QHp ] _ etp 17

N = 0,80 +0,0319 |In (33_000np)] 0,00182 [ln(33.000np)] (5.25)

5.1.6 Custo das centrifugas

O custo das centrifugas é dado pela Equacdo 5.26, na qual Vs é a vazéo

volumétrica de soélidos em toneladas por hora.

Cp = 47.000V5°%° (5.26)
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5.1.7 Custo de Producéo

A metodologia adotada neste trabalho para se avaliar os custos de producéo do
bioetanol é baseada no trabalho de Wright et al. (2010), no livro de Seider, Seader e
Lewin (2003) e no trabalho de Young et al. (2015), que tem como base o livro de Turton
(2009).

O custo de producéo é aquele relacionado a rotina de operacéo de uma planta
e para calcula-lo € necessaria a divisdo em trés categorias: custos diretos, custos
indiretos e despesas gerais. Os custos diretos de producado incluem a aquisicao de
matéria-prima, custo com mao-de-obra e supervisdo técnica, custo de utilidades e
disposicéo de efluentes, manutencao e reparos, suprimentos operacionais, encargos de
laboratério e o pagamento pela exploracédo de patentes e royalties. Os custos de matéria-
prima e utilidades séo calculados a partir das vazdes necessarias ao processo e seus
respectivos precos, ja o custo com mao-de-obra € obtido estimando-se o nimero de

operarios requeridos na planta, por turno, que pode ser obtido por meio da Equacéo 5.27.

Nop = (6,29 + 31,7P2 4 0,23Ny,)"® (5.27)

Nesta equacédo, P € o numero de processos envolvendo transporte, distribuicéo,
remocao ou controle de formacéo de sélidos, que no caso dos processos avaliados neste
trabalho € igual a 2, referentes a separacao de células nas centrifugas e tratamento de
leveduras. Nnp € 0 NUmMero de equipamentos que ndo envolve o manuseio de solidos
particulados, que engloba colunas, reatores e trocadores de calor. Bombas e vasos em
geral ndo entram nessa contagem (TURTON et al., 2009). O custo de mao-de-obra é
obtido multiplicando-se o nimero de operarios por turno pelo fator de operacéo e pelo
salario de cada operario, que neste trabalho foi considerado igual a US$2,00 por hora,
com base em Bittencourt (2020). Os demais custos diretos sao calculados conforme
mostrado na Tabela 5.3.

Os custos de producao indiretos englobam gastos com empacotamento e
estocagem de materiais, pagamento de impostos locais e seguros. Os custos nessa
categoria sao independentes do nivel de producdo da planta. A dltima categoria,

despesas gerais, refere-se aos custos administrativos, distribuicéo e venda de produtos,
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pesquisa e desenvolvimento. Tanto 0os custos indiretos quanto as despesas gerais Sao

calculadas a partir de outros custos, como mostrado na Tabela 5.3.

Tabela 5.3 — Método de Calculo de Itens do DRE

ltem do DRE Calculo
Supervisdo Técnica (Cst) Cst=0,15 Cmo
Manutencédo e Reparos (Cwr) Cwvr= 0,06 IF
Suprimentos Operacionais (Cso) Cso = 0,15 Cwmr
Encargos de Laboratério (CLas) Crag = 0,15 Cmo
Patentes e Royalties (Crr) Crr=0,03Cp
Empacotamento e Estocagem (Cee) Cee = 0,6(Cmo+Cst+CwmR)
Impostos Locais (CiL) CL=0,0151T
Seguros (Cs) Cs=0,0051T
Custos Administrativos (Cabwm) Capm = 0,25 Cee
Distribuicédo e Venda dos Produtos (Cpist) Coist=0,1Cp
Pesquisa e Desenvolvimento (Cpep) Cpep = 0,05 Cp

Fonte: Autoria propria com base em Seider, Seader e Lewin (2003)

Nesta tabela, Cmo é 0 custo com méao-de-obra, IF é o investimento fixo da planta,
IT é o investimento total e Cp é 0 custo de producdao.

5.2Critérios de avaliacdo econdémica

Os critérios de avaliacdo econbmica utilizados nesse trabalho foram o
investimento total na planta, os custos de producédo, a receita total relativa a um ano de
operacdo, o lucro liquido anual, o preco de equilibrio do etanol e o tempo de payback.
Os dois primeiros foram descritos nas se¢0es anteriores. A receita total foi obtida a partir
da vazéao de etanol hidratado produzido, multiplicada pelo respectivo preco do produto.
O lucro liquido anual é obtido através da subtracdo da receita total pelo custo total de
producdo, que também é calculado para um ano de operacao. O preco de equilibrio do
produto foi obtido, para cada processo, variando-se o preco do etanol hidratado até que
o Valor Presente Liquido (VPL) se igualasse a zero. O tempo de payback é calculado
através da analise do fluxo de caixa da planta, que considerou 20 anos de operacao mais

3 anos de construcéo.
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CAPITULO 6 - RESULTADOS E DISCUSSAO

Neste capitulo sdo apresentados e discutidos os resultados obtidos a partir da
analise econdémica dos diferentes processos. Tal analise foi feita com base nos balancos
materiais e de energia, nos custos dos equipamentos, em demonstracdes contabeis e

no fluxo de caixa.

6.1Comparacao do investimento

Na Tabela 6.1 é possivel identificar que investimentos maiores de equipamento
S80 necessarios para 0s Processos 4 e 2, respectivamente. Isso ocorre principalmente
devido a presenca de dois compressores na etapa de destilacdo duplo efeito,
necessarios para elevar a pressao das torres a vacuo para a pressao de topo da coluna
B-B1. Este custo ndo € tdo expressivo no Processo 6, conforme explicitado na Figura
6.1, pois a grande concentracdo de etanol na entrada da etapa destilatoria resulta em
um volume significativamente menor na corrente de fundo da Coluna Al, que por sua
vez segue para a Coluna A e, consequentemente, aos compressores.

O Processo 5 requer o terceiro maior investimento em equipamentos, devido
principalmente aos compressores necessarios para elevar a pressao da corrente que sai
do vaso de flash antes desta se encaminhar para a destilagdo. A distribuicdo do custo
por classe de equipamentos evidencia a maior parcela destinada a bombas e

compressores nesses processos, quando comparados aos demais.

Tabela 6.1 — Comparagédo do Custo com Equipamentos em milhares de US$ para os Diferentes

Processos

Equipamentos Processo1l Processo2 Processo3 Processo4 Processo5 Processo6
Vasos e reatores 1.731,95 1.731,95 2.415,85 2.415,85 2.242,72 2.242,72
Colunas 1.496,94 1.720,50 1.468,53 1.562,51 1.494,94  1.256,42
Trocadores de Calor 483,13 501,02 495,66 681,465 471,63 527,99
Bombas e compressores 10,84 2.780,25 9,62 3.716,74 1.707,32 829,46
Outros 788,28 791,02 644,60 647,091 664,28 666,82
Total 4.511,14 7.524,74 5.034,27 9.023,66 6.580,89 5.523,41

Fonte: Autoria propria
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Figura 6.1 — Custos por Classe de Equipamento nos Diferentes Processos

M Processo 1

M Processo 2

Processo 3

Processo 4

M Processo 5

. . I M Processo 6

Vasos e Colunas  Trocadoresde Bombase QOutros
reatores Calor compressores

Fonte: Autoria propria

Os maiores custos de vasos e reatores ocorrem nos Processos 3 e 4, devido ao
reciclo de parte da corrente de vinho levedurado para manter a temperatura dos reatores
a 30 °C, implicando um volume reacional cerca de 60% maior do que no processo
convencional. Os Processos 5 e 6 requerem 0 segundo maior custo com vasos e
reatores, pois também apresentam reciclo nos reatores, além de utilizarem vasos de
flash. O custo com trocadores de calor cresce conforme o niUmero necessario destes
equipamentos para o processo, excetuando-se o Processo 5, que apesar de necessitar
de uma grande quantidade de trocadores, apresenta o menor custo. Este detalhamento
pode ser observado no Apéndice 2, onde sdo apresentados os dados de todos os
equipamentos para cada processo, cCom Seus respectivos precos e principais
caracteristicas.

A partir do custo total de equipamentos, foi estimado o valor do Investimento
Fixo, seguindo a metodologia de Lang, descrita na Secédo 5.1. O Capital de Giro foi
considerado como 15 % do Investimento Total, e este foi obtido através da soma do

Investimento Fixo com o Capital de Giro, conforme ilustrado na Tabela 6.2.
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Tabela 6.2 — Comparacéo do investimento em milhares de US$ para os diferentes processos

I[tem calculado Processo1 Processo 2 Processo3 Processo4 Processo5 Processo 6

Custo total dos Equipamentos  4.511,14  7.524,74  5.034,27 9.023,67 6.580,89 5.523,41
Investimento Fixo (IF) 17.194,21 28.680,55 19.188,11 34.393,71 25.083,08 21.052,47
Capital de Giro (CG) 3.056,94 5.091,62 3.411,04 6.263,41 4.274,12  3.798,99

Investimento Total (IT=1F+CG) 20.251,16 33.772,17 22.599,15 40.657,12 29.357,20 24.851,46

Fonte: Autoria propria

Os Processos 4 e 2 apresentaram 0s maiores investimentos, respectivamente,
conforme é possivel visualizar melhor na Figura 6.2. No entanto, havendo possibilidade
de se investir tais valores, € necessario analisar ainda outros fatores econémicos, como
preco de equilibrio do etanol, Taxa Interna de Retorno (TIR) e o Demonstrativo do
Resultado do Exercicio (DRE), pois dessa forma sera possivel, entdo, avaliar se o maior

investimento vem acompanhado de maiores retornos financeiros a longo prazo.

Figura 6.2 — Investimento Total Necesséario para os Diferentes Processos

Processo 1 [ $20.251.157,10

Processo 2 [l $33.772.170,75
Processo 3 [ $22.599.150,18

Processo 5 [ $29.357.199,46
Processo 6 [ $24.851.457,13

Fonte: Autoria propria
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6.2Comparacao do Demonstrativo do Resultado do Exercicio (DRE)

A Tabela 6.3 apresenta a demonstracédo contabil do resultado do exercicio (DRE)
relativo a um ano de operacao da planta. Sdo apresentados nessa tabela também o custo
total de producéo, a receita anual das vendas de EHC, o lucro liquido anual e o preco de
equilibrio calculado. Valores de venda do produto final acima desse preco minimo geram

lucro ao processo considerado.

Tabela 6.3 — Comparacgdo do DRE em milhares de US$ para os Diferentes Processos

Processo 1 Processo 2 Processo3 Processo4 Processo5 Processo6

Custos Diretos

Matéria-Prima (Cwmp)
ART (agUcares redutores totais) 38.058,36 38.058,36 37.612,21 37.612,21 37.612,21 37.612,21

Agua 7,14 7,14 4,72 4,72 4,72 4,72
Mao de Obra (Cwo) 93,19 93,19 93,19 93,19 93,19 93,19
Supervisao Técnica (Csr) 13,98 13,98 13,98 13,98 13,98 13,98
Utilidades (Curw)

Vapor LP 2.146,79 1.546,99 1.887,03 687,61 1.774,13 1.461,35
Agua de Resfriamento 33,68 5,98 30,25 3,13 68,25 36,22
Eletricidade - - - -

Disposi¢do de Efluentes (Coe) 272,87 238,22 166,52 163,05 279,42 73,85
Manutengdo e Reparos (Cwvr) 1.031,65 1.720,83 1.151,29 2.063,62 1.504,98 1.263,15
Suprimentos Operacionais (Cso) 154,75 258,12 172,69 309,54 225,75 189,47
Encargos de Laboratdrio (Crag) 13,98 13,98 13,98 13,98 13,98 13,98
Patentes e Royalties (Ceg) 1.573,97 1.606,05 1.553,91 1.583,45 1.584,20 1.544,30
Subtotal 43.400,46 43.562,94 42.699,76  42.548,48 43.174,80 42.306,41

Custos Indiretos

Empacotamento e Estocagem

) 683,29 1.096,80 755,07 1.302,48 967,29 822,19

EE

Impostos Locais (Ci.) 257,91 430,21 287,82 515,91 376,25 315,79

Seguros (Cs) 85,97 143,40 95,94 171,97 125,42 105,26

Subtotal 1.027,18 1670,41  1.138,84  1990,35  1.468,96 124324

Despesas Gerais

Custos Administrativos (Capm) 170,82 274,20 188,77 325,62 241,82 205,55

Distribui¢do e Venda dos 5.246,56 535352 517960 527817  5280,66  5.147,67

Produtos (Coist)

:’gsq‘;'sa BTN 2.623,28 267676  2.589,84  2.639,09  2.640,33  2.573,84
P&D

Subtotal 8.040,67 8.304,47  7.95830 824287 816281  7.927,05

Custo Total (USS) 52.468,77 5353830 51.796,90 52.781,70 52.806,56 51.476,71

Venda anual de EHC 66.833,40  66.240,97 69.982,26 69.761,39 69.784,14  70.381,40

Lucro Liquido Anual (LLA) 14364,63  12.702,67 1818537 16.979,69 16.977,58  18.904,70

Valor de equilibrio (US$/kg) 0,41341 0,44348 0239312  0,42463 041014  0,39152

Reducgao possivel de preco -15,94 % -9,83 % -20,07 % -13,66 % -16,61 % -20,39 %

Fonte: Autoria propria
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E possivel observar que, em relacdo ao Lucro Liquido, o Processo 6 se mostrou
mais vantajoso, seguido pelo Processo 3, devido tanto as suas maiores receitas de
vendas quanto ao menor custo de operacdo. Além disso, 0 Processo 6 obteve também
o menor valor de equilibrio para a venda do etanol hidratado, mostrando que o preco do
produto poderia ter uma reducéo de cerca de 20,4 %, se adotada a rota de Fermentacao
com Extracédo a Vacuo + Destilacao Duplo Efeito.

Em termos de receita gerada através da venda de etanol, os processos com
Fermentacdo em Baixa Temperatura (3 e 4) e Fermenta¢do com Extracdo a Vacuo (5 e
6) se mostraram vantajosos, uma vez que permitem maior producdo de EHC por
tonelada de cana-de-acucar processada. Os valores de producédo de etanol por tonelada
de cana-de-acucar foram obtidos por meio da divisdo da vazéo da corrente de saida de
cada processo (I/h) por 500, que é a massa de cana em toneladas processadas por hora
considerada neste trabalho. Foram obtidos os valores de 82,60 I/TC para o Processo 1;
81,84 I/TC para o Processo 2; 86,48 I/TC para o Processo 3; 86,20 I/TC para o Processo
4; 86,22 I/TC para o Processo 5 e 87,00 I/TC para o Processo 6.

Os menores volumes de produgéo dos Processos 2 e 4, com Destilagdo Duplo
Efeito, em relacdo aqueles com Destilacdo Convencional que utilizam os mesmos
meétodos de fermentacdo (Processo 1 e 3, respectivamente), se devem a perda de
produto no topo da Coluna D, onde os gases sdo removidos. A perda nestes casos €
significativamente maior do que na Destilagdo Convencional, pois nas suas pressoes de
operacdo (vacuo) o condensador deve operar a temperaturas muito baixas para evitar a
perda de etanol. Uma alternativa possivel é adicionar outra coluna para recuperacao do
etanol arrastado nos gases, mas isso nao foi considerado neste trabalho.

No caso dos Processos 5 e 6 este problema n&o ocorreu, uma vez que foram
feitas adaptacdes nas etapas destilatérias devido a existéncia de duas correntes de
entrada provenientes da fermentacao com extracdo, que minimizaram a perda de etanol
arrastado pelos gases.

Em relacdo ao uso de utilidades, as tecnologias alternativas apresentaram
economia quando comparadas ao processo convencional. Na Tabela 6.4 é possivel
perceber que os Processos 2, 4 e 6, que consideram a Destilagao Duplo Efeito, possuem

gastos com vapor significativamente menores que aqueles dos Processos 1, 3 e 5,
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respectivamente, nos quais a Destilacdo Convencional é considerada. Em relacdo a
Fermentacdo Convencional, os processos de Fermentacdo em Baixa Temperatura e
Fermentacdo com Extracdo a Vacuo também apresentaram economia.

Os Processos 3 e 4 apresentaram uma reducdo nos gastos com agua de
resfriamento frente aos Processos 1 e 2, respectivamente, devido a eliminacdo da
necessidade de resfriamento dos reatores, conforme evidenciado na Tabela 6.5. No
entanto, os Processos 5 e 6, com Fermentacdo Extrativa, apresentaram maior gasto de
agua de resfriamento. Isso ocorreu pois foi considerado um reciclo parcial na
fermentacdo, o que ndo eliminou a necessidade de resfriamento dos reatores com agua,
e estes, operando a temperaturas mais baixas do que na Fermentacdo Convencional,
exigiram a utilizacdo de uma maior quantidade de agua para manter a temperatura

desejada.

Tabela 6.4 — Custos com Vapor de Baixa Presséo (LP) nos Diferentes Processos.

Destilagao Convencional Destilagao Duplo Efeito
Fermentac¢do Convencional USS 2.146.785,34 (P1) USS 1.546.990,08 (P2)
Fermentacdo em Baixa Temperatura USS 1.887.030,17 (P3) USS 687.606,90 (P4)
Fermentacdo com Extracdo a Vacuo USS 1.774.129,50 (P5) USS 1.461.352,83 (P6)

Tabela 6.5 — Custos com Agua de Resfriamento nos Diferentes Processos

Destilacao Convencional Destilacao Duplo Efeito
Fermentacdo Convencional USS 33.684,96 (P1) USS 5.975,65 (P2)
Fermentacdo em Baixa Temperatura USS 30.248,77 (P3) USS 3.126,24 (P4)
Fermentac¢do com Extracdo a Vacuo USS 68.246,34 (P5) USS 36.219,10 (P6)

6.3Comparacao do Fluxo de Caixa

Os resultados de faturamento, lucro e custo anual ndo sao suficientes para
indicar a viabilidade de implementacdo dos processos. Para isso faz-se necessaria a
analise do retorno financeiro ao longo do tempo para comprovar a sua vantagem em

relacdo a um outro investimento, normalmente de renda fixa, que teria retorno garantido.
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Dessa forma, deve-se estabelecer uma taxa minima de atratividade (TMA), que
corresponde ao minimo de retorno esperado para o projeto. Utilizando esta taxa, €
possivel calcular o valor presente liquido (VPL) do fluxo de caixa de cada processo, 0
que significa trazer para o presente cada entrada e saida anual, descontando a taxa de
juros (TMA). Portanto, se o valor do VPL for positivo, significa que a implementacdo do
projeto € vantajosa. A taxa interna de retorno (TIR) também é calculada, sendo definida
como aquela para qual o VPL € igual a zero, e é interpretada como a taxa real de
rendimento do investimento. Em suma, quando a TIR é maior que a TMA, significa que
a aplicacdo do dinheiro no projeto é mais vantajosa do que em outro investimento que
renda a uma taxa conhecida (TMA).

Segundo a casa de andlise de investimentos Capitalizo, o fundo de renda fixa
com maior rentabilidade em 2020 foi “JOURNEY CAPITAL ENDURANCE DEB INC
JUROS REAIS ADVISORY FIC FI-INFRA”, com uma rentabilidade de 10,32 %
(CAPITALIZO, 2020). Portanto, a fim de assumir um carater mais conservador e
considerar os riscos de investimento na destilaria autbnoma, foi considerado um valor de
TMA de 15 %, cerca de 50 % maior que o fundo mencionado. Na Tabela 6.6 estao
ilustrados o0s resultados para cada processo, relativos aos critérios econdémicos
avaliados.

Os fluxos de caixa foram gerados para uma operacgao de 23 anos, sendo os trés
primeiros dedicados a construcdo da planta, nos quais o investimento fixo foi distribuido
em parcelas de 30 %, 40 % e 30 %, respectivamente. O capital de giro foi adicionado no
guarto ano, onde se considera o inicio da operacéo da planta, que se estende até o ano

23 e, portanto, possui uma vida util de 20 anos.

Tabela 6.6 — Comparacéo do Fluxo de Caixa para os Diferentes Processos.

Processo1l Processo2 Processo3 Processo4 Processo5 Processo 6

TIR 48 % 29 % 53% 32% 41 % 51%
VPL (milhdes de USS) 42,50 25,98 56,02 38,01 46,22 57,25
7 anoseb5 4anose9 6anosell 5anose?7 4anosell

Tempo de payback 5 anos
meses meses meses meses meses

Fonte: Autoria propria
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E possivel observar que, apesar de necessitarem de um investimento maior que
o Processo 1 (rota convencional), os Processos 3 e 6 se mostram mais vantajosos, com
valores de TIR e VPL maiores e tempos de payback menores.

Como todos os valores de VPL séo positivos e os valores de TIR sdo superiores
ao da TMA definida, todos os processos sao considerados viaveis, levando em conta as
consideracdes feitas no presente trabalho. Para melhor visualizacdo, os tempos de
payback estdo representados na Figura 6.3, onde os quadrados vermelhos representam
0s anos em que o VPL ainda esta negativo e os verdes aqueles a partir de onde o
payback é atingido.

Figura 6.3 — Representacdo do Tempo de Payback para os Diferentes Processos

Ano 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12 13 14 15 16 17 18 19 20 21 22 23

Processo 1 ....

Processo 2 ........
Processo 3 ....

Processo 4 .......
Processo 5 .....

Processo 6

Fonte: Autoria propria

Como pode-se observar, os resultados do DRE se mantiveram na andlise de
fluxo de caixa, com o Processo 6 sendo 0 mais vantajoso, seguido dos Processos 3, 5,
1, 4 e 2, nesta ordem.

Isto significa que, para uma planta nova, o investimento na tecnologia de
destilacdo duplo efeito se mostrou mais interessante apenas quando associada a
fermentacdo com extragdo, visto que nos demais casos esta alternativa se mostrou
menos vantajosa que o investimento no processo de destilagcdo convencional, uma vez
gue a economia com utilidades no processo de destilacdo duplo efeito ndo foi capaz de
compensar o maior investimento requerido. Os investimentos em fermentacdo em baixa
temperatura e fermentacao extrativa se mostraram vantajosos em relagcao ao processo

gue utiliza fermentacdo convencional e mesma tecnologia de destilacdo. Isso ocorre
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porque a economia de utilidades, aliada a um menor consumo de matéria-prima, foram
suficientes para compensar o investimento nas tecnologias mencionadas.

E importante ressaltar que é indispensavel considerar a comparacdo dos
resultados de cada processo em relacdo ao convencional para avaliar sua viabilidade,
visto que neste trabalho foram analisadas apenas as etapas de fermentacéo e destilacéo
e, portanto, os valores obtidos ndo correspondem aos custos e retornos reais da planta
inteira.

Por esta razdo, uma analise econdbmica completa dos processos evidenciou que
as unicas rotas que se mostraram realmente mais atrativas do que a convencional foram
aquelas formadas por Fermentacdo em Baixa Temperatura + Destilacdo Convencional,
denominada Processo 3, e Fermentacdo com Extracdo a Vacuo + Destilagdo Duplo
Efeito, chamada de Processo 6 neste trabalho. Enquanto os Processos 2 e 4
apresentaram valores de VPL e TIR menores e tempos de payback maiores e o Processo
5 apresentou TIR menor e tempo de payback maior do que aqueles obtidos no Processo
1 (convencional), os Processos 3 e 6 superaram este em todos os itens analisados, com
valores respectivos de VPL de US$ 56.019.011,48 e US$ 57.248.512,96, TIR de 53 % e
51 %, e tempo de payback de 4 anos e 9 meses, e 4 anos e 10 meses, conforme indicado
anteriormente na Tabela 6.6.

Por esta razdo, apesar de os Processos 2, 4 e 5 terem obtido bons resultados
na analise econdmica, estes foram piores do que os do Processo 1, e, portanto, ndo &

possivel afirmar a sua viabilidade econémica.
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CAPITULO 7 - CONCLUSAO E SUGESTOES

No presente trabalho, foram avaliados diferentes processos para a producédo de
etanol hidratado a partir da cana-de-acucar, que foram comparados a rota convencional.
Os diferentes processos foram simulados no software Aspen Hysys® v.8.8 e, a partir dos
balangcos de massa e de energia resolvidos no simulador, foram feitos o
dimensionamento e a estimativa de preco dos equipamentos necessarios a cada
processo, permitindo, deste modo, uma analise econémica dos mesmos. O objetivo da
analise destes processos foi verificar se alguma das tecnologias alternativas de
fermentacao e destilagdo propostas se mostra de fato vantajosa em relacao a tecnologia
convencional, considerando o restante do processo similar entre os casos avaliados.

Conforme discutido no capitulo anterior, de fato € possivel economizar em
relacdo ao custo de utilidades nos processos alternativos, quando comparados a rota
convencional. No entanto, uma analise econdmica completa dos processos evidenciou
gue apenas o0s Processos 3 e 6, respectivamente formados por Fermentacdo em Baixa
Temperatura + Destilacdo Convencional e Fermentacdo com Extracdo a Vacuo +
Destilacdo Duplo Efeito, sdo mais vantajosos do que o Processo Convencional do ponto
de vista econdmico e, por isso, sdo 0s Unicos casos em que é possivel se afirmar a
viabilidade econémica, sendo o Processo 6 o que traz mais beneficios, seguido pelo
Processo 3.

Em estudos futuros, existe a oportunidade de se realizar a andlise econémica da
planta como um todo, de forma que os resultados possam ser avaliados em termos
absolutos, e ndo apenas de forma comparativa com as tecnologias de fermentacdo e
destilacdo convencionais. Através da simulacao da planta completa, é possivel também
estudar a possibilidade de integracdo energética com as demais etapas do processo
produtivo e calcular a geracédo de energia pela queima do bagaco da cana-de-acucar,
avaliando assim quanto devera ser utilizado no processo e quanto podera ser vendido
como excedente, gerando receita extra. E possivel ainda realizar uma andlise de

sensibilidade em relacéo ao valor da cana-de-agucar e seu volume processado.
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Outra possibilidade de estudo é a avaliacdo de possiveis formas de minimizar a
perda de etanol no topo da Coluna D nos processos de Destilacdo Duplo Efeito com
Fermentacdo Convencional ou Fermentacdo em Baixa Temperatura, jA que esta se
mostrou significativa, embora ndo tenha sido determinante para o pior resultado obtido
com a tecnologia em questéao.

Além disso, € possivel também realizar um estudo mais detalhado da
Fermentacdo com Extracédo a Vacuo, de forma a otimizar a fragdo de reciclo para reduzir
0S custos totais do processo.

Uma outra oportunidade estudo consiste na analise do nUmero de estagios das
colunas de Destilacdo Duplo Efeito, uma vez que neste trabalho foi considerado um
namero igual aqueles presentes na Destilacdo Convencional.

Por fim, considerando os argumentos anteriores, € possivel afirmar que os
resultados obtidos foram satisfatérios e que o presente trabalho atingiu os objetivos
propostos, uma vez que foi possivel avaliar o Scale Up das tecnologias alternativas
apresentadas e comparar técnica e financeiramente suas aplicagfes industriais em

relacdo a rota convencional.
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APENDICE 1 — CARACTERIZACAO DAS CORRENTES DOS PROCESSOS

Al.1 - Processo 1: Fermentagao Convencional + Destilagdo Convencional

Tabela Al.1 — Correntes de entrada do Processo 1

Entradas
Corrente Mosto Agua Agua 2 Agua 3
Temperatura (°C) 32,00 25,00 25,00 25,00
Pressdo (kPa) 101,300 101,300 101,300 101,300
Vazdo Molar (Kmol/h) 14088,87 4660,87 3146,22 555,09
Vazdo Massica (Kg/h) 316200,00 83966,06 56679,46 10000,00
Vazdo Volumétrica (m3/h) - Std Cond 284 83 56 10
Fracdo Massica dos Componentes
Sacarose 0,2000 0,0000 0,0000 0,0000
Dextrose 0,0087 0,0000 0,0000 0,0000
H20 0,7913 1,0000 1,0000 1,0000
Etanol 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Glicerol 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Amonia 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
CO2 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
H2 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Acido Succinico 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Acido Acético 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Alcool Isoamilico 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Levedura 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000

Tabela Al1.2 — Correntes de saida do Processo 1 — parte 1

Saidas
Corrente alcool 22 alcool hidratado 6leo fusel B 6leo fusel B1
Temperatura (°C) 35,00 81,57 98,50 108,10
Pressdo (kPa) 133,800 116,000 124,500 134,400
Vazdo Molar (Kmol/h) 3,39 810,49 4,63 1,83
Vazdo Massica (Kg/h) 137,09 33905,10 88,00 33,00
Vaz3do Volumétrica (m3/h) - Std Cond 0 41 0 0
Fracdo Massica dos Componentes
Sacarose 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Dextrose 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
H20 0,0781 0,0646 0,9158 0,9998
Etanol 0,9103 0,9350 0,0839 0,0000
Glicerol 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Amobnia 0,0104 0,0004 0,0000 0,0000
Cco2 0,0011 0,0000 0,0000 0,0000
H2 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Acido Succinico 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Acido Acético 0,0000 0,0000 0,0002 0,0002
Alcool Isoamilico 0,0000 0,0000 0,0001 0,0000
Levedura 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
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Tabela A1.3 — Correntes de saida do Processo 1 — parte 2

Saidas
Corrente Vinhaga Flegmaca Gases Cco2 Purga2
Temperatura (°C) 111,90 108,40 35,00 34,39 28,43
Pressdo (kPa) 152,500 135,700 133,800 101,300 50,000
Vazdo Molar (Kmol/h) 19883,47 2052,49 12,69 734,20 3,96
Vazdo Massica (Kg/h) 363981,12 36979,71 490,33 31145,02 195,78
Vazdo Volumétrica (m3/h) - Std Cond 356 36 1 35 0
Fracdo Massica dos Componentes
Sacarose 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Dextrose 0,0174 0,0000 0,0000 0,0000 0,4538
H20 0,9823 0,9998 0,0075 0,0230 0,0000
Etanol 0,0002 0,0000 0,1025 0,0042 0,0000
Glicerol 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Amonia 0,0000 0,0000 0,0839 0,0007 0,0000
CO2 0,0000 0,0000 0,8061 0,9720 0,2750
H2 0,0000 0,0000 0,0000 0,0002 0,0000
Acido Succinico 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0009
Acido Acético 0,0001 0,0002 0,0000 0,0000 0,0037
Alcool Isoamilico 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Levedura 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,5141

Al.2 - Processo 2: Fermentacdo Convencional + Destilagcdo Duplo Efeito

Tabela Al1.4 — Correntes de entrada do Processo 2

Entradas
Corrente Mosto Agua Agua 2 Agua 3
Temperatura (°C) 32,00 25,00 25,00 25,00
Pressdo (kPa) 101,300 101,300 101,300 101,300
Vazdo Molar (Kmol/h) 14088,87 4660,87 3146,22 555,09
Vazdo Massica (Kg/h) 316200,00 83966,06 56679,46 10000,00
Vaz3do Volumétrica (m3/h) - Std Cond 284 83 56 10
Fracdo Massica dos Componentes
Sacarose 0,2000 0,0000 0,0000 0,0000
Dextrose 0,0087 0,0000 0,0000 0,0000
H20 0,7913 1,0000 1,0000 1,0000
Etanol 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Glicerol 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Amobnia 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Cco2 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
H2 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Acido Succinico 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Acido Acético 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Alcool Isoamilico 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000

Levedura 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000




Tabela A1.5 — Correntes de saida do Processo 2 — parte 1

Saidas
Corrente alcool 22 alcool hidratado 6leo fusel B Oleo fusel B1
Temperatura (°C) 26,00 78,15 94,04 107,70
Pressdo (kPa) 20,000 101,300 115,900 132,700
Vazdo Molar (Kmol/h) 6,68 803,29 4,51 1,83
Vazdo Massica (Kg/h) 275,23 33604,55 88,00 33,00
Vazdo Volumétrica (m3/h) - Std Cond 0 41 0 0
Fracdo Massica dos Componentes
Sacarose 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Dextrose 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
H20 0,0743 0,0650 0,8755 0,9998
Etanol 0,9239 0,9350 0,1241 0,0000
Glicerol 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Amonia 0,0016 0,0000 0,0000 0,0000
Cco2 0,0001 0,0000 0,0000 0,0000
H2 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Acido Succinico 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Acido Acético 0,0000 0,0000 0,0003 0,0002
Alcool Isoamilico 0,0000 0,0000 0,0001 0,0000
Levedura 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Tabela A1.6 — Correntes de saida do Processo 2 — parte 2
Saidas
Corrente Vinhaga Flegmacga Gases C02 Purga2
Temperatura (°C) 65,01 108,20 26,00 34,39 28,43
Pressdo (kPa) 25,000 135,000 20,000 101,300 50,000
Vazdo Molar (Kmol/h) 19889,27 2041,95 20,83 734,20 3,96
Vazdo Massica (Kg/h) 364044,11 36790,82 808,95 31145,02 195,78
Vazdo Volumétrica (m3/h) - Std Cond 356 36 1 35 0
Fracdo Massica dos Componentes
Sacarose 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Dextrose 0,0174 0,0000 0,0000 0,0000 0,4538
H20 0,9825 0,9998 0,0296 0,0230 0,0000
Etanol 0,0000 0,0000 0,4127 0,0042 0,0000
Glicerol 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Amonia 0,0000 0,0000 0,0689 0,0007 0,0000
Cco2 0,0000 0,0000 0,4888 0,9720 0,2750
H2 0,0000 0,0000 0,0000 0,0002 0,0000
Acido Succinico 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0009
Acido Acético 0,0001 0,0002 0,0000 0,0000 0,0037
Alcool Isoamilico 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Levedura 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,5141
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Al.3 - Processo 3: Fermentacdo em Baixa Temperatura + Destilagdo Convencional

Tabela A1.7 — Correntes de entrada do Processo 3

Entradas
Corrente Mosto Agua Agua 2 Agua 3
Temperatura (°C) 32,00 25,00 25,00 25,00
Pressdo (kPa) 101,300 101,300 101,300 101,300
Vazdo Molar (Kmol/h) 9115,03 3110,12 2111,95 555,09
Vazdo Massica (Kg/h) 225900,00 56029,05 38046,91 10000,00
Vaz3o Volumétrica (m3/h) - Std Cond 195 55 37 10
Fracdo Massica dos Componentes
Sacarose 0,2800 0,0000 0,0000 0,0000
Dextrose 0,0087 0,0000 0,0000 0,0000
H20 0,7113 1,0000 1,0000 1,0000
Etanol 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Glicerol 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Ambnia 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Cco2 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
H2 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Acido Succinico 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Acido Acético 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Alcool Isoamilico 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Levedura 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000

Tabela A1.8 — Correntes de saida do Processo 3 — parte 1

Saidas
Corrente alcool 22 alcool hidratado Oleo fusel B Oleo fusel B1
Temperatura (°C) 35,00 81,59 98,39 108,10
Pressdo (kPa) 133,800 116,000 124,500 134,400
Vazdo Molar (Kmol/h) 3,84 848,61 4,63 1,83
Vazdo Massica (Kg/h) 155,97 35502,54 88,01 33,00
Vaz3o Volumétrica (m3/h) - Std Cond 0 43 0 0,03
Fracdo Massica dos Componentes
Sacarose 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Dextrose 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
H20 0,0768 0,0648 0,9140 0,9998
Etanol 0,9126 0,9350 0,0856 0,0000
Glicerol 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Amonia 0,0094 0,0001 0,0000 0,0000
CO2 0,0012 0,0000 0,0000 0,0000
H2 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Acido Succinico 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Acido Acético 0,0000 0,0000 0,0003 0,0002
Alcool Isoamilico 0,0000 0,0000 0,0001 0,0000

Levedura 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000




Tabela A1.9 — Correntes de saida do Processo 3 — parte 2

Saidas
Corrente Vinhaga Flegmaca Gases Cco2 Purga2
Temperatura (°C) 111,90 108,40 35,00 34,25 27,36
Pressdo (kPa) 152,500 135,700 133,800 101,300 50,000
Vazdo Molar (Kmol/h) 12178,23 2168,42 9,09 777,40 2,91
Vazdo Massica (Kg/h) 221344,70 39069,40 355,47 33024,87 114,13
Vazdo Volumétrica (m3/h) - Std Cond 217 39 0 37 0
Fracdo Massica dos Componentes
Sacarose 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Dextrose 0,0096 0,0000 0,0000 0,0000 0,2576
H20 0,9902 0,9998 0,0074 0,0228 0,0000
Etanol 0,0000 0,0000 0,1018 0,0047 0,0000
Glicerol 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Amonia 0,0000 0,0000 0,0756 0,0005 0,0000
CO2 0,0000 0,0000 0,8153 0,9719 0,0335
H2 0,0000 0,0000 0,0000 0,0001 0,0000
Acido Succinico 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0012
Acido Acético 0,0002 0,0002 0,0000 0,0000 0,0049
Alcool Isoamilico 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Levedura 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,7028

Al.4 - Processo 4: Fermentacdo em Baixa Temperatura + Destilagdo Duplo Efeito

Tabela A1.10 — Correntes de entrada do Processo 4

Entradas
Corrente Mosto Agua Agua 2 Agua 3
Temperatura (°C) 32,00 25,00 25,00 25,00
Pressdo (kPa) 101,300 101,300 101,300 101,300
Vazdo Molar (Kmol/h) 9115,03 3110,12 2111,95 555,09
Vazdo Massica (Kg/h) 225900,00 56029,05 38046,91 10000,00
Vaz3o Volumétrica (m3/h) - Std Cond 195 55 37 10
Fracdo Massica dos Componentes
Sacarose 0,2800 0,0000 0,0000 0,0000
Dextrose 0,0087 0,0000 0,0000 0,0000
H20 0,7113 1,0000 1,0000 1,0000
Etanol 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Glicerol 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Amonia 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
CO2 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
H2 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Acido Succinico 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Acido Acético 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Alcool Isoamilico 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000

Levedura 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000




Tabela A1.11 — Correntes de saida do Processo 4 — parte 1

Saidas
Corrente alcool 22 alcool hidratado 6leo fusel B Oleo fusel B1
Temperatura (°C) 26,00 78,16 97,56 107,70
Pressdo (kPa) 20,000 101,300 115,900 132,700
Vazdo Molar (Kmol/h) 3,64 846,98 4,68 1,83
Vazdo Massica (Kg/h) 150,22 35390,49 87,99 33,00
Vazdo Volumétrica (m3/h) - Std Cond 0 43 0 0,03
Fracdo Massica dos Componentes
Sacarose 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Dextrose 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
H20 0,0731 0,0650 0,9314 0,9998
Etanol 0,9254 0,9350 0,0681 0,0000
Glicerol 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Amonia 0,0014 0,0000 0,0000 0,0000
Cco2 0,0001 0,0000 0,0000 0,0000
H2 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Acido Succinico 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Acido Acético 0,0000 0,0000 0,0004 0,0002
Alcool Isoamilico 0,0000 0,0000 0,0001 0,0000
Levedura 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Tabela A1.12 — Correntes de saida do Processo 4 — parte 2
Saidas
Corrente Vinhaga Flegmacga Gases C02 Purga2
Temperatura (°C) 64,99 108,20 26,00 34,25 27,36
Pressdo (kPa) 25,000 135,000 20,000 101,300 50,000
Vazdo Molar (Kmol/h) 11920,34 2415,32 14,51 777,40 2,91
Vazdo Massica (Kg/h) 216696,19 43519,20 572,88 33024,87 114,13
Vazdo Volumétrica (m3/h) - Std Cond 213 43 1 37 0
Fracdo Massica dos Componentes
Sacarose 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Dextrose 0,0098 0,0000 0,0000 0,0000 0,2576
H20 0,9900 0,9998 0,0287 0,0228 0,0000
Etanol 0,0000 0,0000 0,4072 0,0047 0,0000
Glicerol 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Amonia 0,0000 0,0000 0,0577 0,0005 0,0000
Cco2 0,0000 0,0000 0,5064 0,9719 0,0335
H2 0,0000 0,0000 0,0000 0,0001 0,0000
Acido Succinico 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0012
Acido Acético 0,0001 0,0002 0,0000 0,0000 0,0049
Alcool Isoamilico 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Levedura 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,7028
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Al.5 - Processo 5: Fermentacdo com Extracdo a Vacuo + Destilagcdo Convencional

Tabela A1.13 — Correntes de entrada do Processo 5

Entradas
Corrente Mosto Agua Agua 2 Agua 3
Temperatura (°C) 32,00 25,00 25,00 25,00
Pressdo (kPa) 101,300 101,300 101,300 101,300
Vazdo Molar (Kmol/h) 9115,03 3117,54 2104,36 555,09
Vazdo Massica (Kg/h) 225900,00 56162,76 37910,33 10000,00
Vaz3o Volumétrica (m3/h) - Std Cond 195 55 37 10
Fracdo Massica dos Componentes
Sacarose 0,2800 0,0000 0,0000 0,0000
Dextrose 0,0087 0,0000 0,0000 0,0000
H20 0,7113 1,0000 1,0000 1,0000
Etanol 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Glicerol 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Ambnia 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Cco2 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
H2 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Acido Succinico 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Acido Acético 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Alcool Isoamilico 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Levedura 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000

Tabela A1.14 — Correntes de saida do Processo 5 — parte 1

Saidas
Corrente alcool 22 alcool hidratado Oleo fusel B Oleo fusel B1
Temperatura (°C) 35,00 81,59 98,38 108,10
Pressdo (kPa) 133,800 116,000 124,500 134,400
Vazdo Molar (Kmol/h) 8,51 846,27 4,63 1,66
Vazdo Massica (Kg/h) 346,78 35402,03 87,99 30,00
Vazdo Volumétrica (m3/h) - Std Cond 0 43 0 0,03
Fracdo Massica dos Componentes
Sacarose 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Dextrose 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
H20 0,0765 0,0648 0,9139 0,9998
Etanol 0,9153 0,9350 0,0857 0,0000
Glicerol 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Amonia 0,0069 0,0002 0,0000 0,0000
CO2 0,0012 0,0000 0,0000 0,0000
H2 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Acido Succinico 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Acido Acético 0,0000 0,0000 0,0004 0,0002
Alcool Isoamilico 0,0000 0,0000 0,0001 0,0000

Levedura 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000




Tabela A1.15 — Correntes de saida do Processo 5 — parte 2

Saidas
Corrente Vinhaga Flegmaca Gases Cco2 Purga2
Temperatura (°C) 111,90 108,40 35,00 33,16 27,33
Pressdo (kPa) 152,500 135,700 133,800 101,300 50,000
Vazdo Molar (Kmol/h) 12677,92 1715,65 17,70 761,68 2,90
Vazdo Massica (Kg/h) 230707,93 30911,93 713,59 32425,80 116,61
Vazdo Volumétrica (m3/h) - Std Cond 226 30 1 37 0
Fracdo Massica dos Componentes
Sacarose 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Dextrose 0,0109 0,0000 0,0000 0,0000 0,2829
H20 0,9888 0,9998 0,0072 0,0214 0,0000
Etanol 0,0002 0,0000 0,0993 0,0035 0,0000
Glicerol 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Amonia 0,0000 0,0000 0,0541 0,0003 0,0000
CO2 0,0000 0,0000 0,8395 0,9747 0,0332
H2 0,0000 0,0000 0,0000 0,0001 0,0000
Acido Succinico 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0011
Acido Acético 0,0001 0,0002 0,0000 0,0000 0,0044
Alcool Isoamilico 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Levedura 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,6784

Al.6 - Processo 6: Fermentacdo com Extracdo a Vacuo + Destilacdo Duplo Efeito

Tabela A1.16 — Correntes de entrada do Processo 6

Entradas
Corrente Mosto Agua Agua 2 Agua 3
Temperatura (°C) 32,00 25,00 25,00 25,00
Pressdo (kPa) 101,300 101,300 101,300 101,300
Vazdo Molar (Kmol/h) 9115,03 3117,54 2104,36 555,09
Vazdo Massica (Kg/h) 225900,00 56162,76 37910,33 10000,00
Vaz3do Volumétrica (m3/h) - Std Cond 195 55 37 10
Fracdo Massica dos Componentes
Sacarose 0,2800 0,0000 0,0000 0,0000
Dextrose 0,0087 0,0000 0,0000 0,0000
H20 0,7113 1,0000 1,0000 1,0000
Etanol 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Glicerol 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Amonia 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
CO2 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
H2 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Acido Succinico 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Acido Acético 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Alcool Isoamilico 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000

Levedura 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000




Tabela A1.17 — Correntes de saida do Processo 6 — parte 1

Saidas
Corrente alcool 22 alcool hidratado Oleo fusel B 6leo fusel B1
Temperatura (°C) 26,00 78,08 96,13 107,80
Pressdo (kPa) 20,000 101,300 115,900 132,700
Vazdo Molar (Kmol/h) 0,07 853,49 4,62 1,82
Vazdo Massica (Kg/h) 1,83 35705,03 88,00 33,00
Vazdo Volumétrica (m3/h) - Std Cond 0 44 0 0,03
Fracdo Massica dos Componentes
Sacarose 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Dextrose 0,0000 0,0000 0,0000 0,0072
H20 0,5152 0,0638 0,9114 0,9926
Etanol 0,4844 0,9350 0,0883 0,0000
Glicerol 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Ambnia 0,0002 0,0011 0,0000 0,0000
Cco2 0,0002 0,0001 0,0000 0,0000
H2 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Acido Succinico 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Acido Acético 0,0002 0,0000 0,0002 0,0002
Alcool Isoamilico 0,0000 0,0000 0,0001 0,0000
Levedura 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Tabela A1.18 — Correntes de saida do Processo 6 — parte 2
Saidas
Corrente Vinhaga Flegmaca Gases Cco2 Purga2
Temperatura (°C) 64,97 108,30 26,00 33,16 27,33
Pressdo (kPa) 25,000 135,000 20,000 101,300 50,000
Vazdo Molar (Kmol/h) 158,05 14233,48 21,49 761,68 2,90
Vazdo Massica (Kg/h) 2847,55 258707,07 868,49 32425,80 116,61
Vazdo Volumétrica (m3/h) - Std Cond 3 254 1 37 0
Fracdo Massica dos Componentes
Sacarose 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Dextrose 0,0000 0,0097 0,0000 0,0000 0,2829
H20 0,9999 0,9901 0,0662 0,0214 0,0000
Etanol 0,0000 0,0000 0,2437 0,0035 0,0000
Glicerol 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Amobnia 0,0000 0,0000 0,0028 0,0003 0,0000
Cco2 0,0000 0,0000 0,6874 0,9747 0,0332
H2 0,0000 0,0000 0,0000 0,0001 0,0000
Acido Succinico 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0011
Acido Acético 0,0001 0,0002 0,0000 0,0000 0,0044
Alcool Isoamilico 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Levedura 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,6784
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APENDICE 2 — PROPRIEDADES E CUSTOS DOS EQUIPAMENTOS

A2.1 - Processo 1: Fermentagao Convencional + Destilagdo Convencional

Tabela A2.1 — Equipamentos considerados no Processo 1 — Parte 1

TROCADORES DE CALOR

E-100

Calor Trocado (MegaKJ/h)

Area de Troca Térmica (m?)

Coef. Global de Transf. De Calor (KJ/°C-m?2-h)
Vazdo de Vapor LP (Kg/h)

Custo de utilidade (USS$/h)

Custo do equipamento (USS)

REF-A

Calor Trocado (MegaKJ/h)

Area de Troca Térmica (m?)

Coef. Global de Transf. De Calor (KJ/°C-m?3-h)
Vazdo de Vapor LP (Kg/h)

Custo de utilidade (USS$/h)

Custo do equipamento (USS)

COND-B

Calor Trocado (MegaKJ/h)

Area de Troca Térmica (m?)

Coef. Global de Transf. De Calor (KJ/°C-m2-h)
Vazado de Agua (Kg/h)

Custo de utilidade (USS/h)

Custo do equipamento (USS)

112,10
107,48
32.629,75
52.030,00
217,13
19.624,80

142,10
3.054,84
6.648,69

64.710,00

270,05

284.021,69

92,50
1.265,90
3.068,63

884.500,00

3,93

113.466,31

COND-D

Calor Trocado (MegaKJ/h)

Area de Troca Térmica (m?)

Coef. Global de Transf. De Calor (KJ/°C-m2-h)
Vazdo de Agua (Kg/h)

Custo de utilidade (USS$/h)

Custo do equipamento (USS)

REF-B

Calor Trocado (MegaKJ/h)

Area de Troca Térmica (m?)

Coef. Global de Transf. De Calor (KJ/°C-m2-h)
Vazdo de Vapor LP (Kg/h)

Custo de utilidade (USS$/h)

Custo do equipamento (USS)

15,17
119,86
10.429,24
716.700,00
3,19
20.677,46

25,51
429,10
6.648,69
11.610,00
48,45
45.335,80

BOMBAS E COMPRESSORES

P-100

Vaz&o Volumétrica (m3/h)
Acréscimo de Pressdo (Kpa)
Poténcia (HP)

Eletricidade (KW)

Custo (USS)

443,70
35,30
7,86

5,86
10.836,65
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Tabela A2.2 — Equipamentos considerados no Processo 1 — Parte 2

VASOS E REATORES

FERM1 FERM2
Comprimento / Didmetro do Vaso (m) 20,93/6,98 Comprimento / Diametro do Vaso (m) 23,27 /7,76
Custo Total (US$) 313.883,33  Custo Total (USS) 389.398,80
FERM3 FERM4
Comprimento / Didmetro do Vaso (m) 24,61/8,2 Comprimento / Didmetro do Vaso (m) 20,93 /6,98
Custo Total (US$) 453.111,27  Custo Total (USS) 313.883,33
TRAT
Numero de Vasos 2,00
Comprimento / Didmetro do Vaso (m) 11,12 /3,71
Custo Total (USS) 261.673,36

COLUNAS
Al A
Temperatura - Topo/Fundo (°C) 100,5/101,9 Temperatura - Topo/Fundo (°C) 101,9/111,9
Pressdo - Topo/Fundo (Kpa) 136,3/139,3  Pressdo - Topo/Fundo (Kpa) 139,3 /152,5
Altura/Didmetro (m) 7,32/ 2,05  Altura/Didmetro (m) 11,63/ 3,4
Numero de Estagios Tedricos 8,00 Numero de Estagios Tedricos 18,00
Razdo de Refluxo (molar) 59,14  Razdo de Refluxo (molar) 30,06
Custo (US$) 133.893,61  Custo (USS) 472.034,45
D B,B1
Temperatura - Topo/Fundo (°C) 83,86/89,47 Temperatura - Topo/Fundo (°C) 81,57 /108,4
Pressdo - Topo/Fundo (Kpa) 133,8 /136,3  Pressdo - Topo/Fundo (Kpa) 116 /135,7
Altura/Didmetro (m) 6,35/ 1,15  Altura/Didmetro (m) 25,87/ 3,03
Nudmero de Estagios Tedricos 6,00 Ndmero de Estagios Tedricos 45,00
Razdo de Refluxo (molar) 20,87 Razdo de Refluxo (molar) 2,97
Custo (USS) 69.950,42  Custo (US$) 720.453,86
T-100
Temperatura - Topo/Fundo (°C) 34,4 /33,3
Pressdo - Topo/Fundo (Kpa) 101,3 /101,3
Altura/Didmetro (m) 4,57/ 1,88
Nudmero de Estagios Tedricos 10,00
Razdo de Refluxo (molar) 0,77
Custo (USS) 100.613,31

OUTROS

CENTRIF-1 CENTRIF-2
Vazdo Méssica de Sélidos (ton/h) 29,58  Vazdo Massica de Sélidos (ton/h) 29,58
Custo (US$) 394.141,14  Custo (USS) 394.141,14
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A2.2 - Processo 2: Fermentacdo Convencional + Destilacdo Duplo Efeito

Tabela A2.3 — Equipamentos considerados no Processo 2 — Parte 1

TROCADORES DE CALOR

E-100

Calor Trocado (MegaKJ/h)

Area de Troca Térmica (m?)

Coef. Global de Transf. De Calor (KJ/°C-m?3-h)
Vaz&o de Vapor LP (Kg/h)

Custo de utilidade (USS$/h)

Custo do equipamento (USS)

REF-A

Calor Trocado (MegaKJ/h)

Area de Troca Térmica (m?)

Coef. Global de Transf. De Calor (KJ/°C-m?3-h)
Vazdo de Vapor LP (Kg/h)

Custo de utilidade (US$/h)

Custo do equipamento (USS)

INTEG-AB

Calor Trocado (MegaKJ/h)

Area de Troca Térmica (m?)

Coef. Global de Transf. De Calor (KJ/°C-m?3-h)
Vazdo de utilidade (Kg/h)

Custo de utilidade (US$/h)

Custo do equipamento (USS)

E-104

Calor Trocado (MegaKJ/h)

Area de Troca Térmica (m?)

Coef. Global de Transf. De Calor (KJ/°C-m?3-h)
Vazdo de utilidade (Kg/h)

Custo de utilidade (US$/h)

Custo do equipamento (USS)

34,80
107,73
6.757,12
16.170,00
67,48
19.646,66

62,70
108,49
17.487,09
64.710,00
270,05
19.711,39

83,06
3.706,46
3.068,63

54.575,07

11,00
136,23
3.285,48

22.050,95

COND-D

Calor Trocado (MegaKJ/h)

Area de Troca Térmica (m?)

Coef. Global de Transf. De Calor (KJ/°C-m?3-h)
Vazdo de Fluido (Kg/h)

Custo de utilidade (USS)

Custo do equipamento (USS)

REF-B

Calor Trocado (MegaKJ/h)

Area de Troca Térmica (m?)

Coef. Global de Transf. De Calor (KJ/°C-m?3-h)
Vaz&o de Vapor LP (Kg/h)

Custo de utilidade (US$/h)

Custo do equipamento (USS)

E-103

Calor Trocado (MegaKJ/h)

Area de Troca Térmica (m?)

Coef. Global de Transf. De Calor (KJ/°C-m?3-h)
Vazdo de agua (Kg/h)

Custo de utilidade (US$/h)

Custo do equipamento (USS)

30,00
110,90
8.162,55
136.500,00
1,50
19.916,73

25,51
423,83
6.648,69
11.610,00
48,45
44.923,18

4,80
114,13
1.238,91
45.660,00
0,20
20.191,57
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Tabela A2.4 — Equipamentos considerados no Processo 2 — Parte 2

BOMBAS E COMPRESSORES

P-100 K-100
Vaz3o Volumétrica (m3/h) 20,04  Vazdo Volumétrica (m3/h) 58,61
Acréscimo de Pressdo (Kpa) 100,00  Acréscimo de Pressdo (Kpa) 27,82
Poténcia (HP) 1,08 Poténcia (HP) 2.593,54
Eletricidade (KW) 0,81 Eletricidade (KW) 1.934,00
Custo (US$) 4.681,71  Custo (USS) 1.307.575,87
K-101
Vaz3o Volumétrica (m3/h) 58,61
Acréscimo de Pressdo (Kpa) 70,00
Poténcia (HP) 2.997,18
Eletricidade (KW) 2.235,00
Custo (US$) 1.467.991,91

VASOS E REATORES
FERM1 FERM2
Comprimento / Didametro do Vaso (m) 20,93/6,98 Comprimento / Didmetro do Vaso (m) 23,27 /7,76
Custo Total (USS$) 313.883,33  Custo Total (US$) 389.398,80
FERM3 FERM4
Comprimento / Didametro do Vaso (m) 24,61/8,2 Comprimento / Didmetro do Vaso (m) 20,93 /6,98
Custo Total (USS$) 453.111,27  Custo Total (US$) 313.883,33
TRAT
Numero de Vasos 2,00
Comprimento / Didametro do Vaso (m) 11,12 /3,71
Custo Total (USS) 261.673,36
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Tabela A2.5 — Equipamentos considerados no Processo 2 — Parte 3

COLUNAS
Al A
Temperatura - Topo/Fundo (°C) 53,01/55,35 Temperatura - Topo/Fundo (°C) 55,68 /65
Pressdo - Topo/Fundo (Kpa) 20 /22 Pressdo - Topo/Fundo (Kpa) 22 /25
Altura/Didmetro (m) 7,82/ 2,99  Altura/Diametro (m) 13,52/ 4,79
Numero de Estagios Tedricos 8,00 Numero de Estagios Tedricos 18,00
Razdo de Refluxo (molar) 32,22  Razdo de Refluxo (molar) 23,34
Custo (US$) 211.827,53  Custo (USS) 526.703,13
D B,B1
Temperatura - Topo/Fundo (°C) 41,83 /44,47 Temperatura - Topo/Fundo (°C) 78,18 / 108,2
Pressdo - Topo/Fundo (Kpa) 20/20  Pressdo - Topo/Fundo (Kpa) 101,3 /135
Altura/Didmetro (m) 7,77/ 2,37  Altura/Diametro (m) 25,79/ 2,98
Numero de Estagios Tedricos 6,00 Numero de Estagios Tedricos 45,00
Razdo de Refluxo (molar) 1,01  Razdo de Refluxo (molar) 2,67
Custo (USS) 171.330,34  Custo (USS) 710.025,40
T-100
Temperatura - Topo/Fundo (°C) 34,4 /33,3
Pressdo - Topo/Fundo (Kpa) 101,3 /101,3
Altura/Didmetro (m) 4,57/ 1,88
Numero de Estagios Tedricos 10,00
Razdo de Refluxo (molar) 0,77
Custo (USS) 100.613,31

OUTROS
CENTRIF-1 CENTRIF-2
Vazdo Massica de Sélidos (ton/h) 29,58  Vazdo Massica de Sélidos (ton/h) 29,58
Custo (US$) 394.141,14  Custo (USS) 394.141,14
APARATO DE VACUO
Vazdo de vapor (Ib/h) 876,70
Pressdo desejada (torr) 150,01
Custo (USS) 2.742,89
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A2.3 - Processo 3: Fermentacdo em Baixa Temperatura + Destilacdo Convencional

Tabela A2.6 — Equipamentos considerados no Processo 3 — Parte 1

TROCADORES DE CALOR

E-100

Calor Trocado (MegaKJ/h)

Area de Troca Térmica (m?)

Coef. Global de Transf. De Calor (KJ/°C-m?3-h)
Vaz&o de Vapor LP (Kg/h)

Custo de utilidade (USS$/h)

Custo do equipamento (USS)

REF-A

Calor Trocado (MegaKJ/h)

Area de Troca Térmica (m?)

Coef. Global de Transf. De Calor (KJ/°C-m?3-h)
Vazdo de Vapor LP (Kg/h)

Custo de utilidade (US$/h)

Custo do equipamento (USS)

COND-B

Calor Trocado (MegaKJ/h)

Area de Troca Térmica (m?)

Coef. Global de Transf. De Calor (KJ/°C-m?3-h)
Vazdo de agua (Kg/h)

Custo de utilidade (US$/h)

Custo do equipamento (USS)

78,70
107,52
22.646,48
36.500,00
152,32
19.628,71

137,10
2.947,35
6.648,69

64.710,00

270,05

272.804,81

95,13
1.301,27
3.068,63

884.500,00
3,93
116.499,62

COND-D

Calor Trocado (MegaKJ/h)

Area de Troca Térmica (m?)

Coef. Global de Transf. De Calor (KJ/°C-m?2-h)
Vazdo de Agua (Kg/h)

Custo de utilidade (USS/h)

Custo do equipamento (USS)

REF-B

Calor Trocado (MegaKJ/h)

Area de Troca Térmica (m?)

Coef. Global de Transf. De Calor (KJ/°C-m?3-h)
Vazdo de Vapor LP (Kg/h)

Custo de utilidade (US$/h)

Custo do equipamento (USS)

E-FERMENT

Calor Trocado (MegaKJ/h)

Area de Troca Térmica (m?)

Coef. Global de Transf. De Calor (KJ/°C-m?3-h)
Vazio de fluido (Kg/h)

Custo de utilidade (USS)

Custo do equipamento (USS)

20,00
139,21
11.787,62
813.600,00
3,62
22.299,41

25,51
421,25
6.648,69
11.610,00
48,45
44.720,67

13,90
108,39
4.539,52
64.710,00
0,71
19.702,54

BOMBAS E COMPRESSORES

P-100

Vaz3o Volumétrica (m3/h)
Acréscimo de Pressdo (Kpa)
Poténcia (HP)

Eletricidade (KW)

Custo (USS)

305,50
35,30
5,48
4,08
9.621,83

83



Tabela A2.7 — Equipamentos considerados no Processo 3 — Parte 2

VASOS E REATORES

FERM1 FERM2
Comprimento / Didmetro do Vaso (m) 24,61/8,2 Comprimento / Didmetro do Vaso (m) 27,42 /9,14
Custo Total (US$) 453.110,51  Custo Total (USS) 613.228,25
FERM3 FERM4
Comprimento / Didmetro do Vaso (m) 28,41 /9,47  Comprimento / Didmetro do Vaso (m) 24,61/ 8,2
Custo Total (US$) 677.820,28  Custo Total (USS) 453.110,51
TRAT
Numero de Vasos 2,00
Comprimento / Didametro do Vaso (m) 9,71/3,24
Custo Total (USS) 218.583,42

COLUNAS
Al A
Temperatura - Topo/Fundo (°C) 98,43 /99,6 Temperatura - Topo/Fundo (°C) 99,97 /111,9
Pressdo - Topo/Fundo (Kpa) 136,3/139,3  Pressdo - Topo/Fundo (Kpa) 139,3 /152,5
Altura/Didmetro (m) 7,32/ 1,83  Altura/Didmetro (m) 11,38/ 3,15
Numero de Estagios Tedricos 8,00 Numero de Estagios Tedricos 18,00
Razdo de Refluxo (molar) 34,89  Razdo de Refluxo (molar) 24,91
Custo (USS) 113.545,84  Custo (USS) 437.310,15
D B,B1
Temperatura - Topo/Fundo (°C) 84,23 /88,79  Temperatura - Topo/Fundo (°C) 81,59/ 108,4
Pressdo - Topo/Fundo (Kpa) 133,8 /136,3  Pressdo - Topo/Fundo (Kpa) 116 /135,7
Altura/Didmetro (m) 6,41/ 1,23  Altura/Didmetro (m) 25,98/ 3,09
Nudmero de Estagios Tedricos 6,00 Numero de Estagios Tedricos 45,00
Razdo de Refluxo (molar) 29,41  Razdo de Refluxo (molar) 2,92
Custo (USS) 80.288,13 Custo (USS) 734.632,24
T-100
Temperatura - Topo/Fundo (°C) 34,25 /31,96
Pressdo - Topo/Fundo (Kpa) 101,3 /101,3
Altura/Didmetro (m) 4,57/ 1,93
Nudmero de Estagios Tedricos 10,00
Razdo de Refluxo (molar) 0,72
Custo (USS) 102.758,40

OUTROS
CENTRIF-1 CENTRIF-2
Vazdo Méssica de Sélidos (ton/h) 19,78  Vazdo Madssica de Sdlidos (ton/h) 19,78
Custo (US$) 322.300,56  Custo (USS) 322.300,56
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A2.4 - Processo 4: Fermentacdo em Baixa Temperatura + Destilacdo Duplo Efeito

Tabela A2.8 — Equipamentos considerados no Processo 4 — Parte 1

TROCADORES DE CALOR

E-100 COND-D

Calor Trocado (MegaKJ/h) 24,30  Calor Trocado (Megakl/h) 15,92
Area de Troca Térmica (m?) 108,57  Area de Troca Térmica (m?) 108,18
Coef. Global de Transf. De Calor (KJ/°C-m?2-h) 4.711,37 Coef. Global de Transf. De Calor (KJ/°C-m2-h) 4.443,37
Vazdo de Vapor LP (Kg/h) 11.270,00  Vazdo de fluido (Kg/h) 136.500,00
Custo de utilidade (USS$/h) 47,03  Custo de utilidade (USS) 1,50
Custo do equipamento (USS) 19.718,46  Custo do equipamento (USS) 19.685,07
REF-A REF-B

Calor Trocado (MegaKJ/h) 39,30 Calor Trocado (Megakl/h) 25,51
Area de Troca Térmica (m?) 108,55  Area de Troca Térmica (m?) 423,83
Coef. Global de Transf. De Calor (KJ/°C-m2-h) 10.950,91  Coef. Global de Transf. De Calor (KJ/°C-m2-h) 6.648,69
Vazdo de Vapor LP (Kg/h) 18.230,00  Vazdo de Vapor LP (Kg/h) 11.610,00
Custo de utilidade (USS$/h) 76,08  Custo de utilidade (USS/h) 48,45
Custo do equipamento (USS) 19.716,65  Custo do equipamento (USS) 44.923,18
INTEG-AB E-FERMENT

Calor Trocado (MegaKJ/h) 113,70  Calor Trocado (MegaKkl/h) 13,90
Area de Troca Térmica (m?) 5.066,03  Area de Troca Térmica (m?) 108,39
Coef. Global de Transf. De Calor (KJ/°C-m2-h) 3.068,63  Coef. Global de Transf. De Calor (KJ/°C-m2-h) 4.539,52
Vazdo de utilidade (Kg/h) - Vazdo de fluido (Kg/h) 64.710,00
Custo de utilidade (USS$/h) - Custo de utilidade (USS) 0,71
Custo do equipamento (USS) 515.467,18  Custo do equipamento (USS) 19.702,54
E-103 E-104

Calor Trocado (MegaKJ/h) 6,10  Calor Trocado (Megakl/h) 9,30
Area de Troca Térmica (m?) 114,63  Area de Troca Térmica (m?) 135,84
Coef. Global de Transf. De Calor (KJ/°C-m2-h) 1.580,96  Coef. Global de Transf. De Calor (KJ/°C-mZ-h) 2.657,43
Vazdo de agua(Kg/h) 175.500,00 Vazdo de utilidade (Kg/h) -
Custo de utilidade (USS$/h) 0,78  Custo de utilidade (US$/h) -
Custo do equipamento (USS) 20.234,25  Custo do equipamento (USS) 22.018,65
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Tabela A2.9 — Equipamentos considerados no Processo 4 — Parte 2

BOMBAS E COMPRESSORES

P-100 K-100
Vaz3o Volumétrica (m3/h) 12,02  Vazdo Volumétrica (m3/h) 75,58
Acréscimo de Pressdo (Kpa) 100,00  Acréscimo de Pressdo (Kpa) 26,59
Poténcia (HP) 0,66 Poténcia (HP) 3.238,57
Eletricidade (KW) 0,49 Eletricidade (KW) 2.415,00
Custo (US$) 459573  Custo (USS) 1.697.647,53
K-101
Vaz3o Volumétrica (m3/h) 75,58
Acréscimo de Pressdo (Kpa) 70,00
Poténcia (HP) 4.011,00
Eletricidade (KW) 2.991,00
Custo (US$) 2.014.498,65

VASOS E REATORES
FERM1 FERM2
Comprimento / Didametro do Vaso (m) 24,61/8,2 Comprimento / Didmetro do Vaso (m) 27,42 /9,14
Custo Total (USS) 453.110,51  Custo Total (USS) 613.228,25
FERM3 FERM4
Comprimento / Didametro do Vaso (m) 28,41 /9,47  Comprimento / Didmetro do Vaso (m) 24,61/8,2
Custo Total (USS) 677.820,28  Custo Total (USS) 453.110,51
TRAT
Numero de Vasos 2,00
Comprimento / Didametro do Vaso (m) 9,71/3,24
Custo Total (USS) 218.583,42
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Tabela A2.10 — Equipamentos considerados no Processo 4 — Parte 3

COLUNAS
Al A
Temperatura - Topo/Fundo (°C) 51/53,46 Temperatura - Topo/Fundo (°C) 53,32 /64,99
Pressdo - Topo/Fundo (Kpa) 20 /22 Pressdo - Topo/Fundo (Kpa) 22 /25
Altura/Didmetro (m) 7,82/ 2,29  Altura/Diametro (m) 12,86/ 4,13
Numero de Estagios Tedricos 8,00 Numero de Estagios Tedricos 18,00
Razdo de Refluxo (molar) 38,94  Razdo de Refluxo (molar) 30,43
Custo (US$) 152.025,41  Custo (US$) 402.650,41
D B,B1
Temperatura - Topo/Fundo (°C) 41,79 /43,94  Temperatura - Topo/Fundo (°C) 78,18 / 108,2
Pressdo - Topo/Fundo (Kpa) 20/20  Pressdo - Topo/Fundo (Kpa) 101,3 /135
Altura/Didmetro (m) 7,31/ 1,77  Altura/Diametro (m) 26,38/ 3,32
Numero de Estagios Tedricos 6,00 Numero de Estagios Tedricos 45,00
Razdo de Refluxo (molar) 19,85  Razdo de Refluxo (molar) 3,47
Custo (USS) 118.169,25 Custo (USS) 786.909,51
T-100
Temperatura - Topo/Fundo (°C) 34,25/31,96
Pressdo - Topo/Fundo (Kpa) 101,3 /101,3
Altura/Didmetro (m) 4,57/ 1,93
Numero de Estagios Tedricos 10,00
Razdo de Refluxo (molar) 0,72
Custo (USS$) 102.758,40

OUTROS
CENTRIF-1 CENTRIF-2
Vazdo Massica de Sélidos (ton/h) 19,78 vazio Massica de Sélidos (ton/h) 19,78
Custo (US$) 322.300,56  Custo (USS) 322.300,56
APARATO DE VACUO
Vazdo de vapor (Ib/h) 692,50
Pressdo desejada (torr) 150,01

2.490,07

Custo (USS)
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A2.5 - Processo 5: Fermentacdo com Extracao a Vacuo + Destilagcdo Convencional

Tabela A2.11 — Equipamentos considerados no Processo 5 — Parte 1

TROCADORES DE CALOR

E-100

Calor Trocado (MegaKJ/h)

Area de Troca Térmica (m?)

Coef. Global de Transf. De Calor (KJ/°C-m?3-h)
Vazdo de Utilidade (Kg/h)

Custo de utilidade (USS$/h)

Custo do equipamento (USS)

E-102

Calor Trocado (MegaKJ/h)

Area de Troca Térmica (m?)

Coef. Global de Transf. De Calor (KJ/°C-m?3-h)
Vazdo de Vapor LP (Kg/h)

Custo de utilidade (US$/h)

Custo do equipamento (USS)

REF-B

Calor Trocado (MegaKJ/h)

Area de Troca Térmica (m?)

Coef. Global de Transf. De Calor (KJ/°C-m?3-h)
Vazdo de Vapor LP (Kg/h)

Custo de utilidade (US$/h)

Custo do equipamento (USS)

COND-D

Calor Trocado (MegaKJ/h)

Area de Troca Térmica (m?)

Coef. Global de Transf. De Calor (KJ/°C-m?3-h)
Vazido de Agua (Kg/h)

Custo de utilidade (US$/h)

Custo do equipamento (USS)

2,70
109,04
275,36

19.758,51

75,00
108,42
26.206,09
34.890,00
145,60
19.705,74

63,99
1.076,37
6.648,69

29.130,00
121,56
97.442,16

38,20

119,69
26.124,26
1.808.000,00
8,04
20.662,51

E-101

Calor Trocado (MegaKJ/h)

Area de Troca Térmica (m?)

Coef. Global de Transf. De Calor (KJ/°C-m?2-h)
Vazdo de Utilidade (Kg/h)

Custo de utilidade (USS$/h)

Custo do equipamento (USS)

REF-A

Calor Trocado (MegaKJ/h)

Area de Troca Térmica (m?)

Coef. Global de Transf. De Calor (KJ/°C-m?3-h)
Vazdo de Vapor LP (Kg/h)

Custo de utilidade (US$/h)

Custo do equipamento (USS)

COND-B

Calor Trocado (MegaKJ/h)

Area de Troca Térmica (m?)

Coef. Global de Transf. De Calor (KJ/°C-m?3-h)
Vazdo de Agua (Kg/h)

Custo de utilidade (US$/h)

Custo do equipamento (USS)

13,20
111,61
2.086,67

19.977,61

92,36
1.985,54
6.648,69

42.050,00
175,48
177.894,14

94,87
1.297,72
3.068,63

907.200,00
4,03
116.193,98
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Tabela A2.12 — Equipamentos considerados no Processo 5 — Parte 2

BOMBAS E COMPRESSORES

P-100 P-101

Vaz3o Volumétrica (m3/h) 263,10  Vazdo Volumétrica (m3/h) 290,60

Acréscimo de Pressdo (Kpa) 95,30 Acréscimo de Pressdo (Kpa) 38,00

Poténcia (HP) 12,43 Poténcia (HP) 5,60

Eletricidade (KW) 9,27 Eletricidade (KW) 4,18

Custo (US$) 11.224,66  Custo (US$) 9.599,91

K-100 K-101

Vaz3o Volumétrica (m3/h) 16,59  Vazdo Volumétrica (m3/h) 16,59

Acréscimo de Pressdo (Kpa) 65,00 Acréscimo de Pressdo (Kpa) 65,30

Poténcia (HP) 2.129,54 Poténcia (HP) 654,82

Eletricidade (KW) 1.588,00 Eletricidade (KW) 488,30

Custo (US$) 1.213.931,67  Custo (USS$) 472.566,83
VASOS E REATORES

FERM1 FERM2

Comprimento / Didametro do Vaso (m) 23,27 /7,76  Comprimento / Didmetro do Vaso (m) 25,81/8,6

Custo Total (USS$) 389.398,12  Custo Total (US$) 516.962,89

FERM3 FERM4

Comprimento / Didametro do Vaso (m) 26,91/8,97 Comprimento / Didmetro do Vaso (m) 23,27 /7,76

Custo Total (USS) 581.062,93 Custo Total (USS) 389.398,12

TRAT FLASH

Numero de Vasos 2,00 Comprimento / Didmetro do Vaso (m) 12,68 /2,5

Comprimento / Didametro do Vaso (m) 9,71/3,24  Custo Total (USS) 147.312,68

Custo Total (USS) 218.583,42
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Tabela A2.13 — Equipamentos considerados no Processo 5 — Parte 3

COLUNAS
Al A
Temperatura - Topo/Fundo (°C) 97,67 /101,5 Temperatura - Topo/Fundo (°C) 101,6 /111,9
Pressdo - Topo/Fundo (Kpa) 136,3 /139,3 Pressdo - Topo/Fundo (Kpa) 139,3 /152,5
Altura/Didmetro (m) 7,32/ 1,47  Altura/Diametro (m) 11/ 2,77
Numero de Estagios Tedricos 8,00 Numero de Estagios Tedricos 18,00
Razdo de Refluxo (molar) 0,25 Razdo de Refluxo (molar) 29,53
Custo (US$) 97.068,73  Custo (USS$) 384.754,38
D B,B1
Temperatura - Topo/Fundo (°C) 84,34 /88,6  Temperatura - Topo/Fundo (°C) 81,59/ 108,4
Pressdo - Topo/Fundo (Kpa) 133,8 /136,3  Pressdo - Topo/Fundo (Kpa) 116 /135,7
Altura/Didmetro (m) 6,86/ 1,84  Altura/Diametro (m) 26,42/ 3,34
Numero de Estagios Tedricos 6,00 Numero de Estagios Tedricos 45,00
Razdo de Refluxo (molar) 1,14  Razdo de Refluxo (molar) 2,92
Custo (USS) 118.873,50  Custo (USS) 792.303,06
T-100
Temperatura - Topo/Fundo (°C) 33,16 /31,43
Pressdo - Topo/Fundo (Kpa) 101,3 /101,3
Altura/Didmetro (m) 4,57/ 1,91
Numero de Estagios Tedricos 10,00
Razdo de Refluxo (molar) 0,74
Custo (USS) 101.938,05

OUTROS
CENTRIF-1 CENTRIF-2
Vazdo Massica de Sélidos (ton/h) 19,78  Vazdo Massica de Sélidos (ton/h) 19,78
Custo (US$) 322.300,56  Custo (USS) 322.300,56
APARATO DE VACUO
Vazdo de vapor (Ib/h) 32.160,00
Pressdo desejada (torr) 45,00
Custo (USS) 19.679,74
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A2.6 - Processo 6: Fermentacdo com Extracao a Vacuo + Destilacdo Duplo Efeito

Tabela A2.14 — Equipamentos considerados no Processo 6 — Parte 1

TROCADORES DE CALOR

E-100

Calor Trocado (MegaKJ/h)

Area de Troca Térmica (m?)

Coef. Global de Transf. De Calor (KJ/°C-m?3-h)
Vazdo de Utilidade (Kg/h)

Custo de utilidade (USS$/h)

Custo do equipamento (USS)

E-102

Calor Trocado (MegaKJ/h)

Area de Troca Térmica (m?)

Coef. Global de Transf. De Calor (KJ/°C-m?3-h)
Vazdo de utilidade (Kg/h)

Custo de utilidade (US$/h)

Custo do equipamento (USS)

REF-B

Calor Trocado (MegaKJ/h)

Area de Troca Térmica (m?)

Coef. Global de Transf. De Calor (KJ/°C-m?3-h)
Vazdo de Vapor LP (Kg/h)

Custo de utilidade (US$/h)

Custo do equipamento (USS)

COND-D

Calor Trocado (MegaKJ/h)

Area de Troca Térmica (m?)

Coef. Global de Transf. De Calor (KJ/°C-m?3-h)
Vazdo de fluido (Kg/h)

Custo de utilidade (USS)

Custo do equipamento (USS)

11,90
122,11
4.770,69

20.867,11

2,89
109,81
786,18

19.824,20

191,90
3.208,00
6.648,69

87.370,00

364,61

300.212,50

0,32
108,57
92,90
1.492,00
0,02
19.718,30

E-101

Calor Trocado (MegaKJ/h) 0,15
Area de Troca Térmica (m?) 119,50
Coef. Global de Transf. De Calor (KJ/°C-m?2-h) 37,33
Vazdo de agua (Kg/h) 1.361,00
Custo de utilidade (USS/h) 0,01
Custo do equipamento (USS) 20.646,63
INTEG-AB

Calor Trocado (MegaKJ/h) 3,42
Area de Troca Térmica (m?) 152,95
Coef. Global de Transf. De Calor (KJ/°C-m?3-h) 3.068,63
Vazdo de utilidade (Kg/h) -
Custo de utilidade (US$/h) -
Custo do equipamento (USS) 23.436,23
COND-B

Calor Trocado (MegaKJ/h) 92,36
Area de Troca Térmica (m?) 1.379,86
Coef. Global de Transf. De Calor (KJ/°C-m?3-h) 3.068,63
Vazdo de Agua (Kg/h) 915.900,00
Custo de utilidade (USS/h) 4,07
Custo do equipamento (USS) 123.288,92
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Tabela A2.15 — Equipamentos considerados no Processo 6 — Parte 2

BOMBAS E COMPRESSORES

P-100 P-101
Vaz3o Volumétrica (m3/h) 263,10  Vazdo Volumétrica (m3/h) 301,40
Acréscimo de Pressdo (Kpa) 95,30 Acréscimo de Pressdo (Kpa) 100,00
Poténcia (HP) 12,43 Poténcia (HP) 14,86
Eletricidade (KW) 9,27 Eletricidade (KW) 11,08
Custo (US$) 11.224,66  Custo (US$) 12.008,82
K-100 K-101
Vaz3o Volumétrica (m3/h) 1,82  Vazdo Volumétrica (m3/h) 1,82
Acréscimo de Pressdo (Kpa) 27,82 Acréscimo de Pressdo (Kpa) 70,00
Poténcia (HP) 78,61  Poténcia (HP) 90,93
Eletricidade (KW) 58,62 Eletricidade (KW) 67,81
Custo (US$) 86.686,31  Custo (USS$) 97.397,73
K-102
Vaz3o Volumétrica (m3/h) 16,59
Acréscimo de Pressdo (Kpa) 14,00
Poténcia (HP) 923,43
Eletricidade (KW) 688,60
Custo (US$) 622.139,06

VASOS E REATORES
FERM1 FERM2
Comprimento / Didmetro do Vaso (m) 23,27 /7,76  Comprimento / Didmetro do Vaso (m) 25,81/8,6
Custo Total (USS) 389.398,12  Custo Total (USS) 516.962,89
FERM3 FERM4
Comprimento / Didmetro do Vaso (m) 26,91/8,97 Comprimento / Diametro do Vaso (m) 23,27 /7,76
Custo Total (USS) 581.062,93  Custo Total (USS) 389.398,12
TRAT FLASH
Numero de Vasos 2,00 Comprimento / Didmetro do Vaso (m) 12,68/ 2,5
Comprimento / Didametro do Vaso (m) 9,71/3,24  Custo Total (USS) 147.312,68
Custo Total (USS) 218.583,42
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Tabela A2.16 — Equipamentos considerados no Processo 6 — Parte 3

COLUNAS
Al A
Temperatura - Topo/Fundo (°C) 48,02 /50,48 Temperatura - Topo/Fundo (°C) 51,01/ 64,97
Pressdo - Topo/Fundo (Kpa) 20 /22 Pressdo - Topo/Fundo (Kpa) 22 /25
Altura/Didmetro (m) 3,66/ 0,84  Altura/Diametro (m) 8,88/ 0,65
Numero de Estagios Tedricos 8,00 Numero de Estagios Tedricos 18,00
Razdo de Refluxo (molar) 0,72  Razdo de Refluxo (molar) 20,81
Custo (US$) 35.878,10  Custo (USS$) 47.055,69
D B,B1
Temperatura - Topo/Fundo (°C) 36,73 /50,27 Temperatura - Topo/Fundo (°C) 78,08 / 108,3
Pressdo - Topo/Fundo (Kpa) 20/20  Pressdo - Topo/Fundo (Kpa) 101,3 /135
Altura/Didmetro (m) 6,31/ 1,1  Altura/Didmetro (m) 28,05/ 4,27
Numero de Estagios Tedricos 6,00 Numero de Estagios Tedricos 45,00
Razdo de Refluxo (molar) 0,25  Razdo de Refluxo (molar) 2,90
Custo (US$) 54.335,76  Custo (US$) 1.017.210,40
T-100
Temperatura - Topo/Fundo (°C) 33,16 /31,43
Pressdo - Topo/Fundo (Kpa) 101,3 /101,3
Altura/Didmetro (m) 4,57/ 1,91
Numero de Estagios Tedricos 10,00
Razdo de Refluxo (molar) 0,74
Custo (USS) 101.938,05

OUTROS
CENTRIF-1 CENTRIF-2
Vazdo Massica de Sélidos (ton/h) 19,78  Vazdo Massica de Sélidos (ton/h) 19,78
Custo (US$) 322.300,56  Custo (USS) 322.300,56
APARATO DE VACUO 1 APARATO DE VACUO 2
Vazdo de vapor (Ib/h) 32.160,00  Vazdo de vapor (Ib/h) 727,10
Pressdo desejada (torr) 45,00  Pressdo desejada (torr) 150,01
Custo (USS) 19.679,74  Custo (US$) 2.540,35
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