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RESUMO

A pesquisa e 0 desenvolvimento de processos (bio)quimicos devem incluir analise
econdmica e avaliacdo ambiental desde os estagios iniciais da pesquisa, para melhorar as
chances de implementacdo industrial bem-sucedida. As ferramentas de engenharia de
sistemas em (bio)processos (ESP) aliadas a analise técnico-econdmica (ATE) e avaliacao
do ciclo de vida (ACV) podem ser usadas para identificar possiveis gargalos, fornecendo
metas para as equipes de P&D. Assim, o objetivo deste trabalho foi expandir a anélise
tecno-econdmica reversa (ATER), através da insercdo do ACV, do refinamento da
metodologia com a inclusdo da analise de sensibilidade global (ASG) e da integracdo
energética do processo atraves da metodologia Pinch. Os processos foram simulados no
software EMSO. A andlise Pinch ocorre a cada loop de convergéncia. A ferramenta foi
avaliada em diversos estudos de caso, fornecendo um desvio mé&ximo de 10,7%
comparado com técnicas de otimizacdo. Quando aplicada a biorrefinaria de etanol 1G e
1G-2G, um sistema com mais de 27 mil varidveis, houve uma reducdo no consumo de
utilidades de até 12,8%, aumentando a produtividade da planta. Além disso, a integracdo
energética aumentou a robustez da simulacdo ao criar uma “rede virtual de trocadores de
calor”. Esta rede, lida em tempo de simulagao com problemas de convergéncia decorridos
de mudangas estruturais do processo, que podem ocorrer durante as analises. A analise
tecno-econdémico-ambiental reversa (ATEAR), combinou métricas de analise do ciclo de
vida (ACV) com métricas econdmicas, a fim de delimitar regibes de operacdo do
processo, que atendam simultaneamente as performances econémica e ambiental
desejadas. Nessa metodologia, em vez de avaliar a viabilidade econémica e ambiental de
uma condicao operacional especifica, a ATE e a ACV séo usados para fornecer valores-
alvo para as principais métricas do processo. A ATEAR é composta por quatro etapas:
construcdo de um caso base, incorporacdo da ATE e da ACV na simulacdo do processo,
selecdo de varidveis-chave através da ASG e delimitacdo do espaco viavel. A ATEAR foi
aplicada a dois estudos de caso: a biorrefinaria de etanol 1G e 1G-2G a partir da cana de
acucar e a producao de enzimas celulases através da fermentacdo em estado solido do
bagaco de cana em um processo integrado a biorrefinaria 1G-2G. A sele¢éo das variaveis-
chave através da ASG do processo foi realizada em duas etapas. A primeira, através
método de Morris, tem como objetivo determinar quais variaveis podem ter seus valores
fixados, sendo assim, excluidas da proxima etapa. A segunda parte, através do método de
Sobol, tem o objetivo de elencar, em ordem de prioridade, quais varidveis mais
contribuem para a variagdo dos valores das saidas dos modelos. No primeiro estudo de
caso, a ATEAR identificou que, qualquer processo factivel de producéo de etanol 1G-2G
tera sempre uma emissao de gases de efeito estufa menor que o processo de etanol 1G.
No segundo estudo de caso, a ASG demonstrou que a atividade enzimatica € a variavel
que mais afeta as métricas. Além disso, a ATEAR mostrou que sendo atendida a
viabilidade econdmica do processo, a restricdo ambiental também sera acatada.

Palavras-chave: Etanol 1G e 2G, Biorefinaria, Analise técnico-econdmica, Analise de
sensibilidade global, Avaliacdo do ciclo de vida, Espaco viavel, Integracdo de processos,
Analise de pinch, Producédo de celulase, Fermentacdo em estado sélido, Analise tecno-
econdémico-ambiental reversa (ATEAR).



ABSTRACT

Bioprocesses and systems engineering contributions to transition to the neutral
carbon economy: technical-economic-environmental analysis of biorefineries

R&D of (bio)chemical processes should include economic analysis and environmental
assessment since the early stages of research, to improve the chance of successful
industrial implementation. Process Systems Engineering tools (PSE) allied with
technical-economic analysis (TEA) and life-cycle assessment (LCA) can be used to
identify possible bottlenecks, providing targets for R&D teams. Thus, the objective of
this work was to expand the retro-techno-economic analysis (RTEA) through the LCA
inclusion, methodology refinement with the addition of the global sensitivity analysis
(GSA) and heat integration through the Pinch methodology. The processes were
simulated in the EMSO software. Pinch analysis occurs at each convergence loop. The
tool has been evaluated in several case studies, providing a maximum deviation of 10.7%
compared to optimization techniques. When applied to the 1G and 1G-2G ethanol
biorefinery, a system with more than 27 thousand variables, there was a reduction in
utility consumption of up to 12,8%, increasing plant productivity. In addition, energy
integration increased the robustness of the simulation by creating a “virtual heat
exchangers network”. This network deals, in simulation time, with convergence problems
due to structural changes in the process, which can occur during the analysis. The
expansion of RTEA incorporating LCA, called retro-techno-economic-environmental
analysis (RTEEA), combine life cycle analysis (LCA) metrics with economic ones, in
order to delimit regions of operation of the process, which simultaneously meet the
desired economic and environmental performance. In this methodology, instead of
assessing the economic and environmental feasibility of a specific operational condition,
TEA and LCA are used to provide target values for the main process metrics. RTEEA is
composed by four stages: base case construction, incorporation of TEA and LCA in the
process simulation, selection of key variables through GSA and delimitation of the
feasible space. RTEEA was applied in two case studies: 1G and 1G-2G ethanol
biorefinery from sugar cane and the production of cellulases enzymes through solid state
fermentation of sugarcane bagasse in an integrated process to 1G-2G biorefinery. The
selection of key variables through the process GSA was carried out in two stages. The
first, using the Morris method, aims to determine which variables can have their values
fixed, thus being excluded from the next step. The second part, using the Sobol method,
aims to list, in order of priority, which variables most contribute to the variation of the
values of the model outputs. In the first case study, RTEEA identified that any feasible
1G-2G ethanol production process will always have a lower greenhouse gas emission
than the 1G ethanol process. In the second case study, GSA demonstrated that enzyme
activity is the variable that most affects the metrics. In addition, the RTEEA showed that
if the economic viability of the process is attended, the environmental constraint will also
be encountered.

Keywords: 1G and 2G Ethanol, Biorefinery, Techno-economic analysis, Global
sensitivity analysis, Life cycle assessment, Feasible space, Process integration, Pinch
analysis, Cellulase production, Solid state fermentation, Retro-techno-economic-
environmental analysis (RTEEA).
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1 INTRODUCAO E MOTIVACAO DA TESE

A participagdo de fontes renovaveis na matriz energética mundial estd em
constante aumento, e a preocupacdo da sociedade com o impacto ambiental (ocasionado
principalmente pelos combustiveis fdsseis) impulsiona o desenvolvimento e
aprimoramento de tecnologias que possam obter combustiveis de maneira mais
sustentavel. Além deste ponto, muitos Estados se preocupam com sSua seguranca
energeética, visto que a maior parte das reservas de combustiveis fosseis se encontra em
poucos paises (CHERUBINI, 2010).

De forma a reduzir, simultaneamente, a dependéncia do petréleo e mitigar efeitos
antropogénicos sobre o clima, incluindo aqueles originados pela industria quimica e pelo
setor de transportes, cadeias de producdo alternativas sdo necessarias (CHERUBINI,
2010; WEBER; LIO; LAPKIN, 2019). Se faz necessaria, diante da expansdo do
transporte, a introducdo de combustiveis e tecnologias inovadoras (THE ROYAL
SOCIETY, 2008). Entretanto, ndo existe uma solucdo Unica para este problema. Dentro
desta perspectiva, custos econdémicos e impactos ambientais devem ser avaliados de
forma integrada e, para tanto, ferramentas que suportem processos de tomada de decisdo

sdo cada vez mais necessarias.

No desenvolvimento de novas tecnologias, a viabilidade econémica do processo
global e o nivel de desempenho necessario para alcanga-la usualmente néo séo levados
em consideracdo desde o inicio dos estudos. Algumas abordagens se preocupam em
excluir rotas pouco promissoras, utilizando métodos heuristicos de sintese de processos
ou métodos sistematicos como otimizagédo superestrutural (CHEALI; GERNAEY; SIN,
2014). Outras metodologias avaliam a viabilidade do processo através da definicdo de
valores minimos para as métricas do processo, nao recorrendo a analise econémica
(TUFVESSON etal., 2011, 2013). Entretanto, até onde vai nosso conhecimento nenhuma
das metodologias apresentadas na literatura correlaciona engenharia de processos e
engenharia econdmica desde as etapas iniciais do desenvolvimento, muito menos utiliza
critérios de avaliagdo de impactos ambientais do novo processo “desde seu ber¢o”, ainda
em escala de bancada. O maior problema aqui advém do grande numero de variaveis que
podem influenciar o desempenho econdmico-ambiental do futuro processo industrial ou
agroindustrial, caso seja efetivamente implementado. Além disso, nos estagios iniciais de
desenvolvimento de processos, muitas dessas variaveis tém seus valores, bem como as

correlagdes entre elas, desconhecidos. Diante disso, existe a necessidade de um
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tratamento sistematico das varidveis de processo com o objetivo de eliminar as de pouca

influéncia, focando nas que mais afetam as métricas econdmicas e ambientais.

Assim, surge a metodologia proposta por FURLAN et al., (2016). Nesta, através
de métricas econdmicas (por exemplo, o valor minimo de venda) s&o determinados
conjuntos de parametros para que 0 processo seja vidvel economicamente. O método,
denominado Analise Técnico-Econdmica Reversa (ATER), tem como principal objetivo
determinar janelas de operacdo viavel do processo e, a partir disso, retroalimentar equipes
de P&D com metas para desempenho dos processos e equipamentos em desenvolvimento
(FURLAN, 2016).

A aplicacdo da ATER so é factivel utilizando simuladores orientados a equagdes,
uma vez que nesse caso ndo ha a necessidade de loop externo de convergéncia (FURLAN
et al., 2016). Considere o seguinte problema: qual seria a conversdo minima em um reator
para que um processo hipotético seja economicamente factivel (por exemplo, valor
presente liquido da planta industrial nulo, NPV = 0)? Tradicionalmente, o problema se
torna iterativo: para cada condicdo de operacdo e nivel de desempenho deste reator,
simula-se o processo global em que este reator se insere (em um simulador de processos),
e a seguir avalia-se a viabilidade econdmica do processo em uma planilha a parte.
Aplicando a ATER, entretanto, este problema deixa de ser iterativo, pois o limite de
viabilidade econdmica (novamente, por exemplo, NPV = 0) é inserido no simulador
orientado a equacdes como mais uma equacdo, a ser resolvida simultaneamente com
balangos de massa, energia, relaces termodinamicas etc. Assim, reverte-se o problema:
ao fixar o desempenho econémico, pode-se calcular a conversdo no reator necessaria para
que aquela pergunta seja respondida. A ATER ja foi aplicada com sucesso em alguns
trabalhos da literatura (FURLAN et al., 2016; LONGATI et al., 2018; OSIPI; SECCHI;
BORGES, 2018; SAYAR et al., 2018).

Naturalmente, ao criar uma janela operacional que delimita a regido de viabilidade
econbmica, varias condi¢bes experimentais sdo testadas, o que pode acarretar problemas
de convergéncia devido a necessidade de mudanca estrutural no conjunto de
equipamentos que constitui o processo. Por exemplo, um trocador de calor que em
determinadas condicdes experimentais pode ser um aquecedor, em outras pode se tornar
um resfriador. Tal problema foi um dos pontos estudados nesta Tese, e motivou o
desenvolvimento do conceito de uma “rede virtual de trocadores de calor”. Através da
metodologia Pinch, essa rede é construida sem a necessidade de modelar nenhum
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trocador, 0 que deixa 0 processo mais robusto (SMITH, 2005). Além de resolver
problemas de convergéncia relacionados as mudancas estruturais, a metodologia promove
a integracdo energética do processo, 0 que reduz a demanda por utilidades. Tal
caracteristica tem impacto significativo na viabilidade econdmica, pois pode reduzir os
custos operacionais em mais de 15% (LINNHOFF; AHMAD, 1990).

A andlise técnico-econdmica reversa pode ser complementada com a anélise de
impacto ambiental do processo. E interessante notar que, assim como na analise
econdmica, 0 conjunto de relagcBes necessarias para a analise ambiental ndo acarreta
problemas de convergéncia quando introduzidas como equagdes adicionais no simulador
de processos orientado a equacdes, uma vez que sdo, em sua maioria, equagoes lineares.
Assim, a ATER foi expandida neste trabalho para ATEAR, ou seja, Analise Técnico-
Econdmica-Ambiental Reversa (ELIAS et al., 2018a). Deste modo, além das equacbes
que descrevem fisicamente o processo (balancos de massa e energia, relagdes
termodinamicas etc.) sdo simultaneamente resolvidas as que avaliam sua performance
econémica e ambiental. Assim, a cada resolucédo do sistema, a analise técnico-econdmica-
ambiental é realizada para aquele ponto de operacdo da planta. Deste modo, a técnica
permite delimitar regides factiveis que atendam simultaneamente critérios econdémicos e

ambientais.

A metodologia mais aplicada para analise ambiental é avaliacédo do ciclo de vida
(ACV) (AYRES, 1995; FINKBEINER et al., 2014; LEVASSEUR et al., 2016; ROY et
al., 2012). A ACV é uma ferramenta analitica que se propde a capturar os impactos
ambientais de um produto, processo ou atividade humana desde o fornecimento de
matérias-primas, passando pela producdo, utilizacdo, até o gerenciamento de residuos
(CURRAN, 2013).

Como ja mencionado, um problema recorrente nesse tipo de analise é a definicdo
de quais varidveis do processo serdo focadas. Originalmente, a ATER abordou este
problema utilizando técnicas locais de andlise de sensibilidade para determinar quais
varidveis de processo tém maior influéncia na métrica econdmica. A analise de
sensibilidade local é baseada em derivadas, ou seja, a mensuragdo de quanto o parametro
de saida Y é influenciado pelo parametro de entrada X € dada por dX/dY (SALTELLI et
al., 2007). Entretanto, esta metodologia fornece uma informacéo precisa apenas em torno

do ponto de operagdo utilizado como referéncia para a analise. Esta caracteristica requer
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um conhecimento profundo do sistema estudado, de forma a se escolher este ponto de
referéncia de forma consistente, evitando erros de analise que podem ser grosseiros.
Entretanto, isto nem sempre é possivel em estagios iniciais de desenvolvimento. Além do
mais, em sistemas complexos (como as biorrefinarias) as relacfes entre as variaveis de
processo estudadas nem sempre sdo de facil deducdo. Esta caracteristica motivou a o
estudo da aplicacdo de métodos globais nesta Tese, i.e., métodos que avaliam todo o
espaco das variaveis (em contraste com o local, que avalia apenas em um ponto especifico
de operacdo). Entretanto ainda é necessario conhecimento técnico e heuristicas para
selecionar um conjunto inicial de varidveis, uma vez que o modelo de uma biorrefinaria
pode tipicamente conter dezenas ou até centena de milhares de varidveis de processo, com

milhares de variaveis especificadas.

Como estratégia para tratar sistemas complexos, a literatura recomenda a anélise
de sensibilidade global em duas etapas, triagem e ordenamento (DE ROCQUIGNY;
DEVICTOR; TARANTOLA, 2008; DELLINO; MELONI, 2015; SALTELLI et al.,
2007). A etapa de triagem tem carater qualitativo e tem o intuito de “descartar” variaveis
com pouca influéncia na variancia da métrica (econémica e/ou ambiental). Sdo métodos
gue necessitam pouco poder computacional e, portanto, pode-se estudar um conjunto de
variaveis de grande dimensao (normalmente vetores de variaveis com 10 a 30 elementos)
(CAMPOLONGO; CARIBONI; SALTELLI, 2007). O método de ordenamento mais
comum € o baseado na analise da variancia, devido a facilidade de implementacdo (DE
ROCQUIGNY; DEVICTOR; TARANTOLA, 2008; SALTELLI etal., 2004). Entretanto,
sdo custosos computacionalmente, pois utilizam a estimacdo de parametros

populacionais, o que requer grande nimero de simulagdes do processo.

Paralelamente, no decorrer das analises na biorrefinaria de etanol 1G-2G por rota
bioquimica observou-se que a carga enzimatica no reator de sacarificacdo de biomassa
tem grande parcela de contribuicdo na viabilidade econémica e emissdes ambientais do
processo (FERREIRA; AZZONI; FREITAS, 2018; J. ZHUANG et al., 2007; KLEIN-
MARCUSCHAMER et al., 2012; ROY et al., 2012). Este foi o foco da etapa final desta
tese, elegendo-se a producdo in situ de enzimas em biorrefinaria 1G-2G de cana de agUcar
como estudo de caso para aplicacdo das metodologias aqui desenvolvidas. Em linhas
gerais, existem duas rotas principais para a produgdo de coquetéis enziméaticos para
sacarificacdo de biomassa: fermentacdo submersa ou cultivos em estado sélido
(BISCHOF; RAMONI; SEIBOTH, 2016). A literatura indica que a fermentacdo em
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estado solido é rota promissora para producdo in situ de enzimas celuloliticas,
principalmente por eliminar alguns estagios de purificacdo normalmente presentes na
fermentagdo submersa (BEHERA; RAY, 2016; JOHNSON, 2016; RODRIGUEZ-
ZUNIGA et al., 2013). Além do mais, a fermentagio em estado sélido simula o ambiente
natural de crescimento dos microrganismos (HOLKER; LENZ, 2005) além da
possibilidade de utilizar residuos industriais como matéria-prima (PIROTA,
DELABONA; FARINAS, 2014). Entretanto, algumas barreiras tecnolégicas ainda estdo
presentes, principalmente relacionadas a questdes operacionais. Assim, 0 estudo de
estratégias para melhorar a eficiéncia e consequentemente, a viabilidade do processo se
fazem necessérias. Entre elas, o0 melhoramento do coquetel enzimatico. A utilizacdo de
diferentes espécies fungicas pode melhorar a eficiéncia dos processos enzimaticos na
fermentacdo em estado solido (MAEHARA et al., 2018). A competicdo ou antagonismo
durante a fermentacdo pode aumentar significativamente a producdo microbiana de
complexos enziméticos (KOLASA et al., 2014; MARMANN et al., 2014; RABELLO et
al., 2014). Este processo foi escolhido entdo como demonstracéo do potencial das técnicas
aqui estudadas para avaliar a viabilidade de processos ainda em etapas iniciais de

desenvolvimento.

1.1 OBJETIVOS

O objetivo geral da tese foi ampliar a metodologia de analise tecno-econémica
reversa incluindo a avalicdo ambiental do processo. O intuito é prover equipes de P&D
com metas de desempenho desde o inicio do desenvolvimento de novas tecnologias, ainda
em escala de laboratério. Pretende-se também auxiliar na tomada de decisdo quanto a
implementacdo industrial dessas tecnologias, dentro do contexto da economia de baixo

carbono (ou de zero C, como meta). Dentre os objetivos especificos, destacam-se:

e Desenvolver metodologia que promova integracdo energética em tempo de
simulacdo e que resolva problemas de convergéncia relacionadas a mudancas
estruturais do processo, em particular, em redes de trocadores de calor;

e Ampliar a técnica de andlise tecno-econdmica reversa, incorporando a analise
ambiental, e aplica-la a um sistema complexo como a biorrefinaria de etanol 1G-

2G de cana de agucar;
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e Melhorar a metodologia de selecdo das variaveis de processo que serdo o foco dos
estudos de viabilidade, através de uma aplicacdo sistematica de técnicas de analise
de sensibilidade global,

e Avaliar a metodologia, aplicando-a a estudos de caso, em particular na producao

in situ de enzimas em biorrefinarias por fermentacdo em estado sélido.

1.2 ORGANIZACAO DA TESE

O capitulo 1 apresenta a contextualizacdo dos temas da pesquisa, incluindo a

motivag&o e os objetivos da tese.

O capitulo 2 apresenta uma breve revisdo bibliografica abordando os principais

temas da tese. Uma revisdo detalhada € feita em cada um dos capitulos subsequentes.

O capitulo 3, intitulado “INTEGRACAO DA ANALISE DE PINCH E
SIMULA(;AO DE PROCESSOS EM SIMULADORES ORIENTADOS POR
EQUACOES”, serviu de base para 0 artigo publicado em 2019 (ELIAS et al., 2019).
Neste, uma contribuicdo original é realizada através da incorporacdo da integracao
energética em um simulador orientado a equacdes. Através de um plug-in escrito em C++,
o célculo das utilidades quentes e frias é realizado em tempo de simulagdo no simulador
EMSO (do inglés Environment for Modelling, Simulation and Optimisation) (SOARES;
SECCHI, 2003). Adicionalmente, problemas de convergéncia relacionados a mudancas
estruturais na rede de trocadores de calor durante as simulagdes sdo eliminados através

da criagdo de uma “rede virtual de trocadores de calor”.

O capitulo 4, intitulado “UM NOVO OLHAR PARA A AVALIACAO DE
PROCESSOS INDUSTRIAIS NA PERSPECTIVA DA ECONOMIA DE BAIXO C:
ANALISE RETRO-TECNO-ECONOMICO-AMBIENTAL APLICADA A
PRODUCAO DE ETANOL 1G-2G”, ¢é a base de artigo ja submetido para publicagio.
Nele se descrevem dois pontos centrais: a selecdo de varidveis atraves da analise de
sensibilidade global e a analise técnico-econdmica-ambiental reversa. A analise de
sensibilidade € realizada em duas etapas: a primeira, de triagem, quando sdo selecionadas
através de uma analise qualitativa um pegueno conjunto de variaveis de processo que tem
influéncia mais significativa na variancia das métricas econémicas e ambientais do

processo de producdo de etanol 1G-2G. A segunda etapa, de ordenamento, elenca essas
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principais variaveis através de uma analise de variancia, realizada pelo método de Sobol
(SOBOL, 1993). A andlise técnico-econdmica-ambiental reversa é, entdo, aplicada ao
processo. Sdo delimitadas regiGes operacionais que atendam critérios de viabilidade
econdmicos e ambientais. A ATEAR identificou que, qualquer processo factivel de
producéo de etanol 1G-2G tera sempre uma emissdo de gases de efeito estufa menor que
0 processo de etanol 1G. Além do mais, no decorrer das andlises foi constatado que o
coquetel de enzimas celuloliticas tem impacto significativo na viabilidade econdémica-

ambiental do processo de etanol 2G, o que motivou o capitulo 5.

O capitulo 5, intitulado “UM NOVO OLHAR PARA A AVALIA(;AO DE
PROCESSOS INDUSTRIAIS NA PERSPECTIVA DA ECONOMIA DE BAIXO C - II:
ANALISE RETRO-TECNO-ECONOMICO-AMBIENTAL DA COFERMENTAQAO
IN SITU DE ENZIMAS PARA SACARIFICA(}AO DE BAGACO DE CANA”, é a base
de artigo em fase de redacdo. Através da revisdo da literatura observa-se que a
fermentacdo em estado solido pode ser alternativa importante para producéo de enzimas
na planta de etanol, uma vez que simula o ambiente natural dos microrganismos e pode
utilizar rejeitos como matéria-prima, em particular, bagaco de cana. Foram utilizados
dados experimentais de cocultivo em estado solido para modelar o caso base. A ATEAR
foi aplicada neste estudo de caso para identificar gargalos operacionais do processo. A
ASG demonstrou que a atividade enzimatica é a variavel que mais afeta todas as métricas.
Além disso, a ATEAR mostrou que, sendo atendida a viabilidade econdmica do processo,

as restricdes ambientais também serdo acatadas.

Por fim, o capitulo 6 apresenta as principais conclusdes deste trabalho e sugestbes

para trabalhos futuros.

22



2 REVISAO BIBLIOGRAFICA
2.1 INTEGRACAO ENERGETICA

Em processos industriais a necessidade de resfriar ou aquecer fluidos é uma
pratica recorrente. Quando hé inimeras correntes de processo que precisam ser aquecidas
ou resfriadas, a ideia de integrar correntes massicas com o intuito de reduzir o uso de
utilidades quentes e frias é natural, sobretudo para reduzir custos operacionais e de capital
(KEMP, 2007). Os estados iniciais e finais das correntes de processo e a especificagdo de
quais equipamentos devem trocar calor conforma uma rede de trocadores de calor
(SMITH, 2005).

Dada sua importancia, a sintese de redes de trocadores de calor é um dos
problemas mais estudados na sintese de processos. O desenvolvimento de metodologias
para 0 projeto de redes de trocadores de calor econémicas mostrou-se uma tarefa
desafiadora (FURMAN; SAHINIDIS, 2002; KEMP, 2007). No processo de sintese, séo
tomadas decisdes sobre o nivel de recuperacdo de calor, bem como sobre a estrutura da
rede, tamanho e tipo de trocadores de calor (GUNDEPSEN; NAESS, 1988). Durante as
Gltimas trés décadas, muitos métodos foram propostos para a tarefa de projeto dessas
redes. Esses metodos sdo apresentados e discutidos nas revisdes de literatura de
GUNDEPSEN e NAESS (1988), FURMAN e SAHINIDIS (2002) e MORAR; AGACHI
(2010).

O objetivo geral é definir a estrutura de uma rede de trocadores de calor que
cumpra a tarefa de resfriar um determinado conjunto de correntes quentes e aquecer um
determinado conjunto de correntes frias até os niveis desejados, com um minimo de
investimento e de custos operacionais (FURMAN; SAHINIDIS, 2002). Basicamente,
existem dois tipos de abordagens para resolver o problema de sintese da rede de

trocadores de calor: métodos sequenciais e métodos simultaneos.

Os métodos simultaneos resolvem o problema sem nenhuma decomposicédo. Eles
trabalham com uma variedade de possibilidades estruturais e as otimizam para remover
recursos redundantes (CIRIC; FLOUDAS, 1991; ZHANG, 2006). O balan¢o entre custo
de capital (custos fixos de unidades de trocadores de calor e custos de area) e custos
operacionais (custos de utilidades quentes e frias) é considerado rigorosamente, dando
origem a um problema de otimizacéo cujo resultado é a estrutura da rede de trocadores
de calor e os estados de todas as correntes envolvidas (YEE; GROSSMANN, 1990).
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Os métodos sequenciais tentam reduzir a complexidade computacional do
problema decompondo o problema principal em subproblemas, que sdo entéo resolvidos
sequencialmente. Os subproblemas podem ser resolvidos com o objetivo de minimizar: o
custo de utilidades, o numero de trocadores de calor, o custo de capital etc. Uma vantagem
deste tipo de abordagem é a reducdo do esforco computacional. O método sequencial
pode ser subdividido em duas subcategorias, (i) Programacao matematica (CERDA et al.,
1983; PAPOULIAS; GROSSMANN, 1983) e (ii) tecnologia pinch (LINNHOFF;
AHMAD, 1990; LINNHOFF; FLOWER, 1978a; LINNHOFF; HINDMARSH, 1983;
UMEDA; NIIDA; SHIROKO, 1979). Este texto abordard somente a subcategoria
tecnologia pinch.

2.1.1 Tecnologia pinch

A analise pinch é uma técnica sistematica para analisar o fluxo de calor através de
um processo industrial baseada nos fundamentos da termodinamica (KEMP, 2007). A
Segunda Lei da Termodinamica estabelece que o calor flui naturalmente dos objetos
quentes para os frios. Esse conceito-chave esta incorporado nas curvas compostas quente
e fria, apresentadas na Figura 1, que representa o calor liberado e o calor demandado em

um processo em funcdo da temperatura.
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Figura 1 — Exemplo de uma curva composta (adaptado de KEMP, 2007).
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A curva composta quente representa a soma de todas as fontes ade calor (fluxos
quentes) dentro do processo em termos de carga de calor e nivel de temperatura. Da
mesma forma, a curva composta fria representa a soma de todos os sorvedouros de calor
(correntes que devem ser aquecidas) dentro do processo (LINNHOFF; HINDMARSH,
1983). Quando essas curvas sdo colocadas juntas em um Gnico diagrama de entalpia x
temperatura (Figura 1), é evidente que o calor pode ser recuperado dentro do processo
sempre que houver uma porg¢édo da curva composta quente acima de uma por¢ao da curva
composta fria; isto €, o calor pode fluir de uma regido de temperatura mais alta para uma
regido de temperatura mais baixa (LINNHOFF; HINDMARSH, 1983).

A maioria dos processos exibe um pinch, que é o ponto onde a separac¢do vertical
das curvas se aproxima e, eventualmente, atinge uma diferenca minima de temperatura,
conforme Figura 1. A partir disso, sdo definidos principios béasicos de aplicacdo do
método para garantir o consumo minimo de utilidades: ndo inserir utilidades frias na
regido acima do pinch; ndo inserir utilidades quentes na regido abaixo do pinch e, ndo
transferir calor atraves do ponto de pinch (KEMP, 2007). Dessa forma, o pinch divide a

analise em duas partes termicamente independentes:

e Acima do pinch, é possivel realizar integracdo de calor (onde a curva composta
quente fica acima da curva composta fria), mas pode haver um déficit de calor
liquido, o que gera a necessidade de uma fonte externa de calor, ou seja, uma
utilidade quente.

e Abaixo do pinch, do mesmo modo, € possivel realizar integracéo de calor (onde a
curva composta quente fica acima da curva composta fria), mas pode existir um
excedente liquido de energia, o que faz necessario um sorvedouro de calor, ou

seja, uma utilidade fria.

No apéndice B, sdo apresentados os fundamentos metodoldgicos necessarios para:
identificacdo do ponto de pinch através do algoritmo de cascata energética e calculo das
demandas minimas de utilidades quentes e frias, selecdo de utilidades (quando mais de
uma utilidade quente/fria esta disponivel) e calculo da area de troca térmica baseado no

método das curvas compostas.
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2.2 ANALISE DE SENSIBILIDADE

A Andlise de Sensibilidade (AS) é uma ferramenta essencial na construcdo e
avalicdo de modelos matematicos. Através do seu estudo, podemos definir como a
incerteza da resposta de um modelo pode ser dividida entre as diferentes fontes de
incerteza dos dados de entrada e parametros do modelo (SALTELLI et al., 2007). Os
objetivos deste tipo de analise podem sdo maltiplos (SALTELLI etal., 2004; SALTELLI;
TARANTOLA; CAMPOLONGO, 2000):

e Priorizacdo de fatores: Identifica um fator (ou grupo de fatores) que
contabiliza(m) a maior parte da variancia da saida do modelo.

e Fixacdo de fatores: ldentifica os fatores que, variando sobre seu intervalo de
incerteza, ndo tém contribuicéo significativa na variancia da saida do modelo.

e Mapeamento de fatores: E utilizado para identificar valores das variaveis de
entrada para as quais o sistema tem solucdo. Veja o capitulo 5 de SALTELLI et
al. (2007), filtragem de Monte Carlo para melhor entendimento.

e Corte na variancia: E utilizado para reduzir a variancia da saida abaixo de uma
dada tolerancia. SALTELLI e TARANTOLA (2002) fornece mais informacao

sobre 0 assunto.

Aqui, vamos abordar somente os dois primeiros topicos, priorizacédo e fixacédo de
fatores. Para mais informacg6es sobre os temas ndo abordados recomenda-se a leitura de
livros especializados em analise de incerteza e sensibilidade (DELLINO; MELONI,
2015; GHANEM; OWHADI; HIGDON, 2017; SALTELLI et al., 2007).

Os métodos de AS sdo categorizados em dois grupos principais: analise de
sensibilidade local (ASL) e anélise de sensibilidade global (ASG).

A andlise de sensibilidade local, além de criar um ordenamento de parametros,
também define uma importancia quantitativa para estes, conhecida como indice de
sensibilidade. Métodos ASL focam nos efeitos causados por uma pequena perturbacédo
em um parametro do modelo enquanto os demais estdo fixos. Aqui entende-se por
“parametro” o conjunto de varidveis de entrada e de parametros constitutivos necessarios
para um problema bem-posto, isto é, que devem ser especificados para que o modelo
tenha um conjunto contavel de solugdes. Esses “parametros” (definidos como X = [X1",
..., Xn ] T, onde o asterisco indica 0 ponto em que a analise local é feita) devem apresentar

variancias em virtude da variabilidade operacional e/ou de incertezas (ATHERTON,;
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SCHAINKER; DUCOT, 1975; KODA; DOGRU; SEINFELD, 1979; MORISAWA,
INOUE, 1974). O indice de sensibilidade pode ser computado pela Equacdo 2.1 a seguir.

* 0 * *
S = a_le- (xg, 0, x3) (2.1)

onde M ¢€ a resposta do modelo, neste caso unidimensional.

A ASL pode ser obtida comumente através de métodos baseados em diferencas
finitas (BORGONOVO,; PLISCHKE, 2016) e métodos baseados em derivadas
(BORGONOVO; APOSTOLAKIS, 2001). A aplicagdo da ASL é apropriada para
modelos monotonicos, de preferéncia lineares (SALTELLI et al., 2007). A maior
vantagem dos métodos ASL é que eles sdo simples e de facil implementagdo. No entanto,
0s métodos locais levam a perda de informacdes sobre as sensibilidades e sobre interacoes
dos parametros, porque apenas os efeitos locais e individuais dos parametros sao
considerados (SALTELLI et al., 2005).

Para superar parcialmente os problemas decorrentes da ASL, decorrentes
principalmente do conceito de variagédo local, um dos métodos desenvolvido foi o dos
efeitos elementares. Esse método faz um esforgo para superar as limitages da abordagem
baseada em derivadas, introduzindo faixas mais amplas de variagdes para as entradas e
calculando a média de varias medidas locais para remover a dependéncia de um Unico
ponto de amostra (SALTELLI et al., 2007). O método dos efeitos elementares ou método
de Morris, € um método de triagem (Screening methods), com o objetivo de analisar
qualitativamente a importancia de um parametro de entrada na saida do modelo
(MORRIS, 1991). Estes métodos permitem a ordenacdo dos parametros de acordo com
sua contribuicdo na variabilidade da saida e, consequentemente, a identificacdo de quais
parametros devem ser estudados mais precisamente e quais podem ser negligenciados
(SALTELLI et al., 2004). Estes métodos séao classificados como fixacdo de fatores. Esse
método € ideal quando o numero de fatores de entrada é muito grande para permitir a
aplicacdo de métodos de analise de sensibilidade mais robustos, principalmente em

sistemas computacionalmente custosos, além de ser de facil implementacéo.

As limitacGes dos métodos locais fizeram com que no final dos anos 80 surgisse
uma nova classe de métodos, baseados em uma estrutura estatistica (DELLINO;

MELONI, 2015). Ao contrério da analise de sensibilidade local, a analise de sensibilidade
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global (ASG) considera toda a faixa de variacdo das entradas do modelo (SALTELLI et
al., 2004).

Os métodos de ASG podem ser divididos em dois tipos mais comuns: baseados
em regressdao ou em decomposicdo da variancia (SALTELLI et al., 2004). Assim,
métodos baseados na decomposicéo da variancia sdo 0s mais utilizados em modelos cujas
propriedades sdo pouco conhecidas, podendo lidar até com descontinuidades (DELLINO;
MELONI, 2015; SALTELLI et al., 2010). E uma classe de abordagem probabilistica que
quantifica as incertezas de entrada e saida do modelo matemético como distribuicfes de
probabilidade e decomp®e a variancia de saida em elementos atribuiveis as variaveis de
entrada (HOMMA; SALTELLI, 1996; SOBOL, 1993). A sensibilidade da saida para uma
variavel de entrada é, portanto, medida pela quantidade da variancia na saida que é
causada por esse fator de entrada. Dois métodos baseados em variancia se destacam na
literatura, 0 método de Sobol e a analise de amplitude por transformada de Fourier. Aqui
vamos abordar somente 0 método de Sobol, utilizado neste trabalho por sua flexibilidade,
atendendo a configuracgéo de priorizacdo de variaveis. O método analise de amplitude por
transformada de Fourier ndo é adequado para amostras que possuem variaveis discretas,

pois estas interferem nas trajetorias de busca (SALTELLI et al., 2007).

A descricdo matematica dos métodos de fixacdo (método de Morris ou de efeitos
elementares) e de priorizacdo (decomposicao de variancia de Sobol) de fatores utilizados
neste trabalho esta apresentada no apéndice C. Este procedimento, aqui adotado, é
recomendado pela literatura para aplicacdo em processos industriais quando nao se pode
fazer suposicdes quanto as propriedades do modelo (linearidade, monotocidade e
descontinuidade) (DE ROCQUIGNY; DEVICTOR; TARANTOLA, 2008).

Além dos métodos apresentados, existem outros na literatura, com destaque para:

e FAST (do inglés, Fourier amplitude sensitivity testing) (CUKIER et al., 1973;
SALTELLI; TARANTOLA; CHAN, 1999) e RBD-FAST (do inglés, Random
Balance Designs Fourier Amplitude Sensitivity Test) (TARANTOLA; GATELLLI;
MARA, 2006; TISSOT; PRIEUR, 2012);

e Delta Moment-Independent Measure (BORGONOVO; CASTAINGS;
TARANTOLA, 2012; PLISCHKE; BORGONOVO; SMITH, 2013);

e DGSM (do inglés, Derivative-based Global Sensitivity Measure) (GATELLI et
al., 2009; LAMBONI et al., 2013; SOBOL’; KUCHERENKO, 2009);
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e Meétodos baseados em metamodelos: (i) Kriging (OAKLEY; O’HAGAN, 2004);
(if) Expanséo pelo polindmio do caos (SUDRET, 2008; SUDRET; MAI, 2015),
(iii) DecisOes randomicas (STORLIE et al., 2009), entre outros.

A discussdo aprofundada sobre cada um dos métodos citados esta além do escopo
deste trabalho. Para mais informagdes, recomenda-se a leitura das referéncias citadas.

Apesar de ser uma ferramenta poderosa para quantificar a influéncia da incerteza
de um parametro na saida de um modelo, a ASG ndo é extensivamente utilizada na
engenharia quimica (XIE; SCHENKENDORF; KREWER, 2019). Entretanto, seu uso
vem aumentando, principalmente para analise da incerteza de parametros de processo em
modelagem de sistemas bioldgicos (KIPARISSIDES et al., 2009), em modelos cinéticos
(SALTELLLI et al., 2005), processos quimicos com parametros correlacionados (XIE;
SCHENKENDORF; KREWER, 2019) etc.

2.3 AVALIACAO DOS IMPACTOS AMBIENTAIS

A avaliacdo de impacto ambiental € um aspecto essencial no planejamento de
processos em larga escala, sobretudo para aferir as consequéncias das escolhas ambientais

feitas durante as etapas de desenvolvimento de um produto/processo.

A técnica comumente usada para avaliar impactos ambientais é a Analise do Ciclo
de Vida (ACV). Essa técnica leva em consideracdo cargas ou impactos ambientais
associados a produtos, processos ou atividades, por meio da identificacdo e quantificacdo
de energia e massa utilizadas, assim como dos residuos emitidos ao meio ambiente
(GUINEE, 2002).

A avaliacdo do ciclo de vida pode ser aplicada com diversos propdsitos, tais como:
comparar produtos que exercem a mesma funcdo, avaliar o desempenho ambiental,
planejamento estratégico com relacdo a formulacdo de marketing da empresa etc.
(FINKBEINER et al., 2014).

Uma caracteristica importante da realizacdo da analise de ciclo de vida nos
estagios iniciais de desenvolvimento de um produto é identificar as etapas que possuem
maior impacto nas emissoes, 0 que pode guiar as equipes de P&D para mitigar os efeitos
associados ao processo (NIEDERL-SCHMIDINGER; NARODOSLAWSKY, 2008). A

ACYV pode ser utilizada, também, para elaborar e fomentar politicas publicas que sejam

29



ambientalmente amigaveis e incentivem préticas sustentaveis (FINKBEINER et al.,
2014).

Explorar caracteristicas mais profundas da metodologia foge o escopo desta Tese,
cujo foco é a aplicagdo desta metodologia, consagrada pela literatura, na anélise de
viabilidade tecno-econdmico-ambiental de processos industriais complexos. Para um
aprofundamento desta discussdo, recomenda-se a leitura de textos especializados
(AYRES, 1995; GUINEE, 2002; HEIJUNGS et al., 1992; SAUR, 2015), bem como o
estudo das normas I1SO da série 14000.

2.3.1 Fases da analise de ciclo de vida
Os procedimentos para executar a avaliagdo do ciclo de vida fazem parte dos
padrdes de gestdo ambiental normalizados pela 1ISO 14000 (ISO 14040:2006; 1SO 14044:

2006), e sdo esquematizados de maneira resumida na Figura 2.

Estrutura e principios (ISO 14040)

Definigdo de objetivos e / \

€scopo < >
(ISO 14041)

Analise de inventario Interpretagdo
(ISO 14041) (ISO 14043)

!

Avaliagcdo de impactos

(ISO 14042) - K /

Figura 2 — Fases da avaliacdo do ciclo de vida (adaptado de 1SO 14040:2006).

2.3.1.1 Definicédo do escopo e objetivos
A ACV comeca com uma declaracdo explicita da meta e do escopo do estudo.

Seguindo os padrdes da ISO, a meta e 0 escopo de uma ACV devem ser claramente
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definidos e serem consistentes com a aplicacdo pretendida. Alguns detalhes técnicos séo
definidos na primeira etapa do estudo (GUINEE, 2002):

e Os limites do sistema;
e Quaisquer suposicdes e limitacoes;

e As categorias de impacto escolhidas.

A unidade funcional também é definida na etapa de objetivos e escopo. Esta define
0 gque exatamente esta sendo estudado, fornece uma referéncia com a qual as entradas e
saidas podem ser relacionadas. Assim, a unidade funcional € uma base que permite que

bens ou servigos alternativos sejam comparados e analisados (CURRAN, 2013).

O volume de controle (ou limites do sistema) utilizado no processo pode envolver
diversas etapas da produgdo. Em biorrefinarias a abordagem “do berco ao portdo” ¢ a
mais comum. 1sso significa que os impactos com o cultivo e a colheita da biomassa no
campo estéo incluidos, bem como toda etapa industrial do processo. O volume de controle
termina nos “portdes” da fabrica, ou seja, ndo inclui o transporte, uso e descarte do
produto. “Do bergo ao timulo” inclui o uso e o descarte final dos produtos, podendo
inclusive, englobar a etapa de reciclagem. “Porta a porta” avalia apenas as contribui¢des
do processo industrial. Obviamente, o volume de controle a ser utilizado depende do
objetivo do estudo da ACV. A abordagem do “ber¢o ao portdao” vem sendo mais usada
em biorrefinarias, cujo foco principal ainda é a producao de combustiveis, porque permite
comparar, por exemplo, impactos de combustiveis fluidos renovaveis e fosseis (ou de
outras moléeculas intermediarias da inddstria quimica) na porta da biorrefinaria/refinaria.
Neste caso, a hipotese de que seu transporte e uso tenham impactos semelhantes € bem
razoavel, uma vez que o descarte de combustiveis fluidos é na forma de gases de
combustdo emitidos para a atmosfera (evidentemente, caso se deseje sofisticar a analise
levando em conta a emissao de outras moléculas além de CO; e dgua pelos motores de
combustdo, esse volume de controle pode ser ampliado). Essa abordagem, entretanto,
deve ser alterada quando, por exemplo, se comparam biopolimeros biodegradaveis com
plasticos convencionais, situacdo em que a abordagem do “ber¢o ao timulo” é mais
consistente, uma vez que neste caso 0s impactos até o descarte final sdo

significativamente diferentes.
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O escopo determina quais processos serdo incluidos, que bem econémico ou social
é fornecido pelos produtos ou servigos em questdo, resolve quaisquer problemas técnicos
e define o publico alvo da ACV (GUINEE, 2002).

2.3.1.2 Inventério do ciclo de vida

A segunda fase da ACV consiste na construgdo do Inventério de Ciclo de Vida
(ICV). O procedimento envolve a coleta de dados importantes associados ao ciclo de vida
do produto, que atravessam as fronteiras do sistema na forma de correntes (massicas e
energéticas) de entrada e saida (GUINEE, 2002)

O procedimento envolve a modelagem do sistema e a coleta de dados (e
verificacdo) de suas entradas e saidas. As entradas incluem: &gua, matérias-primas,
energia e produtos quimicos. Os produtos incluem emissfes atmosféricas e aquaticas bem
como residuos solidos, aléem dos produtos de interesse. O procedimento pode ser

resumido na Figura 3.

Entradas Saidas
Matéria-prima — —— Emissdes ambientais
Energia —_— Sistema
Agua —_— by Produtos consumiveis

Figura 3 — Volume de controle para o inventario de ciclo de vida

Os dados utilizados para a construcdo do inventario podem ser obtidos em bancos
de dados da literatura, como o Ecolnvent (WERNET et al., 2016) e em artigos cientificos.

Adicionalmente, as informacdes podem ser obtidas a partir dos bancos de dados incluidos

32



em softwares especializados, como o SimaPro®, umberto®, GaBi®, openLCA® e
CMLCA®.

2.3.1.3 Avaliagdo dos impactos ambientais

O objetivo desta fase é avaliar a importancia de possiveis impactos ambientais
com base nos resultados do ICV. A Avaliagéo de Impacto do Ciclo de Vida (AICV) deve
incluir as seguintes etapas (GUINEE, 2002):

e Selecdo de categorias de impacto, indicadores de categoria e modelos de
caracterizacao;

e Fase de classificagcdo, onde os pardmetros do inventario sdo classificados e
atribuidos a categorias de impacto especificas;

e Medigdo do impacto, em que os fluxos incluidos no ICV séo caracterizados,
usando uma das muitas metodologias possiveis de AICV, em unidades de
equivaléncia comuns que s@o somadas para fornecer um total geral da categoria
de impacto (SAUR, 2015).

A fase de avaliacdo de impacto pode incluir elementos opcionais (normalizacéo,

agrupamento, ponderacéo e analise adicional da qualidade dos dados) (GUINEE, 2002).

2.3.1.4 Interpretacdo dos resultados
Interpretacédo € a fase em que se identificam, quantificam, verificam e avaliam os
resultados do ICV e/ou da AICV. Os resultados da analise de inventario e avaliagcdo de

impacto sdo resumidos durante a fase de interpretacdo (GUINEE, 2002).

O resultado da fase de interpretacdo € um conjunto de conclusbes e

recomendac0es. Essa fase deve incluir (GUINEE, 2002):

e ldentificacdo de problemas significantes com base nos resultados do ICV e da
ACIV;

e Avaliacdo global do estudo considerando verificagcbes de integridade,
sensibilidade e consisténcia;

e Conclusoes, limitagOes e recomendacoes.
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2.3.2 Osindicadores da ACV

Existem algumas metodologias utilizadas na avaliacdo de impacto, como IPCC,
CML, Impact 2002, ReCiPe etc. (SAUR, 2015). Neste texto, vamos utilizar o método
CML, desenvolvido pelo Instituto de Ciéncias Ambientais da Universidade de Lieden na
Holanda. Este método foi selecionado por ser bastante reconhecido, cobrir categorias de
impacto ambiental importantes, além de ter sido aplicado com sucesso em bioprocessos,
e especialmente em biorrefinarias (CAVALETT et al., 2013; GUINEE, 2002). SAUR
(2015) descreve esses indicadores, como pode ser visto a seguir:

e Diminuicdo de recursos abidticos/Deplecdo abidtica (ADP) - Diminuicdo da
disponibilidade de recursos ndo bioldgicos (ndo renovaveis) como resultado de
seu uso ndo sustentdvel. Dentre eles, a extracdo de combustiveis fosseis e
minérios.

e FEutrofizagdo (EP) - Acumulagdo de nutrientes em sistemas aquaticos ou
terrestres. Na dgua, diminui a concentracdo de oxigénio disponivel. No solo pode
haver problemas de biodiversidade, pois pode acarretar alteracdes indesejadas na
quantidade de espécies presentes no ecossistema.

e Acidificacdo (AP) - Reducéo do pH devido aos efeitos acidificantes das emissdes
de dxidos de nitrogénio e enxofre para a atmosfera devido a acbes antropogénicas.
A acidificacdo também ocorre com 0 aumento de CO2 na atmosfera, que em parte
é dissolvido na &gua do mar.

e Potencial de aguecimento global (GWP) - Alteracao da temperatura global. Este
aumento de temperatura provém principalmente da crescente quantidade de COy,
N20, CHy4, aerossois e outros gases emitidos na atmosfera terrestre. Pode trazer
desequilibrios ecoldgicos, como o degelo das calotas polares.

e Diminuicdo da camada de 0zbnio (ODP) - Diminuicao da camada estratosférica
de ozdnio devido a emissdes antropicas de substancias destruidoras dessa camada.

e Oxidacao fotoquimica (POP) - Tipo de poluicdo atmosférica criada a partir do
efeito da luz solar, calor, na presenca de NMVOC (do inglés, Non-methane
volatile organic compound) e NO, provocando a formacgdo de oxidantes
fotoquimicos. Pode levar a diminuicdo da atividade bioldgica fotossintética de
vegetais por reducdo da taxa de luminescéncia solar.

e Ecotoxicidade humana (HTP) - Efeitos tdxicos de produtos quimicos em seres

humanos.
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e Ecotoxicidade - Efeitos toxicos de produtos quimicos em um ecossistema. Pode
ocasionar o desbalanceamento da cadeia alimentar. A ecotoxicidade pode ser
aquéatica — marinha (MAET), de 4gua doce (FWAET) ou terrestre (TET).

2.3.3 Programa RenovaBio

Através da Lei n°® 13.576/2017 foi instituida a nova Politica Nacional de
Biocombustiveis, o RenovaBio. O principal objetivo é a expansdo da producdo de
biocombustiveis no Brasil, com o intuito de aumentar a sua contribuicdo na reducao dos
gases de efeito estufa (GEE). O programa prevé um tratamento diferenciado para os
biocombustiveis com menor emissdo de GEE em seu ciclo de vida. A RenovaCalcMP foi
a ferramenta criada para dar suporte na contabilidade da intensidade de carbono dos
biocombustiveis (em g CO. eq./MJ) e sua comparagdo com o combustivel fossil
equivalente (MATSUURA et al., 2018).

As unidades agroindustriais que participam do programa devem fornecer
parametros tecnicos do processo produtivo — fases de cultivo, extracdo, transporte,
tratamento e conversdo de biomassa — para alimentacdo da RenovaCalc. A ferramenta
calcula uma nota de eficiéncia energético-ambiental que é vinculada ao volume de
biocombustivel produzido e comercializado, gerando os Créditos de Descarbonizacao
(CBIO) do RenovaBio (MATSUURA et al., 2018).

No apéndice D esta ilustrada a aplicacdo dessa metodologia a um caso concreto.

2.4 BIORREFINARIA

As biorrefinarias atuais ttm como principal objetivo a producdo de combustiveis
(biocombustiveis liquidos e/ou biogas), normalmente associados a cogeracdo de
bioeletricidade para suprir as demandas energéticas do processo, sendo o excedente
vendido a rede de distribuicdo (FURLAN et al., 2013). Evidentemente, varios processos
podem ser derivados para produzir um conjunto numeroso de moléculas que podem
substituir os produtos quimicos fornecidos pelo sistema de producdo convencional,
essencialmente baseado na matriz petrdleo (BOZELL; PETERSEN, 2010). Entretanto, a
escolha dos produtos de valor agregado a serem adicionados ao porta-folio da

biorrefinaria ainda é um desafio, dada a dificuldade do aumento da escala de producéo,
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juntamente com o grande nimero de possiveis moléculas alvo (BOZELL; PETERSEN,
2010). O ambiente computacional utilizado para simular toda planta bioquimica é
conhecido como biorrefinaria virtual (BONOMI et al., 2016; CAVALETT et al., 2012;
FILHO et al, 2020; JUNQUEIRA; CAVALETT; BONOMI, 2016; KLEIN-
MARCUSCHAMER; SIMMONS; BLANCH, 2011; MARIANO et al., 2013; PEREIRA
etal., 2015; SILVA et al., 2016).

Neste trabalho a biorrefinaria é encarada como um estudo de caso para avaliar a
aplicacdo de ferramentas computacionais da engenharia de sistemas em (bio)processos
para analise tecno-econémica-ambiental de novas tecnologias para produtos renovaveis,
dentro da perspectiva da economia de baixo (ou zero) carbono que deve ser construida
nas proximas décadas, em resposta a crise climatica atual. Refere-se a economia de baixo
carbono, aquela baseada na reducéo do uso de fontes intensivas de carbono (combustiveis
fosseis, por exemplo) sendo substituidas por outras mais limpas. Assim se reduzem as
emissOes de poluentes, especialmente o didxido de carbono, um dos principais gases do
efeito estufa (GEE). As emissdes de GEE devido a atividade humana sdo a principal causa
do agquecimento global. Neste cenario, a biomassa tem papel importante, pois desta,
deriva-se inUmeros produtos quimicos, especialmente biocombustiveis, que atuam como
substitutos imediatos a matriz convencional derivada do petroleo. Desta forma, aliar
ferramentas de engenharia de processos e sistemas com analises tecno-econémica-
ambientais € de suma importancia para determinar se 0S NOVOS Processos Sao

economicamente viaveis, e quais sdo 0s impactos ambientais associados a eles.

A simulacdo de plantas industriais € composta por modelos matematicos
(geralmente balancos de massa e energia) de operacfes unitarias, (bio)reatores e outras
unidades de processamento. Esses sistemas podem ter dezenas ou até centenas de
milhares de variaveis e especificacfes de processo, sendo resolvidos em simuladores de
processos. Existem dois métodos para simulacdo de uma planta industrial complexa:
abordagens sequenciais modulares e orientadas a equacdes. Neste texto ndo serdo
detalhadas as caracteristicas destes métodos. Como sugestdo, recomenda-se a leitura de
BIEGLER; GROSSMANN; WESTERBERG (1997a).

Simuladores tém sido utilizados para analises tecno-econdmicas de processos
desde que foram concebidos. Os fundamentos utilizados nesta Tese para avaliar tecno-

economicamente 0s processos estudados estdo presentes no apéndice A. A Tabela 1
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apresenta alguns estudos que promoveram a analise tecno-econémica e, eventualmente,

de ciclo de vida de biorrefinarias nos Gltimos anos.

Tabela 1 — Alguns estudos recentes de biorrefinarias.

Referéncia Biomassa ACV

Grisi et al. (2011) Cana de agUcar Né&o
Dias et al. (2011) Cana de agucar Né&o
Cavalett et al.(2012) Cana de acucar Sim
Dias et al.(2012) Cana de agUcar Sim
Furlan et al.(2012) Cana de acucar Né&o
Furlan et al.(2013) Cana de agucar Né&o
Mussatto et al.(2013) Gréos de destilaria Sim
Caffrey et al.(2014) Sorgo Sim
Hernandez et al.(2014) Farelo de oliva Sim
Moncada et al.(2014) Palma Sim
Lamers et al. (2015) Milho Néo
Sukumara et al. (2015) Milho Néo
Wang et al.(2015) Milho Néo
Khatiwada et al.(2016) Cana de acgucar Sim
Nitzsche et al. (2016) Madeira Néo
Wang (2016) Pinhdo manso Néo
Davila et al. (2017) Amora Sim
Levasseur et al. (2017) Lascas de madeira Sim
Junqueira et al.(2017) Cana de acucar Sim
Brusca et al. (2018) Cana do reino Néo
Cristdbal et al. (2018) Lixo organico Néo
Longati et al. (2018) Cana de acucar Néo
Vaskan et al. (2018) Palma Sim
Ghayur et al. (2019) Polpa Néo

Diversas fontes de carbono podem ser utilizadas para producdo de bioprodutos,

como pode ser observado na Tabela 1. Uma preocupacao €é utilizar matérias-primas que

ndo compitam com alimentos por areas plantadas, utilizando por exemplo residuos
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agricolas, e buscando processos sustentaveis (THE ROYAL SOCIETY, 2008). Como
pode ser observado, h& diversos trabalhos que, dentro do conceito de biorrefinaria,
produzem moléculas de valor agregado: xilitol, &cido latico, carvdo ativado e &cidos
fendlicos (MUSSATTO et al., 2013); etanol (CAFFREY; VEAL; CHINN, 2014); xilitol,
furfural, etanol e poli-3-hidroxibutirato (HERNANDEZ et al., 2014); biodiesel, etanol e
poli-3-hidroxibutirato (MONCADA; TAMAYO; CARDONA, 2014); biometano,
organosolv-lignina e etileno (NITZSCHE; BUDZINSKI; GRONGROFT, 2016);
combustivel de aviagido (WANG, 2016); compostos fendlicos, xilitol e etanol (DAVILA;
ROSENBERG; CARDONA, 2017); butanol (LEVASSEUR et al., 2017). Esses séo 0s
exemplos mais comuns. Entretanto, diversos outros potenciais bioprodutos podem ser
derivados da biomassa (FILHO et al., 2020).

As biorrefinarias sdo unidades industriais multiuso e multiprodutos. Deste modo,
atribuir as emissfes do processo aos produtos individuais ndo ¢ uma tarefa imediata. A
ISO 14040 recomenda que a subdivisédo e expansdo do sistema sejam as primeiras opcoes
para processos multifuncionais (EKVALL; FINNVEDEN, 2001). Entretanto, devido as
interconexfes massicas e energéticas das biorrefinarias, subdivisdo e expansao

dificilmente sdo aplicaveis. Neste cenario, a alocacdo ¢ empregada.

A alocacdo consiste na divisdo adequada dos aspectos ambientais entre a unidade
funcional e os coprodutos do sistema. Pode ser realizada de acordo com as propriedades
fisicas (por exemplo, fluxo de massa, energia) ou com base nos precos de mercado dos
coprodutos (GUINEE, 2002). Essas sdo de longe as duas metodologias mais populares
quando a ACV é aplicada a biorrefinarias. A Tabela 2 apresenta alguns estudos recentes
da aplicacdo da ACV em biorrefinarias de cana de actcar. Como pode ser visualizado,
diversas metodologias para traduzir os fluxos em impactos podem ser utilizados. As mais
comuns estdo apresentadas na Tabela 2. A escolha do método é relacionada,

principalmente, com o escopo do trabalho de ACV, conforme mencionado anteriormente.
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Tabela 2 - Algumas publicagdes sobre ACV em biorrefinarias de cana-de-agucar.

Referéncias Método de AICV Alocagéo Software
Anne Renouf et al., (2011) Impact 2002+ Mas§ 'C"f'/ SimaPro
EconOmica
Rend et al., (2011) CML 2001 Energética SimaPro
Seabra et al., (2011) GREET Economica/ GREET
Energetica
Cavalett et al., (2012) CML 2 Baseline 2000 Econdmica SimaPro
Dias et al., (2012) CML 2 Baseline 2000 Econbmica SimaPro
Dias et al., (2013) CML 2 Baseline 2000 Econdmica SimaPro
Chinnawornrungsee et al., (2013) CML 2 Baseline 2000 | N&o especificada SimaPro
Pereira et al., (2014) CML 2 Baseline 2000 Econbmica SimaPro
Rend et al., (2014) Eco-Indicator 99 Né&o especificado | N&o especificado
Rocha et al., (2014) CML 2 Baseline 2000 Massica SimaPro
Tsiropoulos et al., (2014) Impact 2002+ Econdmica Impact 2002
Wang et al., (2014) IPCC N&o especificada Slm_aPro /
Ecoinvent
Gnansounou et al., (2015) ReCiPe Econdmica SimaPro
Silalertruksa et al., (2015) ReCiPe Econbémica N&o especificado
Junqueira et al., (2017) ReCiPe Econdmica SimaPro
Mandegari et al., (2018) CML-IA baseline 3.02 Econbmica SimaPro
Maga et al., (2019) Né&o especificado I?Econor,n!ca/ GaBi
nergetica

2.5 ANALISE REVERSA

A abordagem convencional para anélise tecno-econdmica exige que a simulacéo
de um processo tenha condicGes operacionais pré-determinadas. Entdo, as variaveis de
processo tém seus valores calculados com o auxilio de simuladores. Com os resultados
dessa simulacgéo, as respostas se tornam entradas para o calculo de métricas econémicas.
Entretanto, se o objetivo for determinar qual a condi¢ao operacional para que o processo
seja viavel, a metodologia convencional se torna intrinsecamente iterativa. Ou seja, a
analise tecno-econémica convencional exigiria inimeras simulacdes do processo geral,

até se encontrar o valor da métrica desejada, como por exemplo NPV = 0.

FURLAN et al. (2016) propuseram uma abordagem diferente, denominada
Analise Tecno-Econdmica Reversa (ATER), que inverte a ldgica desse problema. Em vez
de procurar iterativamente uma configuracdo de processo que atenda a uma meétrica
econémica (como NPV = 0), os autores impuseram na simulacéo a especificacdo de NPV
= 0, como outra equagao que precisava ser satisfeita para que o solucionador convirja.

Para manter o sistema bem-posto, i.e, com grau de liberdade igual a zero, outra equacao
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ou especificacdo deve ser suprimida do modelo do processo. Uma vez resolvida a
simulacdo, seria obtido o valor que essa varidvel deveria ter para atingir um NPV nulo.

Para que este procedimento possa ser implementado, um simulador orientado a
equacdes deve ser usado, eliminando-se assim a necessidade de um loop externo de
convergéncia. Aqui foi escolhido o EMSO (SOARES; SECCHI, 2003) para esta tarefa.

Obviamente, qualquer outro simulador orientado a equac6es poderia ser utilizado.

Aqui, a ATER foi expandida para a Analise Tecno-Econdmico-Ambiental
Reversa (ATEAR) através da inclusdo de métricas de impacto da ACV (ELIAS et al.,
2018a). A Figura 4 ilustra a concepcdo da ATEAR. O conjunto de equacbes que
descrevem as emissOes sdo inseridas juntamente com as outras equacoes que descrevem
0 processo. Assim como no procedimento para a metrica econdémica, a especificacdo de
um indicador ambiental deve ser incluida como uma equacgéo no sistema resolvido pelo
simulador. Por exemplo, 0 GWP 100 de um produto deve ser menor que (ou no limite
igual a) seu equivalente proveniente do processamento convencional baseado em fosseis

para que 0 processo seja considerado ambientalmente viavel.

ATEA Tradicional

Rendimento

Parametros de performance:< Seletividade
Produtividade VPL

Dilution water Enzymes Dilution water
' l Fiter IA vee
Hydraolyss reactor ~—
VPL =0, GWP100 = % de fossil ...
ATEAR

Figura 4 - Analise tecno-econdmico-ambiental reversa (ATEAR).
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As variaveis de processo que serdo focadas pela ATEAR muitas vezes estdo
associadas a equipamentos com tecnologias ainda ndo plenamente desenvolvidas — por
exemplo, no caso da producdo de etanol de segunda geracgdo a partir de cana de agucar,
os reatores de pré-tratamento da biomassa e de sacarificacdo da celulose. Naturalmente,
0s modelos matematicos desse tipo de sistema sdo menos confidveis ou limitados a uma
pequena faixa de condi¢6es do processo. Entretanto, uma grande vantagem da ATEAR é
que ela dispensa modelos detalhados dos processos/equipamentos aos quais se associam
as variaveis estudadas, uma vez os valores dessas variaveis-chave sdo derivadas da analise
reversa ou fixadas como restricbes do processo, limitando a area que a ATEAR ira
rastrear. Por exemplo, a conversdo no reator de hidrolise enzimética ou a especificacdo
dos efluentes do processo de pré-tratamento da biomassa ndo precisam ser obtidos a partir
de modelos detalhados dessa unidades, que sdo simuladas por modelos simples, tipo caixa
preta, para fechar os balangos — uma vez que a resposta desejada ao fim do procedimento
¢ exatamente algo como “qual a conversdo no reator de hidrolise”, ou “qual a razao
liquido-solido no reator de pré-tratamento” para que o processo seja viavel. Necessita-se

somente de um intervalo de valores esperados para essas variaveis.

Obviamente, modelos detalhados serdo necessarios em etapas posteriores, para

otimizacdo, controle da planta, dentre outras aplicagdes.

Outra caracteristica vantajosa da ATEAR é que ela pode fornecer as equipes de
P&D objetivos a serem perseguidos com relacdo ao desempenho do processo, desde 0s
estagios iniciais de seu desenvolvimento. Equipes experimentais, trabalhando desde a
biologia de sistemas até a operacdo de plantas piloto, podem receber metas a serem
atingidas, que definirdo a viabilidade de todo o processo (dentro das hipoteses assumidas)
e mostrardo as regides mais promissoras a serem exploradas, poupando assim
consideravel trabalho experimental. Se essas metas ndo puderem ser alcancadas, o projeto

podera ser interrompido nos estagios iniciais.

Mais detalhes sobre a metodologia serdo abordados no capitulo 4.
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3 INTEGRACAO DA ANALISE DE PINCH E SIMULAGCAO DE PROCESSOS
EM SIMULADORES ORIENTADOS POR EQUACOES

3.1 INTRODUCAO

A crise mundial do petréleo nos anos 70 estimulou o desenvolvimento de
metodologias que buscavam usar os derivados de petréleo de maneira mais econdmica e
eficiente (KLEMES; KRAVANJA, 2013). Entre essas técnicas, a integracio energética
(IE), baseada na anélise pinch (LINNHOFF; FLOWER, 1978a), tornou-se muito popular
na integracao de processos. Segundo LINNHOFF e HINDMARSH (1983), uma redugéo
de 15 a 45% dos custos de capital e operacionais pode ser possivel através da IE.

A Sintese de Rede de Trocadores de Calor (SRTC) pode seguir duas abordagens:
sequencial ou simultanea (FURMAN; SAHINIDIS, 2002). A sintese simultanea é uma
formulacéo de Programacéo Inteira Mista (PIM) do problema da rede de trocadores de
calor (RTC), na qual normalmente se utilizam modelos simplificados (CIRIC;
FLOUDAS, 1991; YEE; GROSSMANN, 1990).

Os métodos sequenciais de SRTC sdo os mais populares na literatura, onde o
problema de sintese é dividido em uma série de subproblemas (FURMAN; SAHINIDIS,
2002; MORAR; AGACHI, 2010) geralmente particionando a RTC em varios intervalos
de temperatura, atendendo as leis da termodindmica (KEMP, 2007; KLEMES;
KRAVANJA, 2013). Seguindo a abordagem sequencial, o problema de sintese é
resolvido em dois passos: Primeiro deve-se definir o objetivo da rede, como por exemplo,
0 uso minimo das utilidades, nimero de unidades de trocadores ou a relagdo custo de
capital /area; Em seguida, faz-se a construcdo da rede de troca de calor (FURMAN;
SAHINIDIS, 2002). As vantagens dessa abordagem sdo a definicdo de metas antes do
projeto e a reducdo do esforco computacional. A abordagem de sintese sequencial pode
ser dividida em duas subcategorias: (i) programacdo matematica (CERDA et al., 1983;
PAPOULIAS; GROSSMANN, 1983) e (ii) tecnologia pinch (AHMAD; LINNHOFF;
SMITH, 1990; LINNHOFF; AHMAD, 1990; LINNHOFF; FLOWER, 1978b; UMEDA,
NIIDA; SHIROKO, 1979).

De um modo geral, para executar a integracdo energetica, inicialmente ocorre a
modelagem e simulacdo do processo, frequentemente utilizando dados industriais reais
para validar as simulagOes e, em seguida, executa-se algum software de IE, com base
nessa estrutura de processo predefinida (MORAR; AGACHI, 2010). No entanto, nos
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estagios iniciais de pesquisa e desenvolvimento (P&D) de novos produtos e/ou processos,
a definicdo de uma estrutura de processo ndo é imediata, e a identificacdo de gargalos no
processo também ndo é uma tarefa trivial. Portanto, é importante incluir simulac6es de
toda a planta desde os estagios iniciais, para verificar a viabilidade econdmica e/ou o
impacto ambiental das condicGes testadas experimentalmente em laboratério (ou,
posteriormente, em escala piloto da planta). Além disso, usando novas abordagens, como
a andlise retro-tecno-econdmica do processo (FURLAN et al., 2016), € possivel fornecer
aos pesquisadores objetivos de desempenho.

Naturalmente, novas condigdes operacionais ou layouts de processo podem
aparecer durante esse procedimento interativo de P&D. Dentro desse conceito mais amplo
de desenvolvimento de processos, € essencial uma metodologia de IE suficientemente
robusta para lidar com varias op¢oes, isto €, uma metodologia que ndo exija previamente
uma definicdo detalhada das condigdes operacionais do processo. Obviamente, em uma
segunda etapa, a otimizacdo das estruturas de processo mais promissoras (incluindo o

equipamento fisico atual para integracéo de calor) deve ser executada da maneira classica.

Na metodologia apresentada aqui, a avaliagdo da integracao energética nao exige
a alocagdo definitiva da RTC, incorporada no processo geral. Em outras palavras,
seguindo nossa abordagem, utiliza-se apenas uma representacdo do conjunto real de
trocadores de calor atraves de demandas térmicas, e trabalha-se apenas com metas de

desempenho energético, econémico e/ou ambiental ao simular o processo geral.

Estabelecer metas para a RTC, em vez de projeta-la, pode facilitar a triagem das
opcdes de configuracdo do processo (SMITH, 2005). De fato, se a avaliacdo de varias
alternativas de projeto exigisse a especificacdo completa da rede integrada ao processo, 0
numero de opcbes que poderiam ser testadas seriam grandes na préatica, o que exigiria
uma alta demanda computacional para esse procedimento (SMITH, 2005; TUFVESSON
etal., 2011, 2013).

No presente estudo, é apresentada uma nova aplicacdo para a Andlise Pinch (AP).
A ideia principal é integrar uma ferramenta que permita uma estimativa aproximada da
demanda minima de energia e do Custo Anual Total (CAT) da RTC a um simulador de
processos. Através da metodologia relatada aqui, a integracdo energética é alcancada
durante o ciclo de convergéncia do simulador, ou seja, em tempo de simulagdo. Essa

metodologia tem duas vantagens. A primeira € a capacidade de manipular dinamicamente
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alteracdes nos dados de entrada. A segunda deriva do fato da RTC ser “virtual”, ou seja,
0 equipamento ndo é alocado no fluxograma do processo, evitando a simulacdo das
unidades de troca de calor, melhorando significativamente o desempenho do solver do

simulador.

Para avaliar a metodologia, os resultados foram divididos em duas partes.
Primeiramente, a solucdo encontrada pela metodologia trocadores de calor virtuais +
analise pinch é aplicada a problemas benchmark e comparada com os resultados
fornecidos pela abordagem cléssica de otimizacdo. Em segundo lugar, o método é
aplicado a uma biorrefinaria de etanol de primeira e segunda geracao (1G-2G) para avaliar
a robustez da metodologia ao lidar com um problema de maior dimensdo, com mais de
27 mil variaveis de processo. Alem disso, o custo anualizado total da rede de trocadores
de calor da biorrefinaria foi comparado com o resultado obtido por uma abordagem

baseada em otimizacdo.

3.2 METODOLOGIA

3.2.1 Interface CAPE-OPEN

O principal objetivo do projeto CAPE-OPEN (CO) era permitir que componentes
nativos de um simulador fossem substituidos por outros de uma fonte independente ou
que fizessem parte de outro simulador. O projeto CO desenvolveu um conjunto de
documentos que descrevem as comunicagdes de interface aberta para propriedades fisicas
e termodindmicas, operacdes unitarias, solvers numéricos e ferramentas especificas de
simuladores modulares sequenciais. No simulador de processos EMSO, a interface
numérica CO € utilizada para permitir a comunicacdo com plug-ins. Maiores detalhes
deste procedimento podem ser encontrados em SOARES e SECCHI (2004).

Rotinas matematicas ndo adequadas para simuladores orientados a equacdes
podem ser incorporadas ao EMSO através de plug-ins. Um plug-in para integracédo
energética por meio da AP foi programado em C++. Em cada ciclo de convergéncia do
simulador, o plug-in recebe as informacg6es de processo (temperaturas atual e de objetivo,
além das variacOes de entalpia), executa as rotinas de calculo e retorna as solucdes ao

simulador (temperatura de pinch, demandas de utilidades frias e quentes).
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3.2.2 Integracgdo energética por andlise pinch

Como primeiro passo, busca-se a diferenca minima de temperatura (ATmin ). AS
informacdes de entrada do plug-in, que realiza a anélise pinch, sdo as temperaturas de
entrada e saida dos fluxos, alteracBes de entalpia, diferenga minima de temperatura e
especificacdes das utilidades (pressao e temperatura de entrada e saida). As informagdes
de saida incluem a temperatura de pinch, utilidades minimas quentes e frias, area total de
troca de calor e nimero minimo de trocadores de calor. Detalhes mais especificos da
metodologia pinch podem ser encontrados em livros didaticos como KEMP (2007),
SMITH (2005) e BIEGLER; GROSSMANN; WESTERBERG (1997).

3.2.3 Selecdo da minima diferenca de temperatura

A diferenca minima de temperatura (ATmin) desempenha um papel importante no
projeto da rede de trocadores de calor. Um aumento da ATmin implica maior demanda de
energia, mas diminui a area de troca de calor. Aqui, a selecdo de ATmin foi feita usando o
procedimento proposto por LINNHOFF e HINDMARSH (1983), no qual os custos sdo
estimados antes do projeto, para valores definidos de ATmin. Para comparar os resultados
obtidos pela metodologia de RTC virtual + AP com os obtidos pela sintese simultanea da
RTC, foi especificada a diferenca minima de temperatura que minimiza o custo total

anual.

3.2.4 Rede de trocadores de calor

Os principais componentes que contribuem para o custo de capital da RTC séo o
numero de trocadores de calor e a area de troca térmica (HALL; AHMAD; SMITH,
1990). O nimero minimo de trocadores de calor foi calculado com base na temperatura
de pinch, através da Equacdo 3.1. Foi assumido que a rede ndo possui loop. Todos 0s

fluxos séo considerados, incluindo utilidades quentes e frias (SMITH, 2005).

Nunidades = [Sacima - 1] + [Sabaixo - 1] (3-1)

onde Nynidades € 0 NUMero de trocadores de calor € 0 S, ima © Sabaixe NUMeEro de

correntes acima e abaixo do ponto de pinch, respectivamente.

A area de troca térmica pode ser obtida por meio de curvas compostas incluindo
utilidades quentes e frias como correntes de processo (LINNHOFF; AHMAD, 1990). Ou
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seja, ndo deve haver demanda residual por utilidades. As curvas compostas balanceadas
sdo divididas em intervalos de entalpia. Assumindo transferéncia de calor em
contracorrente, a area necessaria para cada intervalo de entalpia para que a transferéncia
de calor ocorra é obtida através da Equacédo 3.2 (LINNHOFF; AHMAD, 1990).

_ wintervalos Kk 1 correntes quentes i 4k correntes frias j 4jk
=yD 1|y Tk 4w ik (3.2)

A
rede ATLMk i hi i hj

onde A,.4. € aarea de troca térmica para transferéncia de calor necessaria para 0 processo
geral, K é o nimero total de intervalos de entalpia, AT, € a diferenca de temperatura
logaritmica média no intervalo de entalpia k, q; ; € o fluxo de calor da corrente quente i
no intervalo de entalpia k, q; € o fluxo de calor para a corrente fria j no intervalo de
entalpia k e h;, h; os coeficientes de transferéncia de calor para fluxo quente i e fluxo frio
j.

O custo de capital da RTC pode ser obtido atraves da Equacdo 3.3. A area de troca

de calor é igualmente dividida entre todas as unidades de troca de calor (LINNHOFF;
AHMAD, 1990).

RTC custo = Nunidades [a +b (ARTC/Nunidades)c] (3-3)
onde a, b e ¢ sdo constantes.

O custo de capital pode ser expresso anualmente através do fator apresentado na
Equacdo 3.4. Esta etapa é importante para que o custo de capital e operacional possa ser
expresso na mesma base, permitindo uma estimativa do custo anualizado total (SMITH,
2005).

_u@+w)t
T (a+w)t-1

(3.4)

onde 6 é o fator de anualizacao, u é a taxa de juros fracionada por ano, t € o nimero de

anos.

Note-se que, desta forma, ndo é mais necessario modelar os trocadores de calor;
ao invés de se trabalhar com as correntes de massa de fluido quente e frio, integradas ao
fluxograma do processo, utilizam-se apenas fluxos de energia. Desta forma, trabalha-se
com uma rede “virtual” de trocadores de calor. Evidentemente, caso se deseje uma

representacdo completa do sistema de integracdo energética, trocadores reais podem ser
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alocados nas posicdes adequadas, em simulacGes a posteriori, reformulando o
fluxograma do processo depois que o solver tenha convergido usando a rede virtual.

3.3 ESTUDOS DE CASO

3.3.1 Exemplos da literatura
Quatro exemplos da literatura foram utilizados para avaliar a metodologia RTC
virtual + AP. Os estudos de caso selecionados tinham dimensdes diferentes, com 4 a 15

correntes de processos.

Todos os problemas selecionados foram resolvidos originalmente utilizando
programacdo matematica, com o custo total anualizado (CTA) da RTC sendo
minimizado. Os estudos de caso que ndo utilizaram a tecnologia pinch e,
consequentemente, ndo exigiram ATmin, tiveram esse parametro determinado pelo

procedimento descrito na segéo 3.2.3.

3.3.2 Biorrefinaria de cana-de-agucar

Neste estudo, a metodologia RTC virtual + AP foi aplicada a uma biorrefinaria de
etanol e cana-de-agucar de primeira geracdo (1G) e de primeira e segunda geracdo (1G-
2G), modelada no EMSO. Uma descricdo detalhada dos casos base esta em FURLAN et
al. (2012) e em LONGATI et al. (2018). O fluxograma do processo pode ser visto na
Figura 5. A planta processa 833 toneladas de cana por hora, valores tipicos para uma
unidade industrial brasileira. A cana € lavada a seco na unidade E101, para remocéo de
residuos da colheita. Em seguida, é enviada para uma série de moinhos elétricos (E105-
E109) para extracdo do caldo, que é tratado fisica e quimicamente (E110-E123) para
remocdo de impurezas e clarificacdo. O caldo purificado é concentrado (E202) e enviado
ao biorreator (E207) para fermentacdo da sacarose por Saccharomyces cerevisiae. Apos
a centrifugacdo (E209), a levedura é recirculada e a solucdo etandlica é enviada para
destilacdo (E303) e desidratacdo com monoetilenoglicol (E304), produzindo etanol
anidro. O bagaco, por outro lado, é enviado a caldeira para produzir vapor e energia

elétrica através de um ciclo Rankine.
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Para produzir etanol de segunda geracédo, o bagaco efluente da etapa de extracdo
é dividido entre a caldeira (E403) e o setor de pré-tratamento (E501-E511). A quantidade
de bagaco enviada ao pré-tratamento ndo é fixa. A relagdo (vazdo massica de bagacgo
2G)/(vazdo maéssica total de bagaco) é definida em tempo de simulacdo, para que a
producdo de etanol 2G seja maximizada enguanto se mantém a auto-suficiéncia
energética da planta. A caldeira de cogeracdo queima bagaco, 50% da palha de cana
recolhida do campo e subprodutos da hidrélise de biomassa (principalmente lignina e
celulose ndo hidrolisada).

Neste trabalho, o pré-tratamento hidrotérmico foi utilizado para alterar a estrutura
da biomassa, permitindo que as enzimas hidroliticas acessassem a celulose e a
hemicelulose. O bagaco é pressurizado (E501), misturado com agua (E502) e enviado ao
reator de pre-tratamento (E504). O efluente € despressurizado (E508), neutralizado
(E509) e enviado para um filtro de correia (E510). A fracdo liquida rica em xilose é
descartada, neste estudo de caso. A fracdo solida é enviada ao reator enzimatico de
sacarificacdo de celulose (E604), para converter celulose em glicose. O efluente é filtrado
(E606) e a parte liquida é enviada para a etapa de concentracao (E202) enquanto a parte

solida é enviada para a caldeira.

Em geral, as biorrefinarias de cana-de-acUcar possuem alguma integracao
energética, que depende do design de cada usina. A biorrefinaria simulada, chamada neste
trabalho de "biorrefinaria padrdo” (LONGATI et al., 2018), apresenta integracao entre a
corrente de vinho e 0 condensado da coluna B (E301), entre as correntes de vinho e
vinhaca (E302) e entre as correntes pre-tratadas de bagacgo e dgua de imerséo (E506). Na
“biorrefinaria padrao”, as unidades E114, E127, E306, E307, E311, E312, ES03 ¢ E602
representam trocadores de calor que atendem as demandas de energia das utilidades
quentes, enquanto as unidades E204, E304, E309, E310, E313 e E315 os trocadores de

calor que atendem as utilidades frias.

O sistema de cogeracdo (energia elétrica e vapor) da biorrefinaria pode operar com
ou sem turbina de condensacdo, dependendo da finalidade da planta. O cenario 1G possuli
uma turbina de condensacdo para aumentar o excedente de energia elétrica. No cenario
1G-2G, onde o objetivo € aumentar a producdo de etanol anidro, a etapa de cogeracdo ndo
possui turbina de condensacdo. A cogeracdo em ambos 0s cenarios possui uma caldeira

que fornece vapor a 65 bar.
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O processo 1G possui quatorze correntes que precisam trocar calor para atender
as especificagbes do projeto. O vapor de alta pressdo é expandido em turbinas de
contrapressao, gerando vapor de baixa e média pressao (2,5 e 6 bar, respectivamente) e
energia elétrica. A energia elétrica excedente é vendida para a rede.

O processo 1G-2G possui dezenove correntes que precisam atender as demandas
de energia. O vapor de alta pressdo, condensado em trés turbinas de contrapressao, gera
vapor de baixa, média e alta pressdo (2,5, 6,0 e 17,4 bar, respectivamente) e energia

elétrica para a planta, garantindo sua auto-suficiéncia energética.

Em ambos os casos, a dgua de resfriamento é usada como uma utilidade fria com

uma temperatura de entrada de 303,15 K, sendo aquecida a 323,15 K.

Em nossa metodologia, ao inves de conectar as correntes massicas de vapor ou de
agua de resfriamento aos trocadores de calor, como € habitual, os fluxos de energia séo
utilizados como variaveis de processo. Cada turbina é associada a um trocador de calor
virtual, que representa a demanda de energia da biorrefinaria em um nivel especifico de
pressdo de vapor. Portanto, as unidades E407, E414 e E422 sdo trocadores de calor
virtuais que respondem, respectivamente, as demandas de energia do sistema supridas por

fluxos de vapor de alta, média e baixa pressao.

Dessa maneira, a robustez das simulacdes pdde ser consideravelmente aprimorada.

3.4 RESULTADOS E DISCUSSAO

3.4.1 Solucao de casos de referéncia

Para verificar a aplicabilidade do método proposto, os resultados da simulacédo
foram comparados com quatro estudos de caso (EC) da literatura, conforme apresentado
na Tabela 3. Para os estudos de caso 1, 2, 3 e 4, o tempo total de processamento da
simulacdo foi de 0,015, 0,015, 0,031 e 0,047 segundos, respectivamente (processador
Intel® Core ™ i5-6200u de 2,4 GHz e 8 GB de RAM).
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Tabela 3 - Comparacdo entre os estudos de caso da literatura e a abordagem deste
trabalho.

Custo total anualizado (USD/ano)

EC ATmin (K)  Unidades

Literatura Este trab.
1 5 6 117062,32 147353,7° 127268,0
2 10 9 573205,0° 576640,0¢ 611322,0
3 10 10 43314,0° 43934,0° 48500,2
4 10 27 1510891,0°  1530063,0"  1606330,0

EC 1 - Ravagnani et al. (2005), ® Frausto-Hernandez et al. (2003).
EC 2 - ¢ Lewin (1998), ¢ Yee and Grossmann (1990).

EC 3 - ¢ Toffolo (2009) , f Linnhoff and Flower (1978).

EC 4 - 9 Fieg et al. (2009), " Bjork and Nordman (2005).

O primeiro estudo de caso foi um problema apresentado por FRAUSTO-
HERNANDE?Z et al. (2003), e mais tarde estudado por RAVAGNANI et al. (2005). Os
dados utilizados na simulacao estdo apresentados na Tabela 4. Os dois trabalhos usam a
tecnologia pinch para determinar o custo-beneficio da RTC através de programacéo
matematica. O sistema € composto por quatro correntes de processo, vapor como utilidade
quente e agua de resfriamento como utilidade fria. FRAUSTO-HERNANDEZ et al.
(2003) propuseram ATmin de 10 K. No entanto, apos a aplicagdo da metodologia descrita
na Sec¢do acima, o ATmin Otimizado para o sistema foi de 5 K, conforme encontrado por
RAVAGNANI et al. (2005), obtendo uma temperatura de pinch de 395,5 K. As demandas
quente e fria foram idénticas as relatadas por RAVAGNANI et al. (2005) (200 e 120 kW,
respectivamente). No entanto, a area encontrada, 650,45 m? , é superior a relatada por
RAVAGNANI et al. (2005), 423,26 m? . Como as duas publicacdes utilizam a tecnologia
pinch, o valor de ATmin tem um impacto significativo no valor da area e nas utilidades,
como pode ser observado na area de 706,45 m? e na demanda de 605,0 kW e 525,0 kW
para as utilidades quente e fria, respectivamente, relatados por FRAUSTO-
HERNANDEZ et al. (2003). O método proposto, aplicado em tempo de simulagéo,
incorporado em um simulador orientado a equacdes, apresentou um valor de TAC 15%
inferior ao relatado por FRAUSTO-HERNANDEZ et al. (2003) e apenas 8% superior ao
determinado por RAVAGNANI et al. (2005).
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Tabela 4 — Dados referentes ao estudo de caso 1 (RAVAGNANI et al., 2005).

Corrente Tin (°C) Tout(°C) CP (kW /°C) h (KW/m?/°C)

H1 175 45 10 2,165

H2 125 65 40 1,333

C1 20 155 20 0,917

C2 40 112 15 0,166

HU 180 179 50

CuU 15 25 2,5
ATmin (K) =5.

Cex ($/y) = 1200 * [area (m?)]°5" para todos os trocadores.
Chu ($/kW y) = 110.
Ccu ($/kW y) = 10.

O segundo estudo de caso foi retirado de YEE e GROSSMANN (1990) e
posteriormente estudado por LEWIN (1998). Para o ATmin Usado, a temperatura de pinch
foi de 375 K. O problema envolve cinco corretes quentes e uma fria. O vapor foi usado
como utilidade quente e a agua como utilidade fria. YEE e GROSSMANN (1990)
utilizaram MINLP para encontrar a rede de trocadores de calor com custo-beneficio
6timo, com base no custo total anualizado, enquanto LEWIN (1998) utilizou algoritmo
genetico. Foram encontrados 9 trocadores de calor, conforme relatado por YEE e
GROSSMANN (1990) e LEWIN (1998) , com um valor de CAT 6,2% maior. Os dados

utilizados estdo apresentados na Tabela 5.

Tabela 5 - Dados referentes ao estudo de caso 2 (LEWIN, 1998).

Corrente Tin (K) Tout(K) CP (kW /K) h (KW/m?/K)
H1 500 320 6 1
H2 480 380 4 1
H3 460 360 6 1
H4 380 360 20 1
H5 380 320 12 1
Cl 290 660 18 1
HU 700 700 1
CuU 300 320 1
ATmin (K) = 10.

Cex ($/y) = 1200 * [area (m?)]%6 para todos os trocadores.
Chu ($/kW y) = 140.
Ccu ($/kW y) = 10.

O terceiro estudo de caso foi o0 conhecido problema 10SP1, estudado por varios
autores (LEWIN, 1998; LIN; MILLER, 2004; PARIYANI; GUPTA; GHOSH, 2006;
YERRAMSETTY; MURTY, 2008). Neste trabalho, os resultados foram comparados
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com o artigo original (LINNHOFF; FLOWER, 1978a) e com 0 menor custo encontrado
na literatura (TOFFOLO, 2009). O problema apresenta dez correntes de processo, uma
utilidade quente e outra fria. Para o ATmin Utilizado, a temperatura de pinch foi de 539 K.
Conforme relatado na literatura, o problema ndo requer utilidade quente. A utilidade fria
precisa fornecer 1878,96 kW, mesmo valor relatado por TOFFOLO (2009) e um pouco
abaixo do relatado por LINNHOFF e FLOWER (1978a), 1975 kW. Nossa abordagem
indicou dez unidades de troca de calor, 0 mesmo nimero de LINNHOFF e FLOWER
(1978a), enquanto TOFFOLO (2009) obteve onze unidades. No entanto, a &rea
determinada é maior, 0 que gera diferenca de até 10,7%. Isso é esperado, porque a
metodologia das curvas compostas tende a superestimar a area de troca, uma vez que nao
é um método de otimizacdo buscando o minimo TAC ou éarea de troca. Os dados
utilizados estdo apresentados na Tabela 6.

Tabela 6 - Dados referentes ao estudo de caso 3 (TOFFOLO, 2009).

Corrente  Tin(K)  Tout(K) _ CP (KW /K) h (KW/mZ/K)
H1 433 366 8,79 0,852
H2 522 411 10,55 0,852
H3 544 422 12,56 0,852
H4 500 339 14,77 0,852
H5 472 339 17,73 0,852
c1 355 450 17,28 0,852
Cc2 366 478 13,90 0,852
Cc3 311 494 8,44 0,852
C4 333 433 7,62 0,852
C5 389 495 6,08 0,852
HU 509 509 - 1,136
cu 311 355 - 0,852

ATmin (K) = 10.

Cex ($/y) = 145.63 * [area (m?)]°® para todos os trocadores
Chu ($/kW y) = 37.64.
Ccu ($/kW y) = 18.12

O quarto problema foi retirado do trabalho de otimizacao de RTC em larga escala
proposto por BJORK e NORDMAN (2005), que foi posteriormente estudado por FIEG;
LUO; JEZOWSKI (2009) onde foi aplicada otimizacdo através de algoritmo
monogenético. O problema tem quinze correntes de processo, agua de resfriamento como
utilidade fria e vapor como utilidade quente. Para o ATmin Utilizado, a temperatura de
pinch foi de 408 K. O custo total anualizado da RTC otimizada foi apenas 5,9% inferior
a metodologia aqui proposta. No entanto, como pode ser visto em BJORK e NORDMAN

(2005), se a diviséo do fluxo fosse impedida durante a otimizacdo, o CTA seria 1599229,0
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USD/ano, 0,004% inferior ao valor relatado neste trabalho. Os dados utilizados estdo
apresentados na Tabela 7.

Tabela 7 - Dados referentes ao estudo de caso 4 (FIEG; LUO; JEZOWSKI, 2009).

Corrente Tin (C) Tout(C) Fcp (kW /K) h (KW/m?/K)
H1 180 75 30 2
H2 280 120 60 1
H3 180 75 30 2
H4 140 40 30 1
H5 220 120 50 1
H6 180 55 35 2
H7 200 60 30 0,4
H8 120 40 100 0,5
Cl 40 230 20 1
C2 100 220 60 1
C3 40 190 35 2
C4 50 190 30 2
C5 50 250 60 2
C6 90 190 50 1
C7 160 250 60 3
HU 325 325 - 1
CuU 25 40 - 2

ATmin (K) = 10.

Cex ($/y) = 8000 + 500 * [area (m?)]°7 for all exchangers.
Chu ($/kW y) = 80
Ccu ($/kW y) =10

Deve-se enfatizar que a principal ideia da abordagem relatada aqui € fornecer uma
estimativa rapida e eficiente dos custos totais anualizados de uma rede de trocadores de
calor. A incorporacdo no simulador orientado a equacfes permite que a integracdao de
energia possa ser realizada em tempo de simulacéo, possibilitando que o sistema trabalhe
com varias condi¢cdes de entrada e sem loop de convergéncia externo. Além disso,
conforme apresentado, a metodologia mostrou um desvio maximo de 10,7% dos valores
de CTA obtidos por meio de técnicas de otimizacdo. Dessa forma, permite-se comparar
rapidamente processos alternativos com suas respectivas redes de trocadores de calor
proximas as configuracbes de minimo custo total anualizado. Por outro lado, a
flexibilidade e robustez dessa abordagem, que faz os calculos de integracéo de calor no
tempo de simulacéo, ajudam no projeto preliminar da estrutura do processo em relacao a

integracdo energeética.
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3.4.2 Biorrefinaria de cana-de-agUcar: integracdo de calor por trocadores de calor

virtuais + tecnologia pinch

A biorrefinaria aqui modelada opera 232 dias/ano, com 85% de tempo (til. O caso
1G implementado, chamado padrdo, produz 74,10 m®h de etanol anidro, valor médio
para as destilarias autbnomas brasileiras existentes (LONGATI et al., 2018). Depois de
suprir toda a demanda de energia elétrica do processo, um excedente de 149 MW é gerado
e vendido para a rede. A integracdo energética, promovida pela anélise pinch, aumentou
esse excedente de energia para 151 MW. Devido a integracéo energética mais eficiente,
0 uso de vapor de pressdao média foi reduzido em 75%. A soma de toda a energia
consumida pela biorrefinaria foi reduzida em 4,72%, como pode ser visto na Tabela 8.

Tabela 8 - Economia de energia devido a integracdo energética promovida pela RTC
virtual + AP.

Energia representando o vapor Energia

- (kW) total Producdo de Produga_o
Cenario . . economizad etanol (m®/h) de energia
Baixa Media Alta a (%) (kW)

(LONGATI i
1G et al., 2018) 227355 131223 4,72 74,10 148965,0
Este trabalho 225923 3209,8 - 74,10 150993,0

(LONGATI

1G-2G et al., 2018) 352244  15394,8 218129 12.83 86,93 77279,1
Este trabalho 315579 5887,2 18005,8 91,93 64875,5

O estudo de caso padrdo 1G-2G produz 86,93 m/h de etanol anidro com um
excedente de energia de 77,0 MW, como pode ser visto na Tabela 8. Apds a integracdo
energética, o consumo total de energia diminuiu 12,83%, aumentando a fracdo de bagaco
desviada para a producdo de etanol. Essa reducdo ocorre devido a diminuicao no uso de
vapor de média pressao, causado pela integracdo energética nas correntes das colunas de
destilacdo, o que ndo foi considerado por LONGATI et al. (2018). A producao de etanol
anidro aumentou para 91,93 m%h, enquanto o excedente de energia diminuiu. A menor
demanda por vapor de processo causada pela integracdo energética das correntes

possibilitou um incremento do bagaco excedente, dirigido a producéo de etanol 2G.

O estudo de caso 1G possui mais de dezoito mil variaveis, enquanto o caso 1G-
2G possui mais de 27 mil, resolvidos simultaneamente no simulador orientado a equagoes

EMSO. Os calculos de integracdo energética sdo executados em paralelo, recebendo toda
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a variacao nas entradas das correntes de processo e promovendo a anélise pinch em cada
loop de convergéncia. O valor de ATmin, calculado pelo procedimento descrito na Segao
de metodologia, foi de 10 K. Para essa diferenca minima de temperatura, a temperatura
de pinch encontrada foi de 353,5 K em ambos o0s casos. Foram obtidas 19 unidades de
trocadores de calor, com um total de 22213,7 m? para 0 caso 1G e 28 unidades com um
total de 41532,4 m? para o caso 1G-2G. Os casos 1G e 1G-2G com integracio de energia
levaram 14s e 23s para convergir, respectivamente (processador Intel® Core™ i5-6200u
de 2,4 GHz e 8 GB de RAM).

Novamente ressaltando, um aspecto interessante dessa metodologia é que ela
utiliza uma “rede virtual de trocadores de calor”, sem necessidade de especificacdo de
fluxos de vapor/condensado/refrigeracdo. Na andlise pinch, a Gnica variavel especificada
sdo as temperaturas de saida das correntes, ou seja, a temperatura que devem atingir para
atender as especificacbes do projeto. Esta abordagem permite grande versatilidade,
possibilitando trabalhar com qualquer condicdo de entrada. A Figura 6 ilustra esse

recurso.
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Figura 6 - Efeito da carga de solidos no reator de hidrolise enzimatica na temperatura de
entrada do trocador de calor a montante, E602 (destacado na Figura 5). Os quadrados
azuis representam a temperatura de entrada do E602 e os circulos laranja representam a
temperatura de saida especificada (invariante). Para atender as especificacdes de projeto
para uma fracéo de sélidos no reator de hidrélise abaixo de 0,22, o trocador de calor E602
é um aquecedor. Acima desse valor, ele se torna um resfriador.

Conforme relatado por LONGATI et al. (2018), a fracdo de solidos no reator de
hidrolise € uma das principais variaveis na analise técnico-econdémica do processo 2G. A
Figura 6 mostra que a temperatura de entrada do trocador de calor E602 varia quase
linearmente com a fracdo de sélidos no reator, devido a 4gua adicionada para dilui¢do do
bagaco pré-tratado. Quando essa fracdo atinge 0,22, a temperatura de entrada se torna
idéntica a temperatura de saida e o trocador de calor ndo seria necessario. Acima dessa
fracdo, a temperatura de entrada do E602 se torna maior que a temperatura de saida e esse
trocador de calor se torna um resfriador em vez de um aquecedor. Usando nossa
abordagem, todas essas situacGes podem ser tratadas, sem a necessidade de modificacdo

do fluxograma.

De fato, este € um resultado muito importante. Neste exemplo, se um

procedimento de otimizacgao fosse executado, dois fluxogramas diferentes teriam que ser
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considerados, alternando de um para o0 outro durante a convergéncia do otimizador.
Usando a RTC virtual, uma mudanga estrutural no processo pode ocorrer durante o
calculo do problema, sem causar dificuldades de convergéncia. De fato, a rede virtual ndo
exige a especificacdo de quais unidades sdo aquecedores ou resfriadores. ApoOs a
convergéncia do simulador orientado a equac@es, é determinado o nimero de unidades
de troca de calor e a demanda externa de energia das utilidades quentes e frias. Nesse
ponto, o analista pode projetar uma RTC real e prosseguir com simulacfes para essa
estrutura. Outro exemplo pode ser visualizado na Figura 7.

L " 1 " 1 " |
N Area inviavel L 1o L2 Area inviavel 7
o o 104 L
3 5 100%
o 94 - T — t
[y 100%| L 8- -
© © ——
=] 3] o
T s-/,K_ £ 6 80% |
E R £ |
N N
o C 4 -
o 60%
© 3 - ©
2 60% D 5
© ©
© O
0 . . ; . . 0 - . -
0.10 0.15 0.20 0.25 0.30 0.10 0.15 0.20 025 030
Fracdo de solidos no reator de hidrélise (%) Fracdo de solidos no reator de hidroélise (%)

Figura 7 — Comparacdo do mesmo processo antes (figura da esquerda, adaptada de
LONGATI et al. (2018)) e depois (figura da direita) da implementacdo da integracdo
energética através do plug-in Pinch.

A Figura 7 apresenta o resultado da andlise tecno-econémica reversa de uma
biorrefinaria 1G-2G a partir da cana-de-acucar (LONGATI et al., 2018). As linhas
continuas sdo isoecondmicas para o valor presente liquido nulo. As regifes acima das
curvas sao inviaveis. Duas caracteristicas principais podem ser derivadas da Figura 7. A
primeira, mais evidente, € a transicdo suavizada do sistema a partir do aumento da carga
de sélidos no reator de hidrolise, conforme discutido na Figura 6. A segunda
caracteristica, € o aumento da area viavel para as mesmas condi¢cdes experimentais. A
integracdo energética reduz o consumo energético da planta, aumentando a producédo de
etanol 2G.

Esta metodologia, portanto, pode fornecer respostas rapidas quando as condicdes
operacionais do processo ndo estdo completamente determinadas. Essa capacidade é
crucial para as equipes de pesquisa e desenvolvimento, principalmente se 0s aspectos

tecno-econdmico-ambientais forem considerados. Naturalmente, pode ser possivel
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considerar todas as demandas quentes e frias sendo atendidas pelas utilidades. No entanto,

é muito mais facil analisar o processo com todas as unidades de transferéncia de calor

sendo definidas apds a obtengdo de uma condicdo de projeto quase ideal.

Foi realizada uma comparagdo com os resultados de uma otimizagdo nédo-linear

inteira mista da RTC (OLIVEIRA et al., 2018) para a mesma biorrefinaria estudada no

caso base. Os dados do processo 1G e 1G-2G bem como as equacOes de custo dos

trocadores de calor sdo apresentados na Tabela 9 e na Tabela 10, respectivamente.

Tabela 9 - Dados dos problemas do estudo de caso da biorrefinaria 1G (OLIVEIRA et al.,

2018).
Corrente  Tin(K)  Tout(K)  CP (KW/K) h (KW/mZ/K)
H1 388 306 638 1,38
H2 358 357 11661 1,38
H3 355 354 60307 1,38
H4 351 350 24592 1,38
H5 333 332 2074 1,38
H6 385 363 747 1,38
H7 421 353 33 1,38
Hs 351 308 43 1,38
c1 321 343 1256 1,38
Cc2 343 378 1288 1,38
Cc3 303 362 867 1,38
o 384 385 67968 1,38
C5 381 382 22466 1,38
C6 379 407 352 1,38
Cc7 411 421 335 1,38
HU 479 478 - 1,38
cu 298 305 - 1,38
ATmin (K) = 10.

Cex ($/y) =4897 + 33 * [area (m?)]°"® para todos os trocadores.
Chu ($/kW y) = 96
Ccu ($/kW y) =50
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Tabela 10 - Dados dos problemas do estudo de caso da biorrefinaria 1G-2G (OLIVEIRA
etal., 2018).

Corrente Tin (K) Tout (K)  CP (KWIK) h (kW/m?/K)
H1 388 306 788 1,38
H2 358 357 14532 1,38
H3 355 354 71935 1,38
H4 351 350 29277 1,38
H5 333 332 2469 1,38
H6 385 363 981 1,38
H7 421 353 40 1,38
Hs 351 308 51 1,38
H9 468 353 1047 1,38
Cc1 321 343 1256 1,38
c2 343 378 1288 1,38
Cc3 303 362 1129 1,38
C4 384 385 86036 1,38
C5 381 382 24443 1,38
C6 379 407 419 1,38
c7 411 421 398 1,38
Cc8 439 468 1042 1,38
C9 303 458 834 1,38
C10 315 323 410 1,38
HU 479 478 - 1,38
cu 298 305 - 1,38

ATpmin (K) = 10.

Cex ($/y) =4897 + 33 * [area (m?)]°"® para todos os trocadores.
Chu ($/kW y) = 96
Ccu ($/kW y) =50

Como pode ser visto na Tabela 11, o desvio maximo do CTA foi de 14%. O valor
do AThmin, calculado pelo procedimento descrito na Secdo de metodologia, foi de 7,5 K.
Para essa diferenca minima de temperatura, a temperatura de pinch foi de 354,25 K para
1G e 384,25 K para 1G-2G. Os estudos de casos 1G e 1G-2G levaram 0,05 e 0,07
segundos para convergir, respectivamente (processador 2,4 GHz Intel® Core ™ i5-6200u

e 8 GB de RAM).

60



Tabela 11 - Comparacdo dos resultados da metodologia RTC virtual + AP com um
algoritmo de otimizacgdo ndo-linear inteira misto.

Unidades Area total Utilidades frias  Utilidades quentes CTA CTA
requerida (m?) (kW) (kW) (USDlyear)
Cenario Oliveira Este Oliveira Este Oliveira Este Oliveira Oliveira desvio
et al. Trab et al. Trab et al. Trab etal. Este Trab etal. Este Trab (%)
(2018) (2018) (2018) (2018) (2018) °
1G 19 19 29152,3 14609,9 46574 55349,5 102602 111380 12424312 13664500 13,97
1G/2G 31 25 60129,6 31151,3 26619 367825 125172 135340 13829816 15154300 12,41

Como pode ser observado na Tabela 11, os valores encontrados pela metodologia
proposta sédo proximos dos obtidos pela otimizacdo MINLP. No entanto, o valor da area
total de troca térmica é cerca de 50% inferior ao obtido por OLIVEIRA et al. (2018). Essa
diferenca pode ser explicada apos o detalhamento do custo total anualizado, como pode
ser visto na Tabela 12.

Tabela 12 - Custo de capital (CC) e custo operacional (CO) obtidos pela otimizagéo do
MINLP e este trabalho.

cC co
(USD/ano) (USD/ano)
Cenario o \VEIRAet Este OLIVEIRAetal.  Este
al. (2018)  trabalho (2018) trabalho
1G 261725 204797 12162587 13459700
1G/2G 489448 323012 13340368 14831300

Os valores dos custos operacionais sdo significativamente mais altos que os custos
de capital. Na metodologia pinch, a temperatura minima de aproximacao € global e fixa,
o que influencia a demanda das utilidades quentes e frias. A otimizacdo MINLP pode ser
realizada de varias maneiras e pode ter uma temperatura minima de aproximacao
especifica para cada intervalo. Na otimizacdo MILNP, a &rea maxima do trocador de calor
em cada partida foi fixada em 5500 m? (OLIVEIRA et al., 2018), enquanto na
metodologia pinch, a area encontrada é baseada no método das curvas compostas,
diretamente relacionadas a demanda quente e fria. Apesar de todas as diferengas, a
metodologia pinch fornece uma estimativa razoavel com menor tempo computacional,

sendo eficiente para a sintese do novo processo com uma boa preciséo.
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Apesar de ndo fornecer um CTA otimizado, a metodologia oferece uma solugéo
rapida préxima da 6tima, mesmo para grandes problemas. Como exemplo, o problema do
MINLP utilizado por OLIVEIRA etal. (2018) executou a otimizac&o apenas das correntes
que compdem a rede de trocadores de calor, levando 16 minutos para entregar o RTC
otimizado. A metodologia proposta, por outro lado, tratou de toda a simulagdo da
biorrefinaria de etanol 1G-2G, fornecendo um CTA apenas 12,4% acima do valor
encontrado pelo problema MINLP, em 20 segundos. Deve-se enfatizar que o objetivo
desta ferramenta ndo € descartar a necessidade de otimizacao do processo, mas fornecer
uma boa estimativa do valor otimizado, para fins de triagem. De fato, a rede virtual de
trocadores de calor também pode ser usada juntamente com algoritmos de otimizacdo
direta por meio da abordagem de caminho viavel, fornecendo as condigdes ideais para

um processo com integragdo de calor.

3.5 CONCLUSOES DESTE CAPITULO

A analise pinch foi integrada a um simulador orientado a equacdes, realizando a
integracdo energética no tempo de simulacdo. O conceito de rede de trocares de calor
(RTC) virtuais foi apresentado, oferecendo grande flexibilidade nos calculos em que um
aquecedor pode se tornar um resfriador, dependendo das condicGes operacionais do
processo. Comparando quatro problemas de otimizacdo benchmark encontrados na
literatura com a metodologia proposta, foi observado um desvio maximo de 11% no Custo
Anual Total da RTC. Em um sistema muito mais complexo, uma biorrefinaria de
bioetanol com 27000 variaveis de processo, a integracéo energética aumentou a robustez
da simulacdo com a insercdo da rede virtual de trocadores de calor. A RTC virtual também
evita problemas de convergéncia relacionados a mudancgas estruturais da rede. No caso
da biorrefinaria de bioetanol, 0 maximo desvio no custo foi de 14%. O estudo demonstrou
a eficacia da metodologia, que permitira um retorno rapido as equipes de pesquisa e

desenvolvimento, especialmente nas fases iniciais de projeto.
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4 UM NOVO OLHAR PARA A AVALIACAO DE PROCESSOS INDUSTRIAIS
NA PERSPECTIVA DA ECONOMIA DE BAIXO C - I: ANALISE RETRO-
TECNO-ECONOMICO-AMBIENTAL DA PRODUCAO DE ETANOL 1G-2G

4.1 INTRODUCAO

A andlise econdmica e ambiental € um campo importante na engenharia de
(bio)processos, dando suporte as decisfes de equipes de P&D, permitindo evitar possiveis
investimentos com alto risco de insucesso. As ferramentas de Engenharia de Sistemas em
(bio)Processos (ESP), aliadas & analise técnico-econdmica (ATE) e avalia¢do do ciclo de
vida (ACV), podem ser utilizadas para verificar a viabilidade do processo, decidir entre
diferentes tecnologias, identificar possiveis gargalos e condi¢Ges operacionais étimas,
entre outras possibilidades. No entanto, como regra geral, ndo é trivial definir condi¢des
de trabalho que viabilizem um processo especifico, especialmente nos estagios iniciais de
desenvolvimento. Isto é especialmente verdade quando aspectos econdémicos e ambientais
sdo considerados simultaneamente. A simulacdo de toda a planta, com base em dados
experimentais confiaveis, é essencial para alcancar esse objetivo. De fato, definir regifes
viaveis para a operacao do processo nos estagios iniciais do desenvolvimento pode ajudar
a escolher solugbes mais amigaveis ao meio ambiente a um custo muito menor do que
tentar reduzir os impactos de um processo industrial que ja esteja funcionando (RUIZ-
MERCADO; SMITH; GONZALEZ, 2012).

ATE e ACV sdo normalmente utilizadas para avaliar o desempenho econémico e
ambiental para condi¢fes de processo que ja estdo definidas, tanto estrutural quanto
operacionalmente. O método de ACV ¢é descrito, na série de normas ISO 14000, como a
avaliacdo de todas as cargas ambientais relativas a um produto, um servico ou um
processo (SAUR, 2015). Vaérios trabalhos aplicam a metodologia em sistemas complexos
para avaliar impactos ambientais (CAVALETT et al., 2017; FALANO; JESWANI;
AZAPAGIC, 2014; LUO; VAN DER VOET; HUPPES, 2009; VLYSIDIS et al., 2011).
Da mesma forma, a ATE fornece informacdes valiosas sobre o desempenho econémico
do processo avaliado. No entanto, poucas informacdes retornam dessas analises classicas
no sentido de orientar novos experimentos, uma informacdo crucial para as equipes de

pesquisa e desenvolvimento.
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A Anélise Técnico-Econdmica Reversa (ATER) (FURLAN et al., 2016;
LONGATI et al., 2018) é uma nova abordagem que inverte a logica desse problema: ao
invés de avaliar a ATE para uma configuragdo de processo predefinida, os valores-limite
das principais varidveis de processo sdao obtidos a partir da analise técnico-econémica,
proporcionando objetivos a serem perseguidos por equipes de P&D, a fim de buscar
condigBes operacionais viaveis, tendo em conta o processo global.

Neste trabalho, a ATER foi expandida para a ATEAR (Analise Técnico-
Econémica-Ambiental Reversa), incorporando a avaliacdo do ciclo de vida. As métricas
da ATE e da ACV séo calculadas juntamente com a solucdo das equacGes que descrevem
0os modelos das unidades de processo (balancos de massa e energia, propriedades
termodinamicas e fisicas etc.), sem a necessidade de loops de convergéncia externos
utilizando diferentes softwares. As métricas de viabilidade econémica e ambiental séo
inseridas como equacdes adicionais a serem resolvidas pelo simulador de processos
orientado a equagdes, juntamente com os modelos das unidades de processo. Obviamente,
essa metodologia sé pode ser aplicada de maneira eficiente em simuladores orientados a
equacOes, onde nenhuma ordem é imposta para resolver o sistema de equacOes. Para
implementar esta metodologia, valores-alvo de métricas econdmicas e ambientais devem
ser especificados, enquanto a especificacdo de alguma variavel do processo que era uma
restricdo do problema original é eliminada. Dessa maneira, o problema permanece com
zero grau de liberdade. As variaveis de processo, que podem ser intercambiadas com as
métricas, devem ser escolhidas com base na influéncia dessas variaveis sobre as métricas

selecionadas.

Embora a analise de sensibilidade possa ser feita localmente (FURLAN et al.,
2016; LONGATI et al., 2018; VLYSIDIS et al., 2011), com base em derivadas, esta
abordagem fornece apenas informacdes proximas do ponto central (SALTELLI et al.,
2007). Por outro lado, as abordagens da analise de sensibilidade global (ASG) fornecem
uma compreensdo de como a variancia da saida do modelo pode ser dividida entre
incertezas das suas entradas (variaveis operacionais, parametros, especificacdes), apos a

exploracdo de todo o espaco de fatores de entrada (SALTELLI et al., 2007).

SALTELLI et al. (2007) relata a importancia de escolher a configuracédo
apropriada para um determinado problema e, por sua vez, o teste de sensibilidade a ser

aplicado. Tais configuracbes sdo geralmente implementadas com quatro objetivos
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diferentes: fixacdo de fatores, priorizacdo de fatores, corte de variancia e mapeamento de
fatores.

A fixacéo de fatores identifica entradas (ou grupos de entradas), levando em conta
sua faixa de incerteza, que ndo tém uma contribuicdo significativa para a variancia da

saida do modelo e, portanto, podem ser fixadas em um determinado valor.

A priorizagdo de fatores identifica as entradas que mais contribuem para a
incerteza da saida, elencando-as em ordem de prioridade.

O corte de variancia investiga os valores dos fatores de entrada para os quais a
variancia da saida do modelo seria reduzida abaixo de um determinado limite
(PLISCHKE; BORGONOVO; SMITH, 2013; SALTELLI; TARANTOLA, 2002).

O mapeamento fatorial € utilizado para estudar quais valores de entrada levam a
convergéncia dos modelos em um determinado intervalo do espago de saida (BRYANT;
LEMPERT, 2010; KWAKKEL; JAXA-ROZEN, 2016).

A fixacdo de fatores € especialmente valiosa para facilitar o teste e a avaliagao dos
modelos, descartando fatores ndo influentes, enquanto a priorizacdo de fatores identifica
quais varidveis do processo devem ser focadas, por terem maior influéncia sobre a
resposta do modelo. Essas duas configuragdes sdo as mais comuns para analise de
sensibilidade em sistemas complexos (JAXA-ROZEN; KWAKKEL, 2018).

As técnicas de andlise de sensibilidade global geralmente requerem recursos
computacionais maiores que a analise de sensibilidade local. Normalmente, a
implementacdo da ASG é baseada em métodos de amostragem e os valores dos indices
de sensibilidade sdo aproximados utilizando simula¢fes de Monte Carlo (SARRAZIN;
PIANOSI; WAGENER, 2016). De fato, a estimativa de indices quantitativos no contexto
da configuracdo desejada, geralmente apresenta um trade-off entre o custo computacional
e as informac0es obtidas. A ASG baseada em variancia (HOMMA,; SALTELLI, 1996;
SOBOL, 1993) é sem davida a abordagem mais proeminente na literatura. O método de
Sobol pode ser utilizado sob configuracdes de priorizacdo ou de fixacdo de fatores, para
avaliar a contribuicdo das variaveis de entrada na variancia incondicional da saida do
modelo (JAXA-ROZEN; KWAKKEL, 2018; SALTELLI et al., 2007). Para o célculo dos
indices de Sobol total e de primeira ordem, sdo necessarias N avalia¢cbes do modelo, que

crescem linearmente com o nimero do parametro de entrada p, de modo que N=n (p +
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2), onde n é o tamanho da amostra base. Assim, o custo computacional dos métodos
baseados em variancia pode impedir seu uso em modelos complexos. Nesse contexto,

algumas estratégias podem ser aplicadas.

Frequentemente, a fixaco de fator é utilizada para rastrear variaveis que ndo séo
influentes. O método dos efeitos elementares (MORRIS, 1991) é comumente aplicado
para estimar indices de sensibilidade, cobrindo o dominio da incerteza das variaveis de
entrada com um conjunto de estratégias de amostragem eficientes (CAMPOLONGO;
CARIBONI; SALTELLLI, 2007). No entanto, a interpretacdo dos indices é essencialmente
qualitativa, pois seus valores podem ndo corresponder a importancia relativa estimada
pelo ASG baseada em varidncia (JAXA-ROZEN; KWAKKEL, 2018). Além disso, o
método ndo fornece informacgdes sobre interacfes especificas entre as variaveis

estudadas.

Neste estudo, a ATEAR foi aplicada a producéo de etanol anidro 1G-2G a partir
da cana-de-acucar, a fim de identificar regides viaveis que atendam simultaneamente a
critérios econdmicos e ambientais. O valor presente liquido (NPV) foi escolhido como
métrica econdmica enquanto as métricas ambientais foram baseadas nos indicadores do
método CML-IA. Assim, 0 modelo neste caso € o da biorrefinaria (de grandes dimensdes,
portanto, com dezenas de milhares de variaveis e especificagdes) e a variavel resposta, de
saida, € a métrica econdmica ou ambiental enfocada (ou seja, o problema é

unidimensional na saida).

Aqui, a performance ambiental da producdo de etanol anidro 1G foi utilizada como
referéncia para determinar os valores limite para os indicadores ambientais. Em outras
palavras, os impactos ambientais do etanol 1G-2G devem ser pelo menos iguais aos do
1G.

A anadlise de sensibilidade global foi utilizada para identificar as variaveis de
processo que mais impactam as métricas, sendo realizada em dois estagios. Inicialmente,
foi feita a triagem de um conjunto de varidveis de processo, através do método de Morris.
Logo apos, 0 método de Sobol foi aplicado para classificar as variaveis de acordo com o
impacto na variancia incondicional. Obviamente, em virtude da grande dimensdo do
problema, foi necessario lancar méo de heuristicas e de critérios baseados na experiéncia

profissional de pessoal especializado na area, para definir inicialmente um conjunto
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tratavel de varidveis ou especificacGes de processo, dentre as existentes na biorrefinaria,

para as quais estas técnicas seriam a seguir aplicadas.

42 METODOLOGIA

4.2.1 Software

Python foi a plataforma utilizada para realizar a analise de sensibilidade global. A
comunicacdo entre EMSO e Python foi realizada através do protocolo de comunicagdo
CAPE-OPEN (SOARES; SECCHI, 2004). A interface de comunicagdo permite que o
Python utilize o EMSO como uma funcéo. A rotina em Python modifica os valores das
varidveis de processo (iq,i,,:**,i;) COm respeito as quais a resposta do processo
(viabilidade econdmica ou impacto ambiental) estd sendo avaliada. Essas variaveis sao
enviadas ao EMSO através do protocolo CAPE-OPEN, que retorna o valor da saida das

métricas do processo (f (i, iy, ***, ix)) para o Python.

4.2.2 Descrigao do processo

A biorrefinaria de etanol de cana-de-agucar de primeira geracdo (1G) e de primeira
e segunda geracgéo (1G-2G) foi utilizada para avaliar a metodologia RTEEA. A descri¢édo
mais detalhada do processo foi realizada no Capitulo 3. Um diagrama de blocos

simplificado da planta industrial de etanol 1G-2G é apresentada na Figura 8.
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Cana-de-agucar Palha Vapor e eletricidade

Preparo da cana-de-agucar

e extragao Bagaco Cogeragio

Pré-tratamento Selidos ndo-hidrolisados

Tratamento do caldo

Pentoses

Caldo Hidrolise

Concentracao e

Conversdo de C5 ’
fermentacdo

Licor de glicose

Levedura

Tratamento e recuperacao

Sleitain vinho Destilacéo e desidratacao Etanol anidro

Figura 8 — Diagrama de blocos simplificado do processo integrado 1G e 2G para a
producdo de etanol anidro a partir da cana-de-agucar.

As demandas de calor das plantas 1G e 1G-2G foram reduzidas por meio da
integracdo energética através da analise pinch, realizada juntamente com as simulacdes.

Mais detalhes podem ser encontrados em ELIAS et al. (2019).

O bagaco desviado para producdo de bioetanol 2G passa por duas etapas
principais: pré-tratamento e hidrélise. O pré-tratamento altera a estrutura celular da
biomassa, permitindo que as enzimas hidroliticas acessem a celulose e a hemicelulose.
Vaérios tipos de pré-tratamento de biomassa sdo encontrados na literatura, como explosédo
de vapor, solvente organico, 4&cido diluido ou alcalino e hidrotérmico
(RABEMANOLONTSOA; SAKA, 2016). Neste trabalho, o tratamento hidrotérmico —
ou liquid hot water (LHW, da sigla em inglés) foi utilizado. As condi¢des mais comuns
para o pré-tratamento LHW sdo temperaturas entre 160-230°C e pressdes > 5 MPa
(XIMENES et al., 2017). Como vantagens, este método apresenta: baixa concentracao de

produtos de degradacdo; dispensa catalisador; construcdo de reator de baixo custo (devido
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ao baixo potencial de corroséo); e menor concentracdo de produtos de hemicelulose e
lignina solubilizados (devido ao maior consumo de agua) (XIMENES et al., 2017). O
efluente do pré-tratamento possui uma fracao liquida, rica em xilose, e uma fragdo sélida.
A fracdo liquida é enviada para um evaporador para concentrar o licor de pentoses e
subsequentemente fermenta-lo em um biorreator. O vinho da fermentagdo da xilose é
enviado para as colunas de destilacdo juntamente com o vinho 1G. A fracdo solida
proveniente do pré-tratamento sofre hidrélise enzimaética, produzindo outra fracdo
solido/liquido. A fragdo liquida, rica em glicose, é enviada para fermentacdo, sendo
misturada ao caldo de cana-de-acUcar. O efluente solido da hidrolise enzimatica,
composto em grande parte por lignina e celulose ndo hidrolisada, é enviado a caldeira. A
Tabela 13 mostra os principais dados utilizados para a simulacdo do processo de etanol
anidro 1G-2G.

Tabela 13 - Principais parametros de processo utilizados na simulacao da biorrefinaria de

cana 1G-2G.
Parametros de processo Valor Referéncia
Composicéo do bagaco
Fracdo de celulose 43,38 % (OLIVEIRA et al., 2011)
Fracdo de hemicelulose 25,63 % (OLIVEIRA et al., 2011)
Fracdo de lignina 23,24 % (OLIVEIRA et al., 2011)
Fracdo de cinzas 2,94 % (OLIVEIRA et al., 2011)
Fracdo de impurezas 4,81 % (OLIVEIRA et al., 2011)
Setor de pré-tratamento
Conversdo de hemicelulose em xilose 46,7 % (LONGATI et al., 2018)
Converséo celulose em glicose 8,1% (LONGATI et al., 2018)
Temperatura do reator 195 °C (LONGATI et al., 2018)
Pressao do reator 14,1 atm (LONGATI et al., 2018)
Tempo de reacao 10 min (LONGATI et al., 2018)
Fracdo de solidos no reator 20 % (Mm/v) (LONGATI et al., 2018)
Setor de hidrolise
Conversdo de celulose em glicose 75,6 % (CORREA; BADINO; CRUZ, 2016)
Temperatura do reator 50 °C (CORREA; BADINO; CRUZ, 2016)
Tempo de reacao 96 h (CORREA; BADINO; CRUZ, 2016)
Carga enzimatica 10 FPU/gpiomassa (CORREA; BADINO; CRUZ, 2016)
Fracdo de solidos no reator 10 % (m/v) (CORREA; BADINO; CRUZ, 2016)
Setor de fermentacédo da xilose
Conversdo do reator 92 % (LONGATI et al., 2018)
Concentracdo de xilose 60 g/L (LONGATI et al., 2018)
Tempo de reacao 54 h (LONGATI et al., 2018)
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4.2.3 Premissas econdmicas

Os custos de capital (CAPEX) para a producdo integrada de 1G e 1G-2G de etanol
foram baseados em JUNQUEIRA et al. (2017) e LONGATI et al. (2018). Os custos
operacionais (OPEX) foram baseados no custo das matérias-primas, nos parametros
fornecidos por PETERS; TIMMERHAUS; WEST (2002) e LONGATI et al. (2018). O
preco de enzima celulase (10,14 US $/kg de proteina) foi baseado no estudo de KLEIN-
MARCUSCHAMER et al. (2012), que realizou uma analise técnico-econémica para
producdo de celulase em larga escala. O preco de venda de 517,9 (US $/mq) foi adotado
para o etanol e 80,8 US $/MWh para o preco da eletricidade(LONGATI et al., 2018). A
taxa de cambio foi de 3.144 BRL/USD. As biorrefinarias 1G e 1G-2G trabalham 232
dias/ano com 85% de tempo util. A taxa interna de retorno (TIR) foi dotada igual a 11%
ao ano (ja descontada a inflagdo), com um tempo de vida do projeto de 25 anos, 34% de
imposto, depreciacado linear dedutivel de 10% ao ano, tempo de construcéo de dois anos
(LONGATI et al., 2018). O valor presente liquido (NPV) foi a métrica selecionada.

Uma discussdo mais detalhada da analise técnico-econdmica esta presente no

apéndice A.

4.2.4 Avaliacdo do ciclo de vida

A andlise do ciclo de vida (ACV) foi a metodologia utilizada para avaliar 0s
impactos ambientais da producéo de etanol 1G e 1G-2G, usando uma abordagem do berco
ao portdo da fabrica. O objetivo do estudo é realizar a ACV do processo de producéo do
etanol 1G e 1G-2G integrado a partir da cana-de-agucar. A unidade funcional foi definida
como 1 MJ de etanol anidro. O software SimaPro 8.4 e o banco de dados Ecoinvent 3.0
(WERNET et al., 2016) foram utilizados para obter os conjuntos de dados das principais

entradas utilizadas no sistema avaliado.

Um ponto chave na ACV das biorrefinarias é lidar com a questdo da
multifuncionalidade (GNANSOUNOU et al., 2009). A biorrefinaria € um sistema
multifuncional, ou seja, pode ter uma série de produtos no seu portdo. Nessa situacdo, a
ISO 14044:2006 recomenda, nesta ordem: divisdo de todo o processo em subprocessos

correlacionados a coprodutos; expansao dos limites do sistema; e alocacéo.

Né&o é possivel uma subdivisdo completa para o processo de producdo conjunto

devido a dependéncia entre as correntes de processo de coprodutos da biorrefinaria.

70



EKVALL e FINNVEDEN (2001), apés a triagem de uma grande amostra de estudos de
ACV, ndo encontraram um estudo de caso em que cada subprocesso das unidades

estivesse fisicamente separado no espago ou no tempo.

A expansdo (ou substituicdo) do sistema (GNANSOUNOU et al., 2009; KIM;
DALE, 2002) leva em conta a diferenca entre a pegada de um coproduto e de algum
produto alternativo convencional. Por exemplo, pode-se comparar uma unidade funcional
de energia elétrica da matriz brasileira ja disponivel na rede com o impacto da mesma
unidade funcional originada da cogeracdo na biorrefinaria de etanol. Esse tipo de
abordagem requer dados muito precisos, mas estes podem estar associados a muita
incerteza. Além disso, sua implementacéo é dificil, pois depende fortemente da escolha
de substitutos ao sistema de referéncia (GNANSOUNOU et al., 2009). O objetivo da
ACV feita aqui, com a unidade funcional selecionada, implica o célculo dos impactos
ambientais da producéo de etanol. No entanto, a expansao do sistema também cobre os
subprodutos da producéo de etanol (MAGA et al., 2019), o que néo esta no foco deste
estudo. Alem do mais, estimar o impacto desse substituto pode levar a outro problema de
alocacdo (GNANSOUNOU et al., 2009).

A alocacdo refere-se a distribuicdo de pegadas ambientais entre coprodutos na
ACV de um sistema multifuncional. Se “evitar” a alocacdo nao for possivel, a ISO
14044:2006 recomenda o uso de um método que reflita as relacdes fisicas entre
coprodutos e pegadas ambientais. No nosso estudo, o processamento da cana produz
etanol anidro e excedente de eletricidade como produtos. Como a eletricidade nao possui
massa, a alocacdo energética foi usada neste trabalho. Note-se que essa € a metodologia
adotada pela RENOVACALC, a calculadora do programa RENOVABIO atualmente em
fase de implementacdo no Brasil (MATSUURA et al., 2018). Presume-se que outras
saidas, como cinzas de caldeira, vinhaca, torta de filtro etc. sejam consumidas dentro dos

limites do sistema. Agua adicional que sai dos limites do sistema n&o é considerada.

A avaliacdo do impacto do ciclo de vida (AICV) foi realizada através do método
CML-IA V3.04 (World 2000). As categorias de impacto abordadas sdo os potenciais de:
deplecdo abidtica (ADP), aquecimento global no horizonte de 100 anos (GWP100),
deplecdo da camada de ozbénio (ODP), toxicidade humana (HTP), ecotoxicidade aquética
de agua doce (FWAET), ecotoxicidade aquatica marinha (MAET), ecotoxicidade
terrestre (TET), oxidacéo fotoquimica (PO), acidificacdo (AC) e eutrofizagdo (EU) — as
siglas sdo as utilizadas na lingua inglesa.
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Os impactos ambientais do processo foram obtidos em tempo de simulagéo,
inserindo equacdes e conjuntos de dados no software de simulagdo do processo — neste
caso, 0 EMSO.

4.2.5 Anélise de sensibilidade global

Como comentado anteriormente, o simulador de processos EMSO pode se
comunicar com outro software por meio do protocolo CAPE-OPEN (SOARES; SECCHI,
2004). Neste trabalho, a comunicacdo EMSO-Python foi usada para realizar a analise de
sensibilidade global. Essa integracdo é necessaria porque os métodos de analise de
sensibilidade global ndo s&o adequados para serem tratados diretamente pelo solver de
simuladores orientados a equacdes. A ASG foi realizada através da biblioteca aberta
SAlib para Python (HERMAN; USHER, 2017).

A descrigéo detalhada do método de efeitos elementares utilizado para triagem e
do método de Sobol, utilizado para elencar as variaveis selecionadas de acordo com a

influéncia na variancia da saida, esta apresentada no apéndice C.

No entanto, ao lidar com mais de uma saida, surge um problema na etapa de
triagem. Os parametros populacionais medidos ndo podem ser comparados diretamente,
pois possuem uma unidade diferente para cada saida. SALTELLI et al. (2007) sugere um
refinamento do método baseado em derivadas, normalizando pelo desvio padrdo. A

derivada é normalizada pelos desvios padrdo das entradas e saidas do modelo.

Com base nessa ideia, SIN e GERNAEY (2009) propuseram os Efeitos
Elementares Padronizados (SEE em inglés). Para obter uma medida ndo dimensional, os
efeitos elementares sdo adimensionalizados através do desvio padrdo das saidas do
modelo (oyj) e dos fatores de entrada (oyxj). Assim, a equagao dos efeitos elementares pode

ser modificada assumindo a forma apresentada na Equacéo 4.1.

SEE,; = [V (X1, X, X iy Xi+ A X)) = V(X1 X, X)) oy (4.1)

A (Tyj

SEE;j; é o efeito elementar padronizado da entrada x; em relacdo a saida do modelo
Y;. Esse procedimento facilita a comparacédo da influéncia de todas as variaveis de entrada
sobre todas as saidas do modelo. Seguindo a mesma ideia, os indicadores de sensibilidade

foram modificados como pode ser visto nas Equacgdes 4.2, 4.3 e 4.4.

1
wij =~ Xi-1 SEE}; (4.2)
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. 1
Hij =7 1T=1|SEEilj| (4.3)

1 2
Uizj =71 l=1(SEEilj - llij) (4.4)

Onde r € o nimero de trajetorias, u;; € a estimativa da média da distribuicdo, o;;

e 0 desvio padréo da distribuigdo e y;; € a estimativa da média absoluta da distribuigdo.

4.2.6 Anélise reversa

Como mencionado anteriormente, a ATEAR ¢é uma extensdo da ATER (FURLAN
et al., 2016; LONGATI et al., 2018). O principal objetivo da técnica é fornecer uma
ferramenta que facilite a identificacdo de gargalos do processo pelas equipes de P&D.
Para utilizar representacOes graficas de problemas tridimensionais, apenas trés variaveis
de processo sdo analisadas simultaneamente. Obviamente, as representacOes
tridimensionais ndo sdo uma restricdo para a metodologia, mas foram adotadas para

facilitar a visualizacdo dos resultados e a tomada de decisdes.

A ATEAR ¢ constituida por quatro etapas: construcdo de um caso base,
incorporacdo das analises de ATE e ACV na simulagéo do processo, selecdo de variaveis-
chave através da analise de sensibilidade global e delimitagédo do espaco viavel, conforme

Figura 9.
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Dados de processo
Modelos de processo
Dados economicos

Realize a analise
Tecno-econdmica-Ambiental
tradicional

Dados ambientais

h

Selecione as variaveis mais
importantes do processo

Libere uma variavel
para cada variavel
eleita ainda ndo
especificada e inclua
sua especificacdo

As variaveis
selecionadas
sdo
especificadas?

Realize analise de sensibilidade global.
Eliminar variaveis com baixo impacto na
métrica escolhida (econémica ou ambiental)

Agrupe métricas
baseadas nas variaveis
mais mfluentes, de

acordo com a analise
de sensibilidade

Existem mais
do que uma
métrica na

saida do

modelo?

Construa curvas inferior e superior para cada
meétrica. Realize analise de incerteza.

b

Realizar analises de sensibilidade nas regides
mais interessantes para os principais
parametros econdmicos / ambientais

Figura 9 — Principais etapas da analise tecno-econémico-ambiental reversa (ATEAR)
para construir as superficies iso-econémicas e iso-ambientais.
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Na pratica, recomenda-se que essa metodologia deva ser implementada em
simuladores orientados a equacOes, evitando loops de convergéncia externos. As
avaliagbes de impactos tecno-econdmicos e de ciclo de vida sdo resolvidas
simultaneamente com o restante das equacfes de modelagem dos processos (ou seja,
propriedades termodinamicas, balancos de massa e energia, etc.). Assim, qualquer
alteracdo nos valores das varidveis do processo, métricas ambientais ou econdmicas afeta

os resultados da simulagédo como um todo.

Para construir os diagramas tridimensionais da ATEAR, ¢ aplicada a seguinte
metodologia. Apds a etapa de fixacdo dos fatores, é definido um conjunto de variaveis
nao influente (uni), que serdo mantidas constantes durante todo o procedimento. O restante
do conjunto de variaveis, aqui denominado influente, é dividido em duas parti¢oes, de
acordo com a hierarquia derivada da etapa de priorizacdo do fator: as trés variaveis mais
influentes (x;) e as variaveis menos influentes, as demais do conjunto (x;i ) Dentro do
conjunto Xi, Xmi € a variavel mais influente (de acordo com o método de variancia, i.e.
priorizacdo de fatores). A isométrica pode entdo ser representada especificando os dois
valores de xi. A solucdo geral do sistema de equacdes (incluindo a especificacdo da

métrica) fornecera o valor correspondente de Xmi neste ponto da curva isometrica.

Neste trabalho, o VPL igual a zero foi a métrica econbmica. As meétricas
ambientais foram iguais as do etanol 1G, para delimitar a regido ambientalmente viavel
(ou seja, a pegada do etanol 1G-2G deve ser menor que a do 1G). O etanol 1G é um
processo maduro, enquanto o processo 1G-2G ainda ndo € generalizado na industria.
Portanto, como mencionado anteriormente, em vez de calcular o valor da métrica
desejada a partir das variaveis do processo, na ATEAR é especificado o valor desejado
da métrica (NPV = 0, por exemplo) e o valor de xmi € calculado. Assim, um diagrama

pode ser construido para visualizar as regides viaveis do processo.

4.2.6.1 Lidando com multiplas saidas do modelo

Para problemas que combinam varios sistemas de saida Unica, como no presente
estudo de caso, um procedimento de agrupamento pode permitir a compilacdo das
isométricas em um diagrama. Neste trabalho, o algoritmo k-means foi a opcdo para

agrupar os dados, utilizando trés centroides. Assim, os indicadores ambientais e
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econdmicos (isto é, métricas) foram agrupados com base nos efeitos totais determinados
pelo método de Sobol (apéndice C).

Como mais de um indicador é considerado simultaneamente em cada grupo, é
importante verificar se existe uma métrica dominante, que limita a regido viavel neste
grupo em qualquer condicdo operacional. Deve-se enfatizar que, como as variaveis Xii
ainda influenciam as métricas de cada grupo, uma alternancia entre métricas dominantes
pode ocorrer quando todo o espaco de x; € estendido para plotar o diagrama da ATEAR.
Nesse caso, a alteracdo na métrica dominante pode ser visualizada como um cruzamento
das respectivas curvas isométricas. Esse comportamento nao seria visivel se apenas

valores fixos de xji fossem utilizados.

Quando os valores de y;; € p;; (j sdo as métricas e i as variaveis em x;) obtidos

pelo método de Morris estdo proximos, todos os efeitos das varidveis nas metricas séo
aproximadamente monot6nicos, pois as interacdes ndo lineares sdo despreziveis. Nesse
caso, a alteracdo na métrica dominante pode ser visualizada simplesmente plotando duas
curvas isométricas para cada métrica (econdmica ou ambiental), correspondendo aos
valores maximos e minimos das métricas em relacéo ao conjunto xji. Para construir essas
curvas, os efeitos de cada variavel xjiem cada métrica sdo analisados com base no indice

pij. Para u;; > 0, xi deve ser fixado em seu limite inferior (superior) para minimizar

(maximizar) a métrica. O oposto é verdadeiro para p;; < 0.

No entanto, se os valores y;; e u;;forem significativamente diferentes, de acordo

com algum critério definido pelo analista, a ndo monotonicidade do modelo de saida Gnica
deve ser considerada. Observe que, nesse caso, 0 procedimento de usar os valores de Xii
no limite de seu intervalo pode falhar, porque os valores extremos das métricas podem

nao estar localizados nos limites do intervalo de xi;.

Consequentemente, um segundo passo deve ser dado, quando o critério de ndo
monotonicidade ndo é cumprido ou quando ocorre 0 cruzamento das duas isométricas que
restringem a regido viavel, como segue. Para cada par de métricas, dois scripts sdo
gerados. Ao simular cada script, uma ATEAR ¢é executada. Um design experimental é
configurado, com base no design do hipercubo latino, usando as variaveis xi que ndo séo
0 Xmi (esta, calculada de acordo com o procedimento da ATEAR). Para cada vetor linha
(xi) que compde a matriz do planejamento experimental, os scripts sdo simulados e a

diferenga entre o xmi obtido, armazenada. Esses valores sdao usados para construir um
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histograma de diferencas. Se essas diferencas forem positivas em todas as situacoes,
mostra-se que, nas condi¢des analisadas, uma métrica sempre limitara a regido viavel do
grupo. Por outro lado, se a distribuicdo ndo é constituida de nimeros estritamente
positivos, em algumas condicdes operacionais testadas houve uma alternancia entre as
métricas que definem a regido de viabilidade operacional. Nesse caso, a anélise deve

incluir as duas métricas.
4.3 RESULTADOS E DISCUSSAO

4.3.1 Anélise técnico-econdmica

O caso base 1G implementado produz 89,81 L de etanol anidro/tonelada de cana
(74,84 m®/h), valor comparavel a média das destilarias autbnomas existentes no Brasil,
85,2 L/tonelada de cana (JUNQUEIRA et al., 2017). O excedente de energia elétrica apos
suprir as demandas do processo, de 156,37 MW h, é comparavel a outros resultados
apresentados na literatura (MORAES et al., 2014). A produgdo integrada de etanol 1G-
2G implementada produz 120,92 L/tonelada de cana (100,77 m3/h), com um excedente
de energia elétrica de 70,35 MW hL. Os principais resultados podem ser vistos na Tabela
14,

Tabela 14 - Principais resultados da analise técnico-econdmica dos casos base 1G e 1G-
2G, processando 833 toneladas/h de cana (4 milhGes de toneladas por ano).

Pardmetro 1G 1G-2G
Producdo de etanol anidro (m®/h) 74,84 100,77
Eletricidade (MW) 156,37 70,35
Investimento industrial
Total (US$ * 10°) 324,37 398,58
Recepc¢do da cana de aglcar, extracdo do caldo e evaporagdo(%)* 14 11
Cogeracdo (vapor e eletricidade) (%)? 31 21
Produc&o de etanol (fermentagdo, destilagdo/desidratacéo) (%)? 16 15
Pre-tratamento e separacéo do licor de C5 (%)*? - 15
Hidrolise enzimética e separagéo do licor de C6 (%)? - 14
Processamento da fracdo C5 (%)? - 2
Outros custos (%)? 39 22
Custos operacionais anuais (US$ * 10%/ano) 156,63 191,35

2 Percentual investido em relacéo ao total industrial investido.

Os resultados apresentados para ambos os casos foram diferentes quando
comparados a analise técnico-econémica realizada em trabalho anterior (LONGATI et

al., 2018). Essa diferenca se deve a integracdo energeética através da metodologia pinch,
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conforme apresentado (ELIAS et al., 2019). No processo 1G, a redugdo no consumo de
vapor produz uma maior parcela de eletricidade excedente. Além disso, o impacto do
estagio de cogeracdo no investimento total diminui. A producéo de etanol, no caso 1G-
2G, tem um aumento significativo, de 109,9 (LONGATI et al., 2018) para 120,92
L/tonelada de cana-de-agUcar. 1sso se deve ao fato de que a reducéo no consumo de vapor
aumenta a fracdo de bagaco desviada para os estagios 2G, aumentando a producdo de
etanol, o que esta de acordo com as projecoes de JUNQUEIRA et al. (2017), entre 116,6

e 121,1 L/tonelada de cana-de-agucar.

4.3.2 Avaliacéo do ciclo de vida

As emissdes resultantes do processo de etanol 1G foram usadas como valores
limiares das métricas ambientais, a serem usadas na ATEAR aplicada ao processo 1G-
2G. Séo obtidos dois produtos, etanol anidro e eletricidade. A Tabela 15 mostra os valores
utilizados na alocacdo energética. No entanto, esses valores sdo apenas para 0 caso base.
Na analise ATEAR, as condi¢Ges do processo mudam de acordo com as especificacdes
usadas. Assim, a fragdo energética alocada € calculada dinamicamente.

Tabela 15 - Saidas da producdo de etanol 1G e 1G-2G, em MJ, e fatores de alocagédo
energética do caso base.

Saida por MJ etanol Fator de alocacdo energética dos

produtos
1G 1G-2G 1G 1G-2G
Etanol 1,00 1,00 0,74 0,88
Eletricidade 0,36 0,13 0,26 0,12

Por exemplo, vamos analisar o processo 1G da Tabela 15. O caso base processa
833 toneladas/h de cana, produzindo 74,84 m3/h de etanol anidro e 156,37 MW de energia
elétrica (dados fornecidos na Tabela 14). Considerando o poder calorifico inferior de
28,26 MJ/Kkg e a densidade 778,24 kg/m? para o etanol anidro, encontra-se um total de
1,65E6 MJ/h. A energia elétrica, convertida para a mesma base, se obtém 5,63E5 MJ/h.
Assim, do total de energia produzida (etanol anidro e eletricidade), 74% corresponde ao

etanol e o restante, a eletricidade.

O resultado dos indicadores, usando o método de avaliagdo do impacto do ciclo
de vida (AICV) CML-IA V3.04 (World 2000), pode ser visto na Tabela 16.
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Tabela 16 - Indicadores ap0s alocagdo energética, calculados para a producdo de etanol
1G e 1G-2G.

e

AaGWP100 PAD °ODP  YHT ; ITET "PO 'AC JEU
gzzg (*103) (*106) (*1010) (*103) FEOCIJ'-A(‘)%T MAET (*105) (*107) (*105) (*105)

1G 21,5215 55,9997 22,9522 17,5315 85,1494 17,8565 12,1952 56,1447 48,2620 19,8372
1G-2G 19,9770 51,4911 21,5201 15,4238 78,2303 16,6079 10,4314 56,1509 43,4725 17,9229

@Potencial de aquecimento global, horizonte de 100 anos, em kg CO2 eq./MJ etanol
b Deplecio abidtica, em kg Sh eq./MJ etanol

¢ Deplecdo da camada de ozonio, em kg CFC-11 eq./MJ etanol

d Toxidade humana em kg 1,4DB eq./MJ etanol

¢ Ecotoxidade da agua doce, em kg 1,4DB eq./MJ etanol

f Ecotoxidade marinha-aquatica, em kg 1,4DB eq./MJ etanol

9 Ecotoxidade terrestre, em kg 1,4DB eq./MJ etanol

h Oxidag&o fotoquimica, em kg C2H4 eg./MJ etanol

i Acidificacdo, em kg SOz eq. /MJ etanol

i Eutrofizagdo, em kg PO4 eq./MJ etanol

Exceto pela oxidacdo fotoquimica, o processo 1G tem uma maior emissdo de
poluentes para 0 meio ambiente que o0 processo 1G-2G, como pode ser visto na Tabela
16. Esse resultado é esperado, uma vez que a produtividade do etanol é maior no caso
1G-2G, ou seja, mais etanol é produzido com a mesma biomassa. Apés analise dos fluxos
de massa e energia que compde 0 ACV, com base nos parametros ambientais retirados
do SimaPro, toda contribuicdo adicional do PO é decorrente da utilizacdo de enzimas

celuloliticas.

4.3.3 Andlise de sensibilidade global

Mais de 26.000 variaveis de processo estdo presentes no modelo de biorrefinaria
1G-2G, onde 1057 sdo especificadas. Portanto, uma selecdo ad-hoc inicial de variaveis,
com base em conhecimentos anteriores, foi feita para obter um conjunto tratavel de
varidveis a serem abrangidas pela andlise de sensibilidade global. As variaveis de
processo escolhidas para este estudo de caso, relacionadas ao reator hidrotérmico de pre-
tratamento, foram a fracdo massica de solidos (PSMF), temperatura (PT), converséo de
celulose em glicose (PCGC), conversdo de celulose em hidroximetilfurfural (PCHC),
conversao de hemicelulose em furfural (PHFC) e conversdo de hemicelulose em xilose
(PHXC). As variaveis relacionadas ao reator de hidrolise enzimatica de celulose foram:
fracdo massica de sélidos (HSMF), tempo de reacdo (HRT), carga enzimatica (HEL) e
conversao de celulose (HC). Além disso, duas variaveis foram selecionadas no reator de
fermentacdo da xilose: conversédo da xilose (XC) e tempo de reagéo da xilose (XRT). Uma

razdo para essa escolha é que essas etapas ainda ndo estdo consolidadas industrialmente,
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e as informacdes fornecidas pela ATEAR podem ser Uteis para as equipes de P&D que
trabalham nesses processos. Todas as siglas sdo em lingua inglesa.

A ASG foi realizada para 11 saidas do modelo, onde dez sdo métricas ambientais
e uma é econdmica. A métrica econdmica foi o NPV enquanto as ambientais foram os
indicadores do CML-IA. A andlise de sensibilidade foi dividida em duas etapas. A
primeira, fixacdo de fatores, foi realizada pelo método de efeitos elementares
padronizados. A segunda etapa, priorizacdo de fatores, foi realizada usando método
baseado em variancia. Nos dois casos, o intervalo utilizado para cada variavel selecionada
é apresentado na Tabela 17. Os intervalos foram selecionados de acordo com os limites
operacionais ou fisicos de cada uma das variaveis.

Tabela 17 - Intervalos das variaveis de processo utilizadas na construcéo das superficies
isoeconémicas e isoambientais.

Variaveis unidade  Limite inferior Limite superior

HSMF - 0,10 0,20
HEL FPU/ 10,00 20,00
g celulose
HRT h 12,00 96,00
HC - 0,60 0,90
XC - 0,60 0,90
XRT h 5,00 10,00
PSMF - 0,10 0,15
PT K 458,15 468,15
PCGC - 0,05 0,15
PCHC - 0,0005 0,001
PHXC - 0,45 0,55
PHFC - 0,01 0,10

O método de Morris foi aplicado com um numero de niveis igual a 8 (p=8,
tipicamente entre 4 e 8, CAMPOLONGO; CARIBONI; SALTELLI (2007)) e usando
r=300, ou seja, foram realizado 300 célculos de efeitos elementares por fator (k = 12) por
saida do modelo . O custo computacional total é de r * (k + 1) avaliacbes do modelo. O
numero de trajetorias (300) foi maior do que o normalmente encontrado na literatura
(normalmente entre 10 e 70, CAMPOLONGO; CARIBONI; SALTELLI (2007) e
RUANO et al. (2012)). O namero de trajetorias foi escolhido suficientemente grande para
garantir uma protecdo contra erros do tipo Il, ou seja, classificando uma variavel como
ndo-influente quando na verdade possui impacto significativo sobre a saida do modelo

(SALTELLI et al., 2007). Outros trabalhos encontrados na literatura utilizaram mais do
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que 100 trajetorias. PETERSEN; KRISTENSEN; KNUDSEN (2019) apresentam alguns
estudos relatados na literatura utilizando r>100 para a constru¢do de modelos de energia,

por exemplo.

Os efeitos elementares padronizados (SEE) e seus valores absolutos médios (u*)
foram utilizados para selecionar quais variaveis tém pouco efeito nas saidas do modelo.
A Tabela 18 mostra os valores médios (1) dos efeitos elementares padronizados obtido
pela Eq. 4.2, enquanto a Tabela 19, o valor absoluto(u*), obtido pela Eqg. 4.3. A Tabela
20 mostra ¢ normalizado, calculado pela Eq. 4.4.

Tabela 18 - Resultados da analise de sensibilidade (etapa 1) do caso base, com base na

andlise de sensibilidade de Morris. O indice de sensibilidade p € normalizado usando o
efeito elementar padronizado.

Meétrica

Vanavel “Ab ODP HT FWAET MAET TET AC__EU GWPL00 PO NPV

HSMF -0,13 -0,18 -0,21 -0,18 -0,19 -0,23 -0,14 -0,13 -0,05 0,12 -0,11
HEL 0,01 0,01 0,03 0,02 0,01 003 022 0,26 036 089 -0,83
HC -0,66 -0,60 -058 -063 -0,63 -057 -0,65 -0,66 -0,66 -0,39 0,41
HRT 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 -0,26
Xc -038 -0,35 -0,29 -034 -035 -0,26 -0,33 -0,33 -0,36 -0,14 0,14
XRT 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 -0,02
PSMF -0,59 -0,66 -0,69 -0,64 -064 -0,71 -061 -0,58 -0,53 -0,01 0,01
PT -0,11 -0,09 -0,117 -0,20 -0,0 -0,11 -0,10 -0,20 -0,09 -0,01 -0,01
pcécCc -0,10 -0,10 -0,20 -0,10 -0,21 -0,0 -0,14 -0,24 -0,16 -0,20 0,21
PCHC 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 000 0,00 0,00 0,00 0,00
pHXC -0,19 -0,17 -0,19 -0,19 -0,18 -0,20 -0,19 -0,19 -0,18 -0,07 0,07
PHFC 0,06 0,05 0,02 0,04 0,04 001 003 003 005 -001 0,02

Tabela 19 - Resultados da analise de sensibilidade (etapa 1) do caso base, com base na
analise de sensibilidade de Morris. O indice de sensibilidade pu* é normalizado usando o
efeito elementar padronizado.

Meétrica

AD ODP HT FWAET MAET TET AC EU GWP100 PO NPV

HSMF 0,15 0,18 0,21 0,18 0,19 0,23 0,15 0,24 0,13 0,12 0,11
HEL 0,01 0,01 0,03 0,02 0,01 0,03 0,22 0,26 0,36 0,89 0,83
HC 0,66 0,60 0558 0,63 0,63 0,557 065 066 066 0,39 041

HRT 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,26
XC 0,38 0,35 029 0,34 0,35 0,26 0,33 0,33 0,36 0,14 0,14

XRT 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,02
PSMF 0,59 0,66 0,69 0,64 0,64 0,71 061 0,58 0,53 0,06 0,06
PT 0,11 0,09 0,11 0,10 0,0 0,11 0,10 0,0 0,09 0,01 0,01

PCGC 0,10 0,10 0,10 0,10 0,11 0,10 0,14 0,14 0,16 0,20 0,21

Variavel
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PCHC 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
PHXC 0,19 0,17 0,19 0,19 0,18 0,20 0,19 0,19 0,18 0,07 0,07
PHFC 0,06 0,05 0,02 0,04 0,04 0,01 0,03 0,03 0,06 0,01 0,02

Tabela 20 - Resultados da anélise de sensibilidade (etapa 1) do caso base, com base na
analise de sensibilidade de Morris. O indice de sensibilidade ¢ ¢ normalizado usando o
efeito elementar padronizado.

Meétrica

Variavel — 5 ODP HT FWAET MAET TET AC EU GWPI00 PO NPV

HSMF 0,15 0,16 0,17 0,16 0,16 0,17 015 0,15 0,14 0,07 0,07
HEL 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 003 0,03 004 011 011
HC 0,06 0,05 0,04 0,05 0,05 0,04 005 006 006 006 0,07
HRT 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 000 0,00 000 0,00 0,03
XC 0,05 0,04 0,03 0,04 0,04 003 004 004 005 002 0,02
XRT 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 000 0,00 0,00 0,00 0,00

PSMF 0,08 0,07 0,08 0,08 0,08 0,09 0,08 0,08 006 007 008
PT 0,01 0,01 001 0,01 0,00 001 o001 001 001 0,01 0,01

PCGC 0,04 0,03 0,03 0,04 0,04 003 004 004 004 0,05 0,05

PCHC 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00

PHXC 0,03 0,03 0,02 0,03 0,08 002 003 003 003 0,01 0,01

PHFC 0,01 0,01 0,01 0,01 001 001 001 001 001 0,00 001

Os valores negativos de p na Tabela 18 informam que o aumento do valor da
variavel diminui o valor da saida do modelo. No entanto, esse comportamento deve ser
analisado em conjunto com a Tabela 19. Se o modelo ndo for monotdnico, alguns
parametros populacionais 1 podem apresentar valor préximo de zero, pois seus efeitos
elementares positivos e negativos se cancelam, ocasionando uma leitura incorreta do
parametro. Comparando os dados na Tabela 18 e Tabela 19, pode ser visto que a maioria
dos parametros calculados apresentam um comportamento monoténico em relacdo a
variavel de saida uma vez que os valores sdo essencialmente iguais. Entretanto, alguns
parametros ndo apresentam esse comportamento, por exemplo, o efeito de PSMF no valor
presente liquido. O fato de p ser menor que p* indica um comportamento ndo monotdnico

e que alguns valores calculados para o efeito elementar foram cancelados.

Como pode ser visto na Tabela 20, os valores de desvio padrdo ¢ sdo baixos para

quase todas as varidveis, indicando a auséncia de interacfes ou ndo linearidades. No
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entanto, existe uma indicagdo de que a fracdo massica de solidos no pré-tratamento e no
reator de hidrélise possuem um pequeno efeito ndo linear, ou interagdo com outras
variaveis. Este ponto pode ser confirmado apds uma anélise por um método mais robusto,

como o de Sobol.

A selecdo de varidveis para o segundo passo (priorizagdo de fatores) foi realizada
com base na Tabela 19 e Tabela 20. Alguns autores sugerem que o método Sobol deve
ser aplicado a um méximo de 9 variaveis de entrada (DELLINO; MELONI, 2015;
I00SS; LEMAITRE, 2015). Assim, as variaveis que tiveram pouco ou nenhum efeito
em todas as métricas simultaneamente foram definidas invariantes, no valor padréo. Esse
critério é importante, como ilustra o efeito da HRT nas métricas, por exemplo. O tempo
de reacdo da hidrolise ndo afeta as metricas ambientais. No entanto, tem efeito néo
negligenciavel sobre o NPV. As variaveis PCHC, XRT e PHFC foram fixadas nos valores

padréo, devido aos seus menores efeitos nas métricas ambientais e econémicas.

Apos a etapa de triagem, foi utilizado um método para ordenar os fatores de acordo
com o efeito na variancia incondicional do modelo (priorizacao de fatores). O método de
Sobol foi utilizado nesta etapa com N = 1200 e k = 9. A matriz da amostra foi gerada de
acordo com o procedimento descrito no apéndice C. O custo computacional dos indices
total e de primeira ordem de Sobol é composto por N + N avalia¢cbes do modelo para as
matrizes A e B mais k vezes o vetor de saida correspondente a matriz Ci, ou seja, 0 custo
total da avaliacdo do modelo € N (k + 2). As Tabela 21 e Tabela 22 mostram os resultados
obtidos pelo método Sobol para os efeitos principais e totais, respectivamente.

Tabela 21 - Resultados da analise de sensibilidade (etapa 2) do caso base. indice de

primeira ordem de Sobol (Si), seguindo SALTELLI et al. (2010) normalizado pela
variancia da amostra.

Métricas

D ODP HT FWAET MAET TET AC EU GWP100 PO NPV

HSMF 0,02 0,04 0,05 0,04 0,04 0,06 0,03 0,02 0,01 0,02 0,01
HEL 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,05 0,07 0,11 0,76 0,68
HC 0,43 0,35 0,34 0,39 0,39 0,32 041 0,42 041 0,15 0,16

HRT 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,07
XC 0,14 0,12 0,08 0,12 0,12 0,07 0,10 0,0 0,13 0,02 0,02

PSMF 0,34 0,43 0,46 0,39 0,39 0,49 0,35 0,32 0,27 0,00 0,00
PT 0,01 0,01 0,00 0,01 0,01 0,01 0,010 0,01 0,01 0,00 0,00

PCGC 0,01 0,01 0,00 0,01 0,01 0,01 0,02 0,02 0,03 0,04 0,05
PHXC 0,03 0,03 0,03 0,03 0,03 0,04 0,03 0,03 0,03 0,00 0,00

Variavel
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Tabela 22 - Resultados da analise de sensibilidade (etapa 2) do caso base. indice total de
Sobol (St) seguindo SALTELLI et al. (2010), normalizado pela variancia da amostra.

Variavel Metricas
AD ODP HT FWAET MAET TET AC EU GWP100 PO NPV
HSMF 0,03 0,04 0,06 0,04 0,05 0,07 0,03 0,03 0,00 0,02 0,01
HEL 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,05 0,07 0,11 0,76 0,68
HC 0,43 0,35 0,34 0,39 0,39 0,32 041 0,42 041 0,15 0,17
HRT 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,07
XC 0,14 0,12 0,08 0,12 0,12 0,07 0,10 0,0 0,13 0,02 0,02
PSMF 0,35 0,44 0,47 0,40 0,40 0,50 0,36 0,33 0,28 0,00 0,00
PT 0,01 0,010 0,00 0,01 0,01 0,01 0,010 0,01 0,00 0,00 0,00
PCGC 0,01 0,010 0,00 0,01 0,01 0,01 0,02 0,02 0,03 0,04 0,05
PHXC 0,03 0,03 0,04 0,03 0,03 0,04 0,04 0,04 0,03 0,01 0,00

O efeito principal indica quanto a variancia da saida poderia reduzir, em media,

se X pudesse ser fixa, qualquer que seja a forga das interagdes do modelo (SALTELLI et

al., 2007). A partir dos resultados da analise de sensibilidade, os indicadores séo

agrupados para facilitar a visualizacdo grafica da técnica ATEAR. A técnica k-means

(pacote scikit-learn do Python) foi utilizada para agrupar indicadores semelhantes em

conjuntos, conforme os resultados da Tabela 22. O procedimento de agrupamento foi

realizado utilizando 3 centroides, i.e., 0 algoritmo agrupou os indicadores em 3 conjuntos.

As coordenadas dos centroides sdo apresentadas na Tabela 23.

Tabela 23 - Coordenadas dos centréides da analise K-means.

GRUPO1 GRUPO2 GRUPO3

PSMF 0,004 0,443 0,330
PT 0,000 0,010 0,010
PCGC 0,045 0,012 0,021
PHXC 0,005 0,034 0,034
HSMF 0,015 0,052 0,023
HEL 0,724 0,000 0,056
HC 0,158 0,357 0,417
XC 0,020 0,101 0,119
HRT 0,033 0,000 0,000
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O primeiro grupo é composto pelos indicadores NPV e PO. Neste grupo, a carga
enzimatica e a conversdo, ambas na etapa da hidrdlise, sdo as varidveis com o maior
impacto, que explicam pelo menos 85% da variancia total de saida. O segundo grupo é
composto pelos indicadores ODP, HT, FWAET, MAET e TET. A fracdo massica de
solidos no pré-tratamento e a conversdo no reator de hidrolise explicam, pelo menos, 79%
da variacdo incondicional. E, finalmente, o terceiro grupo, composto pelos indicadores
ambientais AD, EU, AC e GWP100. Embora apresente comportamento semelhante ao
grupo dois, a carga enzimatica (fator que mais impacta o grupo 1) é uma das variaveis

mais importantes nesse grupo.

No primeiro grupo, a carga enzimatica (HEL) explica mais de 68% da variancia
do valor presente liquido (os valores da Tabela 21 e Tabela 22 foram normalizados pela
variancia da amostra). O segundo maior efeito é a conversao de celulose em glicose (HC),
explicando 16% da variancia da métrica. O tempo de reacdo da hidrolise (HRT) explica
outros 7% da variancia. Esses resultados foram semelhantes aos obtidos por LONGATI
et al. (2018), onde foi realizado uma anélise de sensibilidade local, considerando somente
a métrica NPV. No entanto, os autores ndo estudaram os efeitos das variaveis presentes
no pré-tratamento. Identificou-se que a conversdo de celulose em glicose no reator de pré-
tratamento tem influéncia no NPV, explicando cerca de 5% da variancia. A conversao da
xilose e fracdo massica de solidos no reator de hidrolise foram as variaveis do processo
que completaram a explicacdo da variancia do valor presente liquido, de acordo com o
resultado apresentado por LONGATI et al. (2018). No mesmo grupo, a PO teve a maior
parte de sua variacdo explicada pelas mesmas varidveis principais que explicam a

variacdo do NPV, exceto pelo tempo de reacao da hidrolise, que ndo possui influéncia.

Esse comportamento ocorre devido a relacdo entre enzimas e o indicador PO. A
maior parte da contribuicdo para o potencial de oxidacdo fotoquimica esta relacionada a
producdo de enzimas, de acordo com o inventario da analise do ciclo de vida IACV,
retirado do SimaPro 9.0. Devido a esse fato, a producdo de etanol 1G-2G possui um

potencial de PO maior que o etanol 1G, como pode ser observado na Tabela 16.

Cabe destacar que a fracdo de bagaco desviada para a cogeracdo ndo é fixa, uma
vez que deve atender & demanda de energia do processo para maximizar a producgdo de

etanol. Consequentemente, o valor desviado esta relacionado as condi¢Ges do processo.
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Por exemplo, impor uma alta fracdo de sélidos no pré-tratamento implica em um menor

fluxo de bagaco enviado a cogeracéo.

O processo 1G produz uma quantidade total de energia (na forma de etanol e
bioeletricidade excedente) de 2,2x10° MJ/h, enquanto o processo 1G-2G produz 2,4x10°
MJ/h. A fracdo da energia total atribuida ao etanol € de 74,5% e 88,0% para 0s processos
1G e 1G-2G, respectivamente. Desde que a alocacdo energética foi adotada pela ACV,
de um modo geral, hd uma diminuicdo nos impactos ambientais quando a quantidade de
etanol produzido aumenta (ou seja, ao comparar 1G-2G com 1G de etanol). Isso pode ser
observado especialmente para os grupos 2 e 3. A Unica excecdo é a PO, devido a
contribuicdo aos impactos ambientais decorrente do processo de producdo das enzimas
celuloliticas. A Tabela 18 corrobora essas informacdes, pois o indice de sensibilidade do
PSMF é negativo.

Vale ressaltar que as simulacgdes da etapa de geracao de energia elétrica ja incluem
a eficiéncia do ciclo Rankine, enquanto o conteido energético da corrente de etanol sera
liberado nas méaquinas de ciclo Otto, cuja eficiéncia ndo é considerada nesta analise do
“ber¢o ao portdo”. Portanto, mesmo que a energia total produzida aumente quando o
processo 2G estiver integrado ao 1G, o trabalho disponivel deixando o sistema no
“portdo” nao aumentara. Uma analise de exergia apontaria esse fato, mas esta fora do
escopo do trabalho. Nesse sentido, a alocacdo energética, embora seja muito comum na

literatura, pode ndo ser uma escala justa.

Torna-se claro, entdo, que a Tabela 18 fornece informacdes valiosas sobre as
relacdes entre a varidvel de entrada e a saida do modelo. O aumento no fluxo de bagaco
disponivel nos estagios 2G é diretamente proporcional ao aumento na producéo de etanol

da biorrefinaria.

Embora o IACV seja baseado em balangos de massa lineares, a correlacdo que
esta presente entre as variaveis dificulta a obtencdo de qualquer resultado sem o0 ASG. A
métrica PO suporta esta afirmacdo. Em contraste com outros indicadores, a pegada PO
do etanol é mais influenciada pelas varidveis de processo relacionadas ao VPL (uma
métrica econdémica) do que pelas relacionadas a todas as outras métricas ambientais.
Comparando as diferencas entre os inventarios de etanol 1G e 1G-2G, é perceptivel que

a maior contribuicdo vem da carga enzimética. Ou seja, para a mesma quantidade de cana
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processada, um aumento na carga enzimatica é diretamente proporcional ao aumento do
indicador PO.

Além de identificar as variaveis mais influentes, a ASG também indica aquelas
que ndo tém efeito significativo na varidncia da métrica. O indice de efeito total é
responsavel por toda a contribuicdo para a variancia do produto devido a X;, isto &, efeitos
de primeira e ordem superior (devido a interaces) (SALTELLI et al., 2010). Portanto,
um Sti = 0 implica que xi ndo é influente. Por exemplo, o tempo de reagdo no reator de
xilose (XRT) ou na conversdo de celulose em hidroximetilfurfural (PCHC) nédo tem
influéncia em nenhuma métrica ambiental ou econdmica (dentro da faixa estudada). No
entanto, no que diz respeito ao PCHC, é conhecida a influéncia dos inibidores na hidrélise
e na cinética da fermentacéo. A falta de influéncia, neste caso, reflete a falta de capacidade
preditiva dos modelos utilizados nas simulagdes. Como o PCHC néo tem efeito direto em
nenhuma das métricas escolhidas, seu valor deve ser limitado apenas por sua influéncia
na cinética da hidroélise e fermentacdo, o que ndo foi considerado nas simulagdes atuais.
Portanto, em relacdo a meétrica de PCHC, a anélise poderia ser focada apenas nas etapas
de hidrolise e fermentacdo. Esse fato deve ser levado em consideracdo pelo engenheiro
do processo, sob pena de derivar conclusfes erradas. Em resumo, € indispensavel uma
verificacdo cruzada das respostas da analise de sensibilidade, com base no conhecimento

da fenomenologia dos processos.

A diferenca Si-Si € uma medida da interacdo de X; com outros parametros
(SALTELLLI et al., 2007). Apo6s a andlise dos dados na Tabela 21 e Tabela 22, ndo ha
nenhuma interacdo significativa entre todas as variaveis selecionadas para a analise de

sensibilidade em cada métrica, uma vez que a diferenca entre Sy e Si € negligenciavel.

Apés a realizacdo da ASG, foi possivel identificar as principais variaveis do
processo e descartar as com menos impacto nas métricas selecionadas. Essas Ultimas terdo
seus valores fixados com base nos requisitos do processo, € ndo com base em razdes

econOmicas ou ambientais.

4.3.4 Andlise técnico-econdmico-ambiental reversa
A analise técnico-econdmico-ambiental reversa (ATEAR) foi realizada para 0s
trés grupos de forma independente, seguindo a ideia de delimitar o espago viavel usando

diagramas bidimensionais.
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Os valores limiares para as métricas ambientais do caso base foram definidos com
base no indicador ambiental da producdo de etanol 1G e a viabilidade tecno-econémica

foi realizada impondo o valor presente liquido nulo (VPL = 0).

De acordo com a Tabela 22, duas varidveis de processo (HEL e HC) explicam
pelo menos 85% da variancia de saida do grupo 1. No entanto, a terceira variavel é
diferente entre os membros do grupo (PCGC para PO e HRT para NPV). Assim, para
delimitar uma regido viavel, foi realizado o seguinte procedimento. Como o PCGC
também teve efeito significativo no VPL (é a quarta variavel mais influente), as sub-
figuras da Figura 10 sdo para uma conversao de celulose em glicose no reator de pré-
tratamento de 0,15, 0,11, 0,08 e 0,05. Os valores superior e inferior para as curvas
isometricas foram construidos considerando os demais parametros influentes, incluindo
a HRT, com base nas informacg6es Tabela 18 e Tabela 22. Como mencionado, a Tabela
18 indica se a variavel é direta ou indiretamente proporcional a saida do modelo (métricas
econémicas ou ambientais). A Tabela 22, por sua vez, indica, em ordem de prioridade,
quais variaveis tém a maior participacdo na variancia incondicional de cada meétrica.
Dessa forma, duas curvas foram construidas na Figura 10 (para cada indicador, NPV e
PO), representando os limites maximo e minimo das métricas. Os valores utilizados para
construir essas curvas sdo mostrados na Tabela 24, com base nos limites da Tabela 17.

Tabela 24 - Valores superiores e inferiores para a analise de incerteza das métricas do
grupo 1.

Meétrica
Variaveis PO NPV
Superior Inferior Superior Inferior
HRT (h) - - 12 96
XC 1,00 0,40 1 0,40

HSMF 0,10 0,20 0,10 0,20
PHXC 0,55 0,45 - -
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Figura 10 — Carga enzimatica (FPU/g) em funcdo da conversédo no reator de hidrolise. As
linhas continuas séo linhas de contorno da superficie isométrica, construidas com base na
analise de sensibilidade global. Os diagramas foram construidos para varias conversoes
de celulose em glicose no pre-tratamento, iguais a 0,15, 0,11, 0,08 e 0,05. A regido viavel
esta abaixo das curvas de nivel

A viabilidade econdmico-ambiental é representada por toda a regido abaixo das
curvas de contorno. Como pode ser visto na Figura 10, as curvas isometricas do grupo 1
tém um comportamento linear em relagdo as varidveis de processo selecionadas pela
ASG. A partir da Figura 10, pode-se observar gque, na faixa operacional estudada, o0 NPV
ndo imp6s uma limitacdo a regido viavel. Também pode ser observado na Figura 10 que
0 espaco entre as curvas de contorno que representam cada isométrica, nos limites inferior
e superior, é proporcional a soma dos impactos das variaveis menos influentes Xxii

(consulte a Tabela 22).

De acordo com a Tabela 22, o grupo 2 é composto pelos indicadores FWAET,
HT, MAET, ODP e TET. As trés variaveis mais influentes sdo HC, XC e PSMF. Os
limites superior e inferior das curvas isométricas podem ser vistos na Figura 11.
Diferentemente do comportamento das variaveis do grupo 1, todas as variaveis tém um

efeito proporcional inverso nas métricas ambientais. Dessa forma, as variaveis limites
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superior e inferior (Tabela 25) para a construcdo das curvas isoambientais foram as

mesmas.

Tabela 25 - Valores superiores e inferiores para a analise de incerteza das métricas do
grupo 2.

Meétricas
Inferior Superior
HSMF 0,20 0,10
PHXC 0,55 0,45
PCGC 0,15 0,05
PT(K) 468,15 458,15

Variaveis

O mesmo procedimento para identificar o espaco viavel realizado no grupo um
foi aplicado ao grupo dois. As linhas continuas da Figura 11 séo para conversédo de xilose
de 1, 0,8, 0,6 e 0,4. Cada curva de contorno é calculada impondo o valor da métrica igual

ao do processo 1G.
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Figura 11 - Conversdo no reator de hidrolise em funcdo da fracdo de massa sélida do pré-
tratamento. Os diagramas foram construidos para conversdes de xilose de 1,0, 0,8, 0,6 e
0,4. As linhas continuas sdo curvas de contorno da superficie iso-ambiental do grupo 2,
de acordo com os limites superior e inferior de cada indicador. A regido ambiental viavel
estd acima das curvas de nivel (ou seja, onde o indicador ambiental de 1G-2G ¢ igual a
1G).
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A Figura 11 é composta de duas curvas para cada indicador (limites inferior e
superior, com base na Tabela 25). Assim, existem 10 curvas por diagrama. No entanto,
nota-se que, especialmente quando a especificacdo imposta € no limite inferior, as curvas
iso-ambientais estdo no plano de conversdo do reator de hidrolise igual a zero. Isso
significa que, para cada indicador iso-ambiental nessas condi¢des, 0 processo é viavel em

toda a faixa de conversao.

Além disso, deve-se notar que o indicador ODP, nas especificacfes superiores,
limita a regido viavel nas condi¢cBes operacionais estudadas. Em contraste ao
comportamento do grupo 1, as curvas de contorno ndo sao estritamente lineares. Esse fato
corrobora as informacdes obtidas na analise de sensibilidade global (Tabela 21 e Tabela
22), que indica uma pequena diferenca entre o indice Sobol total e de primeira ordem para
a variavel PSMF. Além disso, neste caso, é notavel o cruzamento de isoambientais, o que

indica que a anélise do histograma deve ser realizada.

O grupo 3 é composto por métricas ambientais. No entanto, difere do grupo 2
devido a influéncia da HEL. Os limites utilizados para construir as curvas iso-ambientais
inferior e superior sdo apresentadas na Tabela 26. A analise ambiental reversa,
apresentada na Figura 12, foi realizada para as principais variaveis do grupo 3. As linhas
de contorno sdo para conversdes no reator xilose de 1, 0,8, 0,6 € 0,4.

Tabela 26 - Valores superiores e inferiores para a analise de incerteza das métricas do
grupo 3.

Métricas
Inferior Superior
HEL (FPU /g celulose) 10,00 20,00

Variaveis

PHXC 0,55 0,45
PCGC 0,15 0,05
HSMF 0,20 0,10
PT (K) 468,15 458,15
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Figura 12 - Converséo no reator de hidrolise em funcédo da fragcdo de massa sélida do pré-
tratamento. Os diagramas foram construidos para conversoes de xilose de 1,0, 0,8, 0,6 e
0,4. As linhas continuas s@o curvas de contorno da superficie iso-ambiental do grupo 3,
de acordo com os limites superior e inferior de cada indicador. A regido ambiental viavel
estd acima das curvas de nivel (ou seja, onde o indicador ambiental de 1G-2G ¢ igual a
1G).

O grupo 3 apresenta um comportamento semelhante ao grupo 2, conforme o
esperado. Para conversdes de C5 acima de 80%, apenas as curvas do limite superior
restringem o espaco vidvel. Observe também que as curvas apresentam um
comportamento levemente ndo linear, em relacdo a varidvel PSMF, como no grupo 2.
Vemos que, sob todas as condicBes estudadas, a curva do limite superior do GWP100

limitou a regido factivel.

A partir da analise reversa realizada em cada um dos grupos, os indicadores que
limitam os espacos viaveis foram definidos como PO no grupo 1, ODP no grupo 2 e
GWP100 no grupo 3. No entanto, ndo esta claro que, sob nenhuma condi¢do, nenhum
outro indicador limitard a regido viavel. Portanto, a validacdo da métrica limitante foi
realizada, conforme descrito na metodologia. Em cada grupo, as métricas escolhidas
foram: PO e NPV no grupo 1; ODP e MAET no grupo 2; GWP100 e EU no grupo 3. A

variavel calculada (xmi) foi HEL para o grupo 1 e HC para os grupos 2 e 3.
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A Figura 13 mostra a diferenga de carga enzimatica entre NPV e PO. A Figura 14 e a
Figura 15 mostram a diferenca entre a conversdo no reator de hidrolise para o grupo 2 e

0 grupo 3, respectivamente.
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Figura 13 - Distribuicdo de diferencas de HEL (FPU/g celulose) calculada entre os
indicadores selecionados de PO e NPV.
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Figura 14 - Distribuicdo de diferencas de HC calculada entre os indicadores selecionados
ODP e MAET.

94



80 : : : : : 100
- 80
60 e
L -
(@]
S
= -60 &
o Q
8 40 g
= 3
3 L0 €
1 3
<
20 - =
i =
-20 ©
7
0 l/,’l.’ ’ A 0
0.10 0.15 0.20

GWP100 - EU (HC)

Figura 15 - Distribuicao de diferencgas de HC calculada entre 0 GWP100 e os indicadores
selecionados da EU.

Como pode ser visto nas figuras acima, as metricas selecionadas em cada grupo,
no intervalo gerado, sempre impdem a viabilidade do sistema, uma vez que a diferenca é
positiva em 100% das vezes. Em outras palavras, as curvas isométricas da ATEAR para

diferentes métricas ndo se cruzam, para o intervalo de variaveis abrangidas neste estudo.

Uma vez definidos os limites, o proximo passo foi comparar e analisar
progressivamente os grupos para definir a regido viavel, de acordo com as métricas
selecionadas na primeira triagem. Como PO, ODP e GWP100 foram as métricas que
limitaram a regido viavel, elas foram selecionadas para os grupos 1, 2 e 3,

respectivamente.

O indicador que limita o grupo 2 (ODP) foi plotado juntamente com o indicador
que limita o grupo 3 (GWP100) utilizando as trés variaveis com maior impacto em ambas

as métricas (de acordo com Tabela 22), como pode ser observado na Figura 16. A Figura
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17, mostrando a distribuicdo das diferencas entre as conversdes no reator de hidrolise ao
impor o GWP100 e o ODP do processo 1G, corrobora essa afirmacéo.
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Figura 16 - Converséo no reator de hidrolise em funcédo da fragcdo de massa sélida do pré-
tratamento. Os diagramas foram construidos para conversdes de xilose de 1,0, 0,8, 0,6 e
0,4. As linhas continuas sdo curvas de contorno da superficie iso-ambiental do grupo 2 e
do grupo 3 de acordo com o limite superior de cada indicador
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Figura 17 - Distribuicdo de diferencas de HC calculada entre os indicadores selecionados
GWP100 e ODP.

Como pode ser visto na Figura 16 e na Figura 17, o GWP100 sempre limitara a
regido viavel. Desta forma, a Ultima comparacao foi entre 0 GWP100 e 0 PO (métrica do
grupo 1), como apresentado na Figura 18. Entretanto, para permitir a comparacéao direta
entre as duas métricas, em vez da HC ser a resposta do grupo 3, utilizou-se HEL. Para a
analise da Figura 18 foram utilizadas as mesmas variaveis de processo para o grupo 3
(GWP100) e para o grupo 1 (PO). Apesar das variaveis utilizadas para construgdo do
diagrama apresentarem impacto significativo para 0 GWP100 e o PO, conforme Tabela
22, a fracdo de solidos no reator de pré-tratamento ndo tem impacto no PO. Deste modo,
a PSMF foi fixada em 0,15 e 0,10, nos limites inferiores e superiores respectivamente.
Assim, para garantir a validade da analise, a distribuicdo de diferencas das cargas
enzimaticas impondo o GWP100 e PO do processo 1G (Figura 19) foi realizada com base
nos limites superiores e inferiores das métricas (  De acordo com a Tabela 22, duas
variaveis de processo (HEL e HC) explicam pelo menos 85% da variancia de saida do
grupo 1. No entanto, a terceira variavel é diferente entre os membros do grupo (PCGC

para PO e HRT para NPV). Assim, para delimitar uma regido viavel, foi realizado o
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seguinte procedimento. Como o PCGC também teve efeito significativo no VPL (¢é a
quarta variavel mais influente), as sub-figuras da Figura 10 sdo para uma conversdo de
celulose em glicose no reator de pré-tratamento de 0,15, 0,11, 0,08 e 0,05. Os valores
superior e inferior para as curvas isométricas foram construidos considerando os demais
parametros influentes, incluindo a HRT, com base nas informacgdes Tabela 18 e Tabela
22. Como mencionado, a Tabela 18 indica se a variavel é direta ou indiretamente
proporcional a saida do modelo (métricas econdémicas ou ambientais). A Tabela 22, por
sua vez, indica, em ordem de prioridade, quais varidveis tém a maior participagdo na
variancia incondicional de cada métrica. Dessa forma, duas curvas foram construidas na
Figura 10 (para cada indicador, NPV e PO), representando os limites maximo e minimo
das métricas. Os valores utilizados para construir essas curvas sdo mostrados na Tabela

24, com base nos limites da Tabela 17.

Tabela 24 pra o PO e Tabela 26 para 0 GWP100). Esta analise € muito importante uma
vez que as variaveis utilizadas para construcdo da isoambiental do GWP100 néo estdo na

mesma ordem de importancia apresentada na Tabela 22.
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Figura 18 - Carga enzimética (FPU /g) em funcdo da converséao no reator de hidrélise. Os
diagramas foram construidos para vérias conversfes pré-tratamento de celulose em
glicose, iguais a 0,15, 0,11, 0,08 e 0,05. As linhas continuas sdo curvas de contorno da
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superficie iso-ambiental do grupo 1 e do grupo 3 de acordo com o limite superior e
inferior de cada indicador.

150 ————— 100
7
7 Z - 80 _OU
100 4 7 77 B
£ 7 60 o
(@]
g e 7 S
O 7 i 2
- o ® 3
Z )
_ 70 2
V7% %
0 Vﬂ%Z % 0
48 50 52 54 56 58

GWP100 - PO (HEL)

Figura 19 - Distribuicdo de diferencas HEL (FPU/g celulose) calculada entre os
indicadores selecionados GWP100 e PO.

Pode-se observar que o indicador PO limita a regido factivel sob qualquer
condicdo experimental testada, conforme Figura 18 e Figura 19. Como discutido
anteriormente, o aumento do indicador ocorre proporcionalmente com a quantidade de

enzimas utilizadas.

Deve ser enfatizado que apenas recentemente foi dada a devida importancia a
contribuicdo das enzimas na emissao de poluentes do processo de etanol 1G-2G. Estudos
mais aprofundados mostram que as emisses podem variar de maneira significativa de
um trabalho para o outro (GERBRANDT et al., 2016; GILPIN; ANDRAE, 2017; HONG
etal., 2013; OLOFSSON et al., 2017).

Adicionalmente, pensando em uma economia de baixo carbono foi estudado a

relacdo entre GWP100 e NPV. Pelos motivos citados acima, optou-se por estudar o
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comportamento do sistema excluindo a métrica PO. Com estes dados em mente, foi
construida analise reversa apresentada na Figura 20 e a distribuicdo das diferencas

apresentada na Figura 21.
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Figura 20 - Carga enzimatica (FPU /g) em funcédo da converséo no reator de hidrolise. Os
diagramas foram construidos para varias conversfes pré-tratamento de celulose em
glicose, iguais a 0,15, 0,11, 0,08 e 0,05. As linhas continuas sdo curvas de contorno da
superficie isoeconomica (NPV) e isoambiental (GWP100) de acordo com o limite
superior e inferior de cada indicador.
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Figura 21 - Distribuicdo de diferencas de HEL (FPU/g celulose) calculada entre os
indicadores selecionados de NPV e GWP100.

Apos a retirada do PO da andlise, a viabilidade técnico-econémica-ambiental do
processo ficou restrita somente a questdes econdmicas, mensuradas pelo valor presente
liquido. A Figura 21 corrobora com esta afirmacdo, uma vez que as diferencas entre 0s
valores obtidos para a carga enzimatica no reator de hidrolise sdo sempre positivas. Ou
seja, atendendo as questdes econdmicas envolvidas no processo, a viabilidade ambiental

é automaticamente alcancada, com excessdo do PO.

4.4 CONCLUSOES DESTE CAPITULO

Neste trabalho, a analise ambiental foi acoplada com a técnico-econémica para
fornecer objetivos para as equipes de P&D. A metodologia ATEAR, uma extensdo da
ATER, foi capaz de identificar as principais variaveis do processo que influenciam o
desempenho econémico e ambiental, obter seus valores-limite, proporcionando janelas
de viabilidade operacional. Um estudo de caso foi utilizado para demonstrar as

capacidades da metodologia: producédo de bioetanol 1G-2G usando cana-de-agticar como
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matéria-prima. Um conjunto de doze varidveis de processo foi analisado inicialmente e
seu nimero reduzido utilizando a analise de sensibilidade global. Com essa metodologia,
foi construido um diagrama que pode ser usado para obter rapidamente novas metas e
orientagOes para o desenvolvimento do processo. A ATEAR mostrou que, dadas as
premissas utilizadas na analise, qualquer processo economicamente viavel de 1G-2G tera

um GWP100 menor que o processo independente de etanol 1G.
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5 UMNOVO OLHAR PARA A AVALIACAO DE PROCESSOS INDUSTRIAIS
NA PERSPECTIVA DA ECONOMIA DE BAIXO C - II: ANALISE RETRO-
TECNO-ECONOMICO-AMBIENTAL DA COFERMENTACAO IN SITU DE
ENZIMAS PARA SACARIFICACAO DE BAGACO DE CANA

5.1 INTRODUCAO

A biomassa é uma das principais matérias-primas para substituicdo do petréleo
como fonte de carbono para a producdo de combustiveis fluidos e produtos quimicos na
economia neutra em carbono (CHERUBINI, 2010). Material lignocelulésico esta
disponivel em abundéncia nos processos industriais e agricolas em todo o mundo. Através
do pré-tratamento fisico-quimico (ALVIRA et al., 2010; RABEMANOLONTSOA;
SAKA, 2016; XIMENES et al., 2017) seguido da hidrolise dos principais componentes
(celulose e hemicelulose) em aclcares, a biomassa lignocelulésica pode produzir
combustivel e produtos quimicos por rotas bioquimicas (CHERUBINI, 2010; HUANG
etal., 2008; LAU et al., 2012).

A hidrolise enzimatica é atualmente a técnica mais popular para liberacdo de
acUcares fermentaveis a partir de biomassa lignoceluldsica (PEREIRA et al., 2013). E um
processo com menor pegada ambiental, pois gera poucos residuos quimicos a serem
tratados (MENDES; IBRAIM PIRES ATALA; THOMEO, 2017). No entanto, as enzimas
continuam representando uma parte significativa no custo de producéo, por exemplo, de
etanol 2G (E2G), embora as celulases comerciais tenham melhorado significativamente
seu custo e desempenho na tltima década (KLEIN-MARCUSCHAMER et al., 2012).

Esse desafio foi amplamente reconhecido apenas na Gltima década, uma vez que
a maioria dos estudos anteriores subestimou significativamente a contribuicdo dos custos
das enzimas para a producdo de biocombustiveis (JOHNSON, 2016; KLEIN-
MARCUSCHAMER et al., 2012). Apesar de alguns estudos terem indicados que o custo
com as enzima é a maior barreira para a producédo do etanol 2G (BRIJWANI; OBEROI,
VADLANI, 2010; CHERRY; FIDANTSEF, 2003) outros implicitamente assumiram que
que o custo é relativamente baixo ou que o custo seria menor com as inovacles
tecnolégicas (ADEN; FOUST, 2009; SCHUBERT, 2006). Outro fator que gerou
controversias na literatura quanto ao custo das enzimas foi o fato de que os precos eram

reportados quase exclusivamente em termos de dolar por galdo de biocombustivel.
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Entretanto, este valor depende de muitos fatores como a biomassa escolhida, carga
enzimética utilizada, além do rendimento global do processo de producdo do
biocombustivel (KLEIN-MARCUSCHAMER et al., 2012). Desta forma, a contribuigéo
da enzima no custo do etanol varia significantemente de acordo com o trabalho, incluindo
US$0,10/gal (ADEN; FOUST, 2009), US$0,30/gal (LYND et al., 2008) e US$0,40/gal
(KAZI et al., 2010).

Em geral, denomina-se “celulase” a uma mistura de enzimas (proteinas cataliticas)
que inclui: (1) endoglucanases, que atacam aleatoriamente dentro da fibra de celulose,
reduzindo rapidamente o comprimento da cadeia do polimero; (2) exoglucanases, que
atacam as extremidades de fibras de celulose nas regides de alta cristalidade; e (3) beta-
glucosidase, que hidrolisa os pequenos fragmentos de celulose (celobiose, um dimero de
glicose) em glicose (HUMBIRD et al., 2011). Recentemente, as enzimas LPMOs (do
inglés lytic polysaccharide monooxygenases) foram descobertas, atuando em sinergismo
com a celulase para otimizar a desconstrucdo da celulose através de mecanismos
oxidativos (VILLARES et al., 2017).

A producdo de celulases, anexa a plantas de E2G, i.e., on-site, é apontada pela
literatura como uma opcdo potencialmente de baixo custo frente a producdo fora da
planta, i.e., off-site (HUMBIRD et al., 2011; JOHNSON, 2016; KLEIN-
MARCUSCHAMER et al., 2012; MENDES; IBRAIM PIRES ATALA; THOMEO,
2017). O processo on-site elimina etapas de formulacao, uma vez que a proteina é enviada
diretamente para o reator de sacarificacdo de biomassa (neste estudo de caso, bagaco de
cana). Nd@o ha necessidade, portanto, de purificacdo e estabilizacdo do coquetel
enzimatico (JOHNSON, 2016). Alem disso, a producdo on-site apresenta vantagem
logistica, pois dispensa a necessidade de transporte do fabricante para o consumidor e de

armazenamento das enzimas por longos periodos “em prateleira”.

Para que a conversdo de biomassa em etanol seja economicamente viavel é
necessario melhorar a eficiéncia da etapa de producdo de enzimas (PIROTA;
DELABONA; FARINAS, 2014). As principais fontes de celulases, xilanases e de outras
enzimas que degradam a parede celular da biomassa sdo fungos filamentosos dos géneros
Trichoderma e Aspergillus (BISCHOF; RAMONI; SEIBOTH, 2016). Uma das
alternativas para melhorar a eficiéncia da etapa de hidrolise é a combinacdo de diferentes
coquetéis fungicos para obter formulagdes enzimaticas que ndo sdo deficientes em
nenhuma das enzimas individuais necessarias para a degradacio biomassa (KOVACS;
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SZAKACS:; ZACCHI, 2009; PIROTA; DELABONA: FARINAS, 2014; XIMENES et
al., 2007).

Celulases s&o produzidas industrialmente em dois tipos de reatores de cultivo
microbiano. Embora sejam cultivos aerébios, em virtude do jargdo técnico da area esses
bioprocessos sdo ainda hoje denominados como “fermentagdes™: (i) submersa (FS) e (ii)
em estado solido (FES). Ambas as tecnologias tém vantagens e desvantagens (J.
ZHUANG et al., 2007; VINIEGRA-GONZALEZ et al., 2003). A FES simula o habitat
natural dos fungos filamentosos (HOLKER; LENZ, 2005). Outra vantagem do processo
FES é o uso de residuos agroindustriais (bagaco de cana, farelo de trigo, etc.) como
substrato sdlido, atuando tanto como fonte de carbono quanto de energia (PIROTA;
DELABONA; FARINAS, 2014). Apesar de potenciais vantagens da FES, ainda existem
problemas técnicos que limitam sua implementacdo em larga escala (J. ZHUANG et al.,
2007). A transferéncia de calor e massa é mais dificil na FES que na FS em virtude do
substrato solido (J. ZHUANG et al., 2007). Caso nédo haja controle adequado, o acimulo
de calor e o declinio da taxa de oxigénio disponivel pode cessar a atividade microbiana

e, consequentemente, a producédo de enzimas (J. ZHUANG et al., 2007).

A cocultura de diferentes espécies fungicas pode melhorar a eficiéncia dos
processos enzimaticos na FES (MAEHARA et al., 2018). A competi¢cdo ou antagonismo
experimentado durante a cocultura aumenta significativamente a producédo microbiana de
complexos enzimaticos (KOLASA et al., 2014; MARMANN et al., 2014; RABELLO et
al., 2014). O cultivo misto possui desempenho superior pois se assemelha ao processo
gue ocorre na natureza, onde a biodegradacdo da biomassa lignoceluldsica ocorre pela

cooperacdo sinérgica de uma variedade de microrganismos (BADER et al., 2010).

Além das questbes econdmicas citadas, varios estudos de analise de ciclo de vida
(ACV) do E2G apontam gue a producéo de enzimas contribui significativamente para os
impactos ambientais (HONG et al., 2013; KARLSSON et al.,, 2014; MACLEAN;
SPATARI, 2009; OLOFSSON et al., 2017; SLADE; BAUEN; SHAH, 2009). Deste
modo, avaliar o impacto ambiental de diferentes rotas para producao industrial de enzimas
é de extrema importancia. Por isso, a producdo on-site, em planta de E2G, do coquetel
celulolitico por FES, em cocultura dos fungos filamentosos dos géneros Trichoderma e
Aspergillus, foi escolhida como segundo estudo de caso neste Tese. Pretende-se assim
demonstrar o potencial da andlise retro-tecno-econdémico-ambiental aplicada a processo
importante para a transicdo a economia neutra em carbono.
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5.2 METODOLOGIA

5.2.1 Simulador

Como nos capitulos anteriores, o simulador de processos utilizado no trabalho foi
0 EMSO (SOARES; SECCHI, 2003). Como ja descrito anteriormente, esse simulador
permite a comunicacdo com outro software através do protocolo CAPE-OPEN
(SOARES; SECCHI, 2004), rodando assim rotinas que ndo sdo apropriadas para
simuladores orientados a equagbes. A linguagem Python foi utilizada em rotinas
computacionais para a etapa de screening e de analise de sensibilidade global das
principais variaveis de processo, através do pacote SAlib (HERMAN; USHER, 2017).

5.2.2 Descricdo do caso base

O processo descrito neste artigo (Figura 22) considera a planta de producdo
enzimatica integrada ao processo de producdo de etanol 1G-2G, isto é, on-site. A
descricdo completa do processo 1G-2G pode ser encontrada em Longati et al. (2018). A
analise tecno-econémica-ambiental do processo on-site foi baseada nos experimentos
descritos por MAEHARA et al. (2018).

A partir dos resultados experimentais obtidos por aqueles autores, foi escolhida a
combinacéo de duas cepas, Aspergillus niger 3T5B8 e Trichoderma reesei Rut-C30, para
a producdo de celulase. A solucdo enzimatica utilizada na hidrolise é composta pelas
enzimas produzidas pelos dois fungos. Os modelos utilizados na simulacdo da producgéo
do coquetel enzimatico sdo em sua maioria balancos de massa, com balancos de energia
sendo adicionados quando necessario, uma vez que este estudo tem como escopo uma

analise preliminar de viabilidade econdmica e de impacto ambiental do processo.
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Figura 22 — Diagrama do processo de producgédo da enzima celulase.
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Primeiramente, solugdes de sacarose 50% (m/m) (S901), hidréxido de aménio
30% (m/m) (S903) e macro e micronutrientes (S904) séo adicionadas em uma sequéncia
de misturadores (E905 e E908), sendo posteriormente aquecidas (E906 e E909) até a
temperatura de crescimento dos fungos. T. reesei Rut-C30 e A. niger 3T5B8 crescem
separadamente, a 28 °C, em uma sequéncia de biorreatores aerdbicos do tipo tanque de
mistura (foi assumido que, para um processo em larga escala, o cultivo submerso sera
utilizado para o crescimento do inoculo). Estes biorreatores sdo representados por E907
e E910, respectivamente, na Figura 21. Os reatores de cultivo submerso s&o construidos
em ago inoX, com as principais especificacoes descritas na Tabela 27. A estequiometria
da reacéo representando o crescimento do fungo, apresentada a seguir (Eg. 5.1) em base
massica, foi baseada no trabalho de KLEIN-MARCUSCHAMER et al. (2012), sendo
utilizada para determinar as vazoes de hidroxido de amonio e ar (S902). A massa molar
dos dois fungos foi assumida igual, assim como a conversao do substrato em fungo,
assumida em 95% com base nos dados de literatura (KLEIN-MARCUSCHAMER et al.,
2012). O processo de crescimento de cada um dos fungos leva 96 h (KLEIN-
MARCUSCHAMER et al., 2012). Para determinar o custo da etapa, foi considerado um
tempo de enchimento e esvaziamento de 5 h e 1 h para esterilizagcdo, com vapor direto a
121°C (KLEIN-MARCUSCHAMER et al., 2012). O tempo total da etapa de crescimento
é de 107 h. Cabe ressaltar que os tempos de enchimento, esvaziamento e esterilizacéo
utilizados entram na determinacédo do volume total necessario para processar a quantidade

de indculo requerida pela cofermentacéo, atraves do tempo de residéncia.

0,0389 Glicose + 0,0228 NH4+OH + 0,1500 O, — 0,0893 microrganismo + 0,1545 CO; +
0,1998 H.0 (5.1)

A fermentacdo em estado sélido utiliza farelo de trigo (S911) e bagaco pré-tratado
como fonte de carbono, na proporc¢édo de 1:1 (m/m). A composicdo do farelo de trigo €
10,86% de celulose, 28,88% de hemicelulose, 4,89% de lignina e 17,61% de proteina,
com 15% de umidade. O restante é composto por 6leo, cinzas e outros materiais. A

composicao de bagaco utilizada foi a mesma descrita na Tabela 13.

O farelo de trigo passa por um processo de esterilizacdo por vapor indireto em
E912 a 121°C e, em seguida, resfriamento a 32°C, em E913. O farelo de trigo

descontaminado é misturado ao bagago de cana proveniente do pré-tratamento.
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A fonte de carbono segue por uma sequéncia de misturadores E915, onde sé&o
adicionados aos efluentes dos bioreatores E907 e E910, juntamente com macro e
micronutrientes necessarios para manutencdo da cofermentacdo dos fungos T. reesei Rut-
C30 e A. niger 3T5B8. A solucdo é entdo aquecida em E916 a 32°C, e a etapa de
coproducdo das enzimas ocorre por 48 h. A umidade do fermentador E917 € controlada
pela adi¢do da solucdo de nutrientes, até se atingir 70% de umidade (MAEHARA et al.,
2018).

Nos biorreatores aerdbicos de producdo das enzimas sdo assumidas as
estequiometrias méssicas indicadas a seguir pelas Eq. 5.2, Eq. 5.3, Eq. 5.4 e Eq. 5.5
(KLEIN-MARCUSCHAMER et al., 2012). A razéo de 0.07 grama de fungo para cada
grama celulose foi utilizada para determinar a vazdo necessaria de inoculo nesses
biorreatores (KLEIN-MARCUSCHAMER et al., 2012). Foi considerado um tempo de
enchimento, esvaziamento e esterilizacdo de 20 h (KLEIN-MARCUSCHAMER et al.,
2012). O tempo total da etapa de producdo das enzimas é de 108 h. Assim como nos
biorreatores de fermentacdo submersa, o tempo de enchimento, esvaziamento e
esterilizacdo sdo parametros importantes na determinacdo do volume do reator pois
aumentam o tempo de residéncia necessario. Os biorreatores de FES sdo de leito fixo,

construidos em aco inox. As principais especificacdes estdo presentes na Tabela 27.

9,0808 Celulose + 5,1276 Proteina + 39,2356 O2 — 5,1807 Microrganismo + 39,0820
CO2 + 2,2039 Enzima + 49,8640 H,O (5.2)

0,7105 Glicose + 0,4023 Proteina + 3,0688 O, — 0,4060 Microrganismo + 3,1129 CO;
+0,1728 Enzima + 3,7635 H,O (5.3)

4,6693 Xilose + 2,1971 Proteina+ 16,8130 O, — 2,2209 Microrganismo + 16,8121 CO;
+0,9444 Enzima + 21,2046 H,O (5.4)

1,6152 Hemicelulose + 0,9131 Proteina + 6,9783 O, — 0,9216 Microrganismo + 6,9984
CO2 + 0,3923 Enzima + 8,7538 H,0O (5.5)

As conversdes consideradas foram de 95% para celulose, xilose e glicose e 35%
para hemicelulose, para ambos os fungos (KLEIN-MARCUSCHAMER et al., 2012).

Assim como na etapa de crescimento, a vazao de ar (S918) é estequiométrica.
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A solucdo enzimética enviada para a etapa de sacarificacdo do bagago é

constituida pelo meio de cultivo integral (MCI) dos fungos. As principais especificacdes

de processo néo relatadas anteriormente estéo presentes na Tabela 27.

Tabela 27 — Principais especificagdes do caso base do processo

Variavel Unidade Valor Referéncia
Etapa de crescimento
(MENDES; IBRAIM PIRES
Volume max. reator? m?® 50 ,
ATALA; THOMEO, 2017)
) ) (MENDES; IBRAIM PIRES
Max. aproveita. reator % 80 ,
ATALA; THOMEO, 2017)
Etapa de cofermentaca
(MENDES; IBRAIM PIRES
Volume max. reator? m3 25 ,
ATALA; THOMEO, 2017)
) ) (MENDES; IBRAIM PIRES
Max. aproveita. reator % 80 ,
ATALA; THOMEO, 2017)
Atividade enzimatica FPU/gss® 1,4 (RABELLO et al., 2014)
Hidrolise
Carga enzimatica FPU/g celulose 5,6 (RABELLO et al., 2014)

& Volume maximo reator refere-se, do ponto de vista de engenharia, ao volume maximo
que cada unidade de reator pode possuir em uma série de reatores.
bgss — grama de substrato em base seca.

5.2.3 Analise técnico-econémica preliminar

A anélise econémica do caso base foi realizada assumindo uma taxa minima de
atratividade de 11% (acima da inflacdo), tempo de construcéo de 2 anos, com uma vida
atil de 25 anos. Foi assumida uma depreciacéo linear de 10% ao ano e 34% de impostos

sobre o lucro.

O minimo preco de venda da enzima (MPVE, da sigla em inglés) corresponde ao
preco gue resultaria em um valor presente liquido (NPV) igual a zero. Ou seja, 0 preco

da enzima contabiliza os custos diretos e indiretos da producéo.

O custo de capital e o custo operacional foram calculados com base nos
parametros fornecidos por PETERS et al. (2002). O custo dos equipamentos e fatores de
escala foram baseado em informacdes da literatura (GREEN; PERRY, 2008; PETERS;
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TIMMERHAUS; WEST, 2002). Informagdes adicionais foram obtidas através de

comunicagdo pessoal.

O prego das matérias-primas foi considerado: 155 US$/t de farelo de trigo, 660
US$/t de solucao de glicose (50%), 0,0143 US$/t de agua, 400 US$/t de KH2PO4 (98%),
168 US$/t de MgSOs (99%), 0,40 US$/kg NH1OH (30%), 7,95 US$/kg de aco inox. A
taxa de cambio utilizada foi de 3,144 R$/US$, média para o ano de 2017.

5.2.4 Andlise de ciclo de vida

Os impactos ambientais associados ao processo de producgédo da enzima celulase
foram determinados com base na metodologia de anélise de ciclo de vida (ACV) (ISO
14044:2006; 1SO 14040:2006). Os limites do sistema foram definidos pela aproximacéo
gate-to-gate, para avaliacdo das correntes massicas e energeéticas associadas ao processo
de fabricagdo da enzima. Como comentado anteriormente, a escolha do volume de
controle afeta o impacto total associado ao produto. A ideia deste estudo de caso nédo é
definir o melhor processo, mas servir como exemplo de aplicagdo da metodologia. A

unidade funcional do sistema foi definida como kg de enzima.

As equacbes que determinam as métricas ambientais foram inseridas no
simulador, sendo calculadas simultaneamente com os balancos de massa e energia. O
inventario do ciclo de vida foi construido com base em informagdes retiradas do software
SimaPro 9.0 e do banco de dados Ecolnvent 3 (WERNET et al., 2016).

A metodologia para avaliacao dos impactos foi a CML-IA baseline VV3.04 (World
2000), utilizando os indicadores midpoint expressando potenciais de: diminuicdo de
recursos abidticos (ADP), acidificacdo (AP), eutrofizacdo (EP), diminui¢cdo da camada de
0zonio (ODP), oxidacdo fotoquimica (POP), aquecimento global (GWP), ecotoxicidade
humana (HTP), ecotoxicidade marinha-aquatica (MAET), ecotoxicidade de dgua doce
(FWAET) e ecotoxicidade terrestre(TET). As siglas sdo provenientes dos termos em

inglés.

Como recomendado pela 1ISO 14044:2006, o método de subdivisao foi utilizado
para determinar os impactos ambientais do processo. O sistema para producéo de enzimas
é composto pelas etapas descritas anteriormente. Adicionalmente, foram incluidas as

etapas de pré-tratamento hidrotérmico e de cogeragdo, responsavel por fornecer energia
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e vapor para o sistema. Estes processos estdo detalhados em FURLAN et al. (2013) e
LONGATI et al. (2018). Cabe ressaltar que o bagaco foi considerado residuo. Desta
forma, ndo possui carga ambiental decorrente de processos anteriores (cultivo, transporte
etc.), passando a contabilizar apenas nas etapas posteriores de utilizacdo (ISO 14044,
2006; MATSUURA et al., 2018).

5.2.5 Andlise reversa

A anélise técnico-econdmica tradicional normalmente é utilizada em condigdes
operacionais pré-definidas. Entretanto, quando um processo se encontra em fase de
desenvolvimento, as condi¢cdes para que 0 processo seja economicamente viavel, bem
como o desempenho das unidades de processo para que isso ocorra, sdo incognitas. Além
de fatores econémicos, deve-se estimar qual o desempenho ambiental do processo bem
como sua relacdo com as condicdes operacionais. Na maior parte dos casos, nao é trivial
deduzir os efeitos das variaveis de processo no desempenho econdmico-ambiental,

lembrando que aqui se trata ndo sé de uma etapa do processo, mas dele como um todo.

Apesar das andlises técnico-econdémicas-ambientais fornecerem informacdes
valiosas acerca do processo, pouca informacéo pode ser derivada diretamente delas para
guiar novos experimentos, Assim, como mencionado anteriormente, € importante
fornecer uma retroalimentacdo para equipes de pesquisa e desenvolvimento no que se
refere a indices de desempenho dos equipamentos/processos em estudo. Para superar este

gargalo entra a analise reversa.

Como ja mencionado, a analise técnico-econdmica reversa (ATER) foi proposta
por Furlan et al. (2016) e expandida com a inclusdo de indicadores ambientais por Elias
et al. (2018). Informacdes detalhadas sobre o assunto podem ser encontrada nas
referéncias citadas. Analise técnico-econémica-ambiental (ATEAR, ou RTEEA na sigla
em lingua inglesa) consiste em realizar as analises econémicas e ambientais de forma
reversa: ao invés de especificar as condi¢cBes operacionais para uma configuracdo de
processo pré-definida, a ATEAR € utilizada para obter valores alvo para as principais
varidveis do processo de forma a produzir uma janela operacional onde métricas
econébmicas e ambientais sejam atendidas. Assim, o0s objetivos a serem perseguidos
podem ser delineados, fornecendo um feedback para as equipes de pesquisa e Para que a

metodologia seja aplicada, primeiro deve-se selecionar quais sdo as variaveis mais
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importantes para o processo, através da analise de sensibilidade. Apds elencar em ordem
de prioridade, deve-se verificar se a varidvel selecionada é especificada no modelo
original. Caso ndo seja, uma outra variavel (especificada) relacionada a escolhida deve
ser liberada, de modo a manter o sistema bem-posto (graus de liberdade iguais a zero).

A ATEAR demanda o calculo do valor de variaveis de entrada de modelos de
equipamentos a partir de valores especificados para variaveis de saida. Isso demandaria
lagos iterativos externos, caso simuladores modulares sequenciais fossem utilizados.
Porém, quando sdo utilizados simuladores orientados a equacdes, a ATEAR ndo gera
nenhum laco interativo externo. Dessa forma, recomenda-se o uso dos ultimos para
emprego da técnica. Nesse caso, a equacdo que fornece a relagcdo entre a variavel
selecionada e a metrica econdémica ou ambiental é resolvida simultaneamente com todo
0 processo. Ndo ha restricdo quanto ao numero de variaveis selecionadas para a analise
reversa. A Unica limitacdo € relacionada a quantidade de varidveis especificadas no

processo.

A janela de operacional é construida através da imposicdo de valores para uma
das métricas selecionadas. Por exemplo, para delimitar a regido de viabilidade econdmica
pode-se impor NPV igual a zero e liberar uma variavel selecionada (lembrando que o
sistema deve sempre manter zero graus de liberdade). Ao resolver esse sistema de
equacOes, determina-se a condicdo operacional necessaria para que o resultado esperado

seja obtido.

5.3 RESULTADOS E DISCUSSAO

5.3.1 Caso base

A primeira etapa do trabalho foi comparar o desempenho da planta estudada com
outros estudos disponiveis na literatura. Para isso, foram utilizadas as condicdes
especificadas em laboratério (MAEHARA et al., 2018; PIROTA; DELABONA;
FARINAS, 2014). Os principais resultados podem ser visualizados na Tabela 28. O
trabalho de Humbird et al. (2011) utiliza fermentacéo submersa para producao de enzimas
a partir de glicose. Ja o trabalho de Klein-Marcuschamer et al. (2012) utiliza explosdo a
vapor para criar o substrato necessario para a producdo de enzima, mas ndo deixa claro

no texto qual o tipo de cultivo utiliza.
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Tabela 28 - Comparacdo de algumas das principais métricas do processo de producao de
enzima descrita nos modelos técnico-econémicos disponiveis na literatura.

Humbird Klein-Marcuschamer

etal. etal. Este trabalho
(2011) (2012)
Madeira Farelo de
Fonte de carbono Glicose . trigo/bagaco
pré-tratada g
pré-tratado
Preco da fonte de C (US$/t) 580 60 155°¢
Rendimento da enzima a partir da fonte de
0,24 0,132 0,012
C (9/9)
Concentragéo final (g/I) 50 46 411
Tempo de producéo (h) 120 192 108
Produtividade (g/I h) 0,42 0,24 0,05
Custo total da enzima (US$/kg de proteina) 4,24 10,14 55,28°
Custo total da enzima (US$/FPU * 10°) - 2,03 43,43

& Com base na vazao de sélidos totais.

b Para uma producéo de 1100 kg/h.

¢ O bagaco foi considerado com custo zero.

dMassa de enzima por volume da mistura no reator.

A andlise dos resultados dos trabalhos apresentados na Tabela 28, demonstra que
o rendimento do caso base € muito inferior aos outros estudos. Entretanto, alguns pontos

devem ser levados em consideracao.

O objetivo da hidrdlise € aumentar a quantidade de glicose disponivel para
fermentacdo. A carga enzimatica (FPU/massa de celulose) determina a quantidade de
enzima necessaria (FPU/massa de enzima) para atingir uma dada conversdo em um certo
periodo. Na FES, costuma-se reportar a quantidade de enzimas em funcdo da massa de
substrato seco utilizada. Uma vez que as conversdes do reator séo fixas, a relacdo entre
vazdo e os custos dos equipamentos sdo lineares. Desta forma, mesmo ao se alterar a
eficiéncia do meio enzimatico (FPU/massa de substrato seco) para uma taxa constante em
FPU/h requerida na hidrolise, ndo hd modificacdes significativas no rendimento,
produtividade, custo por massa de enzima etc. porque a relacdo entre massa de enzima
produzida por massa de substrato consumido é sempre a mesma. A Tabela 29 apresenta
alguns dados de processo para duas atividades enzimaticas distintas, ilustrando o que foi

comentado.
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Tabela 29 — Desempenho do caso base para duas atividades enziméticas distintas.

Atividade Massade  Massade CapEx" c . Custo Custo
Enzimdtica Enzima  substrato  (USS * 10 (us(,)spf)io”) Re'(]g]'/r;‘]e)”to (USS/kg  (USS/FPU)
(FPUIgss)  “(kglh)  *(kg/h) ) enzima)  * 10°
140  1102,37 100000,00 89,45 15,05 001 5516 4343
1400 11024  10000,00 8,98 151 001 5530 4,35

# Para uma vazdo de 25 t de celulose/h e uma carga enzimatica de 5,6 FPU/g celulose.
b CapEx do inglés Capital Expenditure.
¢ OpEx do inglés Operational Expenditure.

Entretanto, como pode ser visualizado na Tabela 29, aumentar em dez vezes a
eficiéncia do meio de cultivo, reduz proporcionalmente o custo de producdo da enzima
por FPU. Alguns trabalhos da literatura reportaram que pode-se encontrar atividades
superiores a 14 FPU/gss utilizando bagaco como substrato (MENDES; IBRAIM PIRES
ATALA; THOMEO, 2017). Desta forma, do mesmo modo que foi gerada uma confusio
quando da apresentacdo do custo da enzima em funcdo do volume de biocombustivel, a
utilizacdo da massa de enzima pode gerar erros de analise. Recomenda-se, assim,

trabalhar com atividade enzimatica, FPU.

Vale ressaltar que os resultados apresentados pelo caso base sdo apenas uma
analise preliminar. A configuracdo do processo ndo foi analisada profundamente e sera
discutida em mais detalhes na verséo final de artigo a ser submetido. Aléem do mais, a
analise reversa indicara os parametros minimos necessarios para que O processo seja
viavel. Desta forma, para melhor compreender a configuracéo do processo inicial, foram
realizadas as analises tecno-econdmicas e ambientais convencionais, mesmo com o baixo

rendimento observado para a enzima.

Conforme Tabela 28, o valor estipulado para producdo da enzima no caso base é
de 55,28 US$/kg de proteina. Este valor é calculado ao se impor o NPV do processo igual
a zero. Ou seja, depende das consideracGes econémicas utilizadas na etapa de analise
tecno-econdmica. Para entender a origem dos custos, a Figura 23 apresenta a analise

técnico-econémica do processo.
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m CAPEX = Despesasdiretas = Despesasgerais

Figura 23 — Distribuicdo dos custos da producédo de enzima.

A maior parte do custo relacionado a producéo da enzima é proveniente da despesa
com custo capital (CAPEX do inglés Capital Expenditure), que representa 81% de todo
0 custo. A segunda maior despesa é relacionada aos custos diretos, equivalente a 18% do
total. Para entender melhor a andlise econdmica, 0 custo com as despesas diretas foi

detalhado, conforme Figura 24.

= Matéria prima = Utilidades = Mao de obra Supervisdo

= Manutencgdo = Patentes m Qutras despesas

Figura 24 — Custos diretos para a producdo da enzima

Cerca de 73% do custo direto da produgéo da enzima é associado com as matérias-
primas. Através da analise da Tabela 28, pode-se observar que o rendimento enzima/fonte
de carbono é muito baixo. Deste modo, uma grande quantidade de matéria-prima deve

ser utilizada para produzir a quantidade necessaria de enzima solicitada na etapa de
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hidrolise. A grande vazdo ndo s6 impacta 0s custos diretos como também o custo capital,
uma vez que o CAPEX é estimado por fator de escala. Ou seja, fica evidente que o baixo

rendimento do processo aumenta o preco final da producdo da enzima on-site.

Além da analise tecno-econdmica, foi realizada a analise ambiental do processo,
com os resultados apresentados na Tabela 30. Como discutido anteriormente, uma
abordagem gate-to-gate foi utilizada. A producdo de enzimas € integrada ao processo
principal, de producdo de etanol 1G-2G. Para avaliar esses impactos, junto ao processo
de producdo das enzimas foram adicionadas as etapas de pré-tratamento e de cogeracao.
O pré-tratamento contabiliza toda a energia e matéria-prima utilizada para realizar o
tratamento hidrotérmico do bagaco. A etapa de cogeracao é responsavel pela producdo de
energia e vapor de processo, e utiliza bagaco como combustivel. A contribuicdo de cada
tapa mencionada pode ser vista na

m Crescimento = Co-fermentagdo = Pré-tratamento Cogeragao

Figura 25.

Tabela 30 — Indicadores calculados para a producdo on-site da enzima celulase por
cofermentacdo, usando o método de avaliacdo do impacto do ciclo de vida (AICV) CML-
1A V3.04 (World 2000) (Siglas do inglés).

aGWP100 ®AD ‘ODP ¢ HT *FWAET 'MAET °TET "PO 'AC JEU
(x10%)  (x10) (x10)  (x10%) (x10% (x10% (x10?) (x10%
E%]zlfr%a 3,568736 5,52775 4,49249 1,2015 3,69982 1,18842 6,08374 5,68717 1,11833 4,30361

2Potencial de aquecimento global, horizonte de 100 anos, em kg CO2 eq./ kg enzima
b Depleg&o abidtica, em kg Sb eq./ kg enzima

¢ Deple¢do da camada de ozonio, em kg CFC-11 eq./ kg enzima

d Toxidade humana em kg 1,4DB eq./ kg enzima

¢ Ecotoxidade da dgua doce, em kg 1,4DB eq./ kg enzima

f Ecotoxidade marinha-aquatica, em kg 1,4DB eq./ kg enzima

9 Ecotoxidade terrestre, em kg 1,4DB eq./ kg enzima
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" Oxidagéo fotoquimica, em kg C2Ha eq./ kg enzima
" Acidificacdo, em kg SOz eq. / kg enzima
i Eutrofizagdo, em kg PO43 eq./ kg enzima

= Crescimento = Co-fermentacdo = Pré-tratamento = Cogeragao

Figura 25 — Contribuicéo de cada etapa principal do processo de producdo de celulase
para o indicador GWP100.

Analisando

= Crescimento = Co-fermentagdo = Pré-tratamento = Cogeragdo

Figura 25, observa-se que 60.5% da emissdo é atribuida a etapa de crescimento dos
fungos. Este valor é proveniente, sobretudo, do impacto da utilizacdo de glicose como
fonte de carbono e hidréxido de aménio como fonte de nitrogénio. Apesar do tratamento
hidrotérmico utilizar somente agua, o controle de pH ¢é feito através da adigdo de amonia,
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representando a maior contribuicdo. Um ponto interessante que pode ser verificado na

m Crescimento = Co-fermentagdo = Pré-tratamento Cogeragao

Figura 25 é a contribuicdo quase que insignificante (0,02%) da cofermentacdo na emissao
de gases de efeito estufa. A utilizacdo de farelo de trigo supre toda a necessidade de
nitrogénio dos microrganismos, 0 que resulta no impacto quase que exclusivamente
devido a agua utilizada na etapa. Micronutrientes tem impacto insignificante na
cofermentacdo. Vale ressaltar que o processo foi integrado energeticamente através da
metodologia pinch, o que reduziu o consumo de utilidades (ELIAS et al., 2019).

O indicador GWP100 foi escolhido para avaliar o desempenho ambiental do
processo porque independente da metodologia de AICV escolhida. O meétodo que
contabiliza as emissdes de gases de efeito estufa é baseado no IPCC (IPCC, 2014; SAUR,
2015). Entretanto, até vai nosso conhecimento, nenhum estudo de ACV de producéo de
celulases por cofermentacdo esta disponivel na literatura. Assim, as emissOes
relacionadas ao processo foram comparadas com outros trabalhos utilizando diferentes

métodos de cultivo, conforme apresentado na Tabela 31.

Tabela 31 — Resumo com o AICV da producéo de celulase por diversas metodologias.

Referéncia GWP100 ]
(kg CO2 eq./kg enzima)
Este trabalho 3,6
OLOFSSON et al. (2015) 5,5
GILPIN e ANDRAE (2017)? 3,7
GILPIN e ANDRAE (2017) 7,9-10,6°
AGOSTINHO et al. (2015) 21,93
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MACLEAN e SPATARI (2009) 2.3
HONG et al. (2013) 10,2 - 16,0°

2DUNN et al. (2012) apud GILPIN e ANDRAE (2017).
b O autor fez estudos de casos. Valores referentes ao menor e maior valor reportado.
¢ Valores referentes ao menor e maior valor reportados.

Fica evidente, através da analise da Tabela 31, que o indice GWP100 tem grande
variacdo de valores. Fatores como fonte de carbono, local de producéo, purificacdo e
formulacdo tém alto impacto nas emissfes ndo s6 da producdo da enzima, como no
produto final (etanol 2G)(GERBRANDT et al., 2016). Aprimoramentos nos processos de
producdo também tém impacto nas emissdes. Por exemplo, a producdo de celulase foi
reavaliada pela Novozymes A/S passando de 8 para 5,5 kg CO2eq. coquetel enzima kg™,
uma reducdo de 31% (OLOFSSON et al., 2015).

O processo modelado ndo utiliza etapas posteriores de purificacdo ou
concentracdo de enzimas. Ou seja, todo o meio de cultivo é enviado para a hidrolise
enzimatica. Além disso, utiliza bagaco pré-tratado como uma das fontes de carbono. Estas

caracteristicas reduzem a pegada de carbono do processo.

5.3.2 Andlise de sensibilidade

A partir do que foi discutido, um melhor entendimento da relacdo entre as
variaveis de processo e o impacto da producdo da enzima na viabilidade do etanol 2G se
faz necessario. As varidveis de processo foram avaliadas de acordo com o impacto na
métrica econdmica (NPV) e nas métricas ambientais (indicadores CML |A). Para esta
avaliacdo, o modelo de producdo da enzima foi incorporado a biorrefinaria de etanol 1G-
2G. O modelo construido conta com mais de 35 mil variaveis de processo, sendo 1368
especificadas. Portanto, um conjunto inicial de variaveis foi selecionado, baseado no

conhecimento do processo de producao das enzimas.

O sistema de producdo de enzimas por cofermentacdo conta com um reator para
cada fungo, representando a sequéncia de reatores utilizada para crescimento, juntamente
com um reator representando o conjunto de reatores utilizados para producéo da celulase.
Variaveis relacionadas a estes reatores foram selecionadas, sendo as seguintes: (1)
reatores de crescimento: conversdo de glicose em microrganismo (CGM) e volume do

reator (VRC). (2) reator de cofermentacédo: conversdo de celulose em celulase (CCC);
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conversdo de glicose em celulase (CGC); conversdo de xilose em celulase (CXC);
conversio de hemicelulose em celulase (CHC); volume do reator (VRF). E importante
salientar que as variaveis escolhidas para anélise devem ser independentes. Por exemplo,
as variaveis que contabilizam tempo de reacdo, limpeza, enchimento e esvaziamento dos

reatores sdo diretamente relacionadas com o volume do reator.

No estudo de caso em particular, a quantidade de inculo de cada fungo utilizada
é idéntica. Como comentado anteriormente, foi considerado que 0s microrganismos tém
a mesma massa molar e cinéticas de crescimento idénticas, o que se reflete neste trabalho
na conversdo de substrato em microrganismo para certo tempo de reacdo. Assim, as

varidveis CGM e VRC sdo as mesmas para os dois fungos.

Além das variaveis citadas na etapa de producdo da celulase, trés variaveis
adicionais foram avaliadas, sendo a razao (m/m) entre farelo de trigo e bagaco pré-tratado
(RFB), temperatura de fermentacdo (TF) e atividade enzimatica do complexo (AEC). O
intervalo utilizado na anélise de sensibilidade esta apresentado na Tabela 32. O intervalo
foi selecionado com base nas diversas condi¢cdes operacionais presentes na literatura.
Entretanto, alguns limites foram reduzidos para garantir a convergéncia do simulador em

todos os pontos testados, caracteristica crucial para a aplicacdo do método de Morris.

Tabela 32 - Intervalos das varidveis de processo utilizadas nas analises de sensibilidade.

Limite Limite

Variaveis unidade .. . .
inferior  superior
Razdo (m/m) entre farelo de trigo e bagaco pré- 05 15
tratado (RFB) ’ ’
Atividade enzimatica do complexo (AEC) FPU/gss 1 3
Reatores de crescimento
Volume do reator (VRC)? m3 25 300
Conversdo de glicose em microrganismo
(CGM) - 0,80 0,95
Reatores de cofermentacao
Conversdo de celulose em celulase (CCC) - 0,80 0,95
Conversao de glicose em celulase (CGC) - 0,80 0,95
Conversdo de xilose em celulase (CXC) - 0,80 0,95
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Conversao de hemicelulose em celulase (CHC) - 0,10 0,40
Volume do reator (VRF)? m3 25 300
Temperatura de fermentacédo (TF) K 303,15 323,15
2 \VVolume referente a cada unidade fisica dos reatores.

A primeira etapa da analise de sensibilidade consiste na triagem das principais
variaveis de processo através do método de Morris padronizado, conforme discutido nos
capitulos anteriores (SIN; GERNAEY, 2009). O método foi aplicado no conjunto de
variaveis selecionadas, utilizando um namero de niveis igual a 4 para 100 trajetdrias (mais
detalhes podem ser vistos no apéndice C). Os efeitos elementares padronizados (SEE) e
seus valores absolutos médios (u*) foram utilizados para selecionar quais variaveis tém
pouco efeito nas saidas do modelo. A Tabela 33 mostra os valores médios (1) dos efeitos
elementares padronizados, enquanto a Tabela 34, o absoluto. A Tabela 35 apresenta o
normalizado. Como discutido nos capitulos anteriores, a biorrefinaria € um processo
multifuncional. Assim, a alocacdo energética foi utilizada para calcular os indicadores

ambientais. Portanto, as métricas ambientais estdo representadas por MJ de etanol anidro.

Tabela 33 - Resultados da analise de sensibilidade do caso base, com base na analise de
sensibilidade de Morris. O indice de sensibilidade p é normalizado usando o efeito
elementar padronizado.

Variavel AD ODP HT FWAET MAET TET PO AC EU GWP100 NPV

VRC 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,01
CGM 0,01 0,01 000 0,01 0,00 0,00 0,00 0,00 0,01 0,01 0,03
RFB -045 -042 004 -025 -031 019 0,02 -0,08 -0,08 -042 -0,26
ccc 0,15 0,06 003 0,09 0,09 0,01 0,03 0,07 0,07 0,08 0,08
CGC 0,01 001 001 0,01 0,01 0,01 0,01 0,00 0,01 0,01 0,00
CXC 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
CHC 0,11 0,04 0,02 0,06 0,06 0,00 0,01 0,04 0,05 0,06 0,04
VRF 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,51
TF 0,01 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,01 0,00 0,00
AEC 082 -085 -099 -093 -091 -098 -099 -098 -098 -0,85 0,77
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Tabela 34 - Resultados da analise de sensibilidade do caso base, com base na analise de
sensibilidade de Morris. O indice de sensibilidade pu* é normalizado usando o efeito
elementar padronizado.

Variavel AD ODP HT FWAET MAET TET PO AC EU GWP100 NPV
VRC 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,01
CGM 0,01 0,01 0,00 0,01 0,01 0,00 0,00 0,01 0,01 0,01 0,03
RFB 045 042 0,06 0,25 0,31 0,19 0,06 0,08 0,08 0,42 0,26
ccC 0,15 0,06 003 0,09 0,09 0,03 0,03 0,07 0,07 0,08 0,08
CGC 0,01 0,01 0,01 0,01 0,01 0,01 0,01 0,01 0,01 0,01 0,00
CXC 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
CHC 0,11 0,04 0,02 0,06 0,06 0,00 0,01 0,04 0,05 0,06 0,04
VRF 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,51

TF 0,01 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,01 0,01 0,00 0,00
AEC 082 0,85 099 0,93 091 0,98 0,99 098 0,98 0,85 0,77

Tabela 35 - Resultados da andlise de sensibilidade do caso base, com base na anélise de
sensibilidade de Morris. O indice de sensibilidade ¢ é normalizado usando o efeito
elementar padronizado.

Variavel AD ODP HT FWAET MAET TET PO AC EU GWP100 NPV
VRC 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,01
CGM 0,01 0,00 0,00 0,01 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,01
RFB 0,10 0,09 0,08 0,04 0,06 0,13 0,0/ 0,05 0,056 0,09 0,14
cCC 002 001 002 0,01 0,01 0,02 0,02 0,01 001 0,01 0,05
CGC 0,01 0,00 0,00 0,01 0,01 0,00 0,00 0,01 0,00 0,00 0,00
CXC 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
CHC 0,03 001 000 0,02 0,02 0,00 0,00 0,01 0,00 0,02 0,02
VRF 0,00 0,00 000 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,34

TF 0,01 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
AEC 0,18 0,19 0,24 0,20 0,20 025 0,23 0,22 0,22 0,19 0,30
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O método de Morris padronizado tem carater qualitativo na determinagdo das
principais varidveis de processo. O principal objetivo da analise é a fixacdo de fatores.
Identificar variaveis que podem ter seus valores fixados tem importancia ndo s6 em
diminuir as dimensdes do problema, mas também informar quais variaveis ndo precisam
ser experimentalmente investigadas, otimizando o esfor¢co de desenvolvimento do
processo. Ou seja, a definicdo do valor desta variavel vai depender muito mais de

especificacdes técnicas do que ligadas a variavel analisada.

A temperatura de fermentacao € um exemplo. A utilizacdo de fungos termofilicos
permite que a temperatura étima de fermentacéo para producgdo de enzimas seja superior
aos fungos tradicionais. O bagaco, utilizado como uma das fontes de carbono, deixa o
reator de pré-tratamento a uma temperatura de 323,15 K. A temperatura 6tima reportada
para a cofermentacdo é de 305,15 K. Portanto, a vazao massica de bagaco necessita ser
resfriada até a temperatura desejada. Entretanto, ao analisar no contexto da biorrefinaria
nota-se que a temperatura de operacdo do reator ndo tem influéncia nos indicadores
econémicos e ambientais. Deve-se ressaltar que esta analise sO foi possivel devido a
integracdo energetica através do plug-in Pinch, que cria uma rede virtual de trocadores
de calor (ELIAS et al., 2019). A corrente de bagaco é misturada com outras correntes de
processo, como farelo de trigo, micronutrientes, agua de diluicdo etc. Ao se especificar a
temperatura de operacéo do reator, o trocador de calor responsavel pelo controle pode se
comportar como um resfriador ou um aquecedor. Com o plug-in, as alteracdes estruturais

foram contornadas, evitando problemas de convergéncia.

Apesar da massa de indculo ser diretamente proporcional a quantidade de enzima
produzida, a etapa de crescimento dos fungos tem pouco impacto no desempenho global
do processo. O volume maximo do reator ndo possui qualquer influéncia nos indices
ambientais e na métrica econdmica do processo. Reiterando, como volume maximo do
reator entende-se como 0 maximo volume, do ponto de visto construtivo, que cada
unidade fisica do reator pode possuir, por exemplo um reator de 50 m® ou dois reatores
de 25 m3. A conversdo de glicose em microrganismo tem impacto quase nulo nas
métricas. Portanto, assim como a temperatura do reator de cofermentacao, essas variaveis
foram fixadas nos valores reportados experimentalmente (MAEHARA et al., 2018;
PIROTA; DELABONA; FARINAS, 2014).

Do mesmo modo, as variaveis CGC e CXC tém influéncia quase insignificante
nas métricas ambientais e econdmica. Portanto, também foram fixadas nos seus valores
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padrdo. O bagaco pré-tratado é dividido em uma fracdo liquida e outra fracdo solida. A
fracdo solida, enviada para etapa de producgdo de enzimas, possui pouca glicose e xilose
disponivel, uma vez que sdo componentes sollveis. O farelo de trigo ndo possui xilose

ou glicose na sua composicgéo.

Fixadas as variaveis de processo citadas anteriormente, 0 método de Sobol foi
utilizado para ordenar as variaveis mais importantes de acordo com seu impacto na
variancia incondicional das saidas do modelo (SALTELLI et al., 2010). Assim, a Tabela
36 e a Tabela 37 apresentam os resultados da analise de sensibilidade para as variaveis
RFB, CCC, CHC, VRF e AEC.

Tabela 36 - Resultados da analise de sensibilidade do caso base. Etapa de priorizacdo de

fatores. Indice de primeira ordem de Sobol (Si), seguindo SALTELLI et al. (2010)
normalizado pela variancia da amostra.

Indicador

Variavel NP

AD ODP HT FWAET MAET TET PO AC EU GWP100 v

RFB 0,23 0,20 0,00 0,07 0,11 0,04 000 001001 0,20 0,07
ccCc 0,03 0,01 0,00 0,01 0,00 000 0,00 001001 001 0,01
CHC 0,01 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 000 0,00 0,00 0,00
VRF 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 000 000 0,00 0,31
AEC 0,72 0,79 0,99 091 0,87 09 100 098 0,98 0,78 0,59

Tabela 37 - Resultados da analise de sensibilidade do caso base. Etapa de priorizacao de
fatores. Indice total de Sobol (St) sequindo SALTELLI et al. (2010), normalizado pela
variancia da amostra.

Indicador

Vanavel 'Ab ODP HT FWAET MAET TET PO AC EU GWPL00 >

RFB 0,24 0,21 0,00 0,07 0,11 0,04 0,00 0,010 0,00 0,21 0,08
ccc 0,03 0,01 000 0,01 0,01 0,00 0,00 0,00 0,00 0,01 0,01
CHC 0,01 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
VRF 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,33
AEC 0,73 0,79 0,99 0,91 0,87 09 1,00 098 098 0,78 0,61

Como comentado na se¢do anterior, comparado a outros processos, a producéo de
enzimas modelado no caso base possui baixa eficiéncia, visto que o preco por kg de
proteina é elevado. Entretanto, o que define efetivamente a massa de enzimas utilizada na

hidrolise é a sua atividade, normalmente expressa em FPU/grama de proteina. Ou seja,
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ao se definir a carga enzimética do processo, FPU/grama de celulose, calcula-se a massa
de enzima com base no FPU do complexo enzimatico utilizado. Dentre as variaveis
estudadas, a atividade enzimatica tem o maior impacto no NPV (conforme Tabela 36 que
apresenta o efeito de primeira ordem de Sobol e a Tabela 37 que apresenta o efeito total
de Sobol). Conforme sinal positivo da Tabela 33, 0 aumento da atividade enzimatica do
complexo (todo o meio de cultivo), torna o valor presente liquido mais positivo. Cabe
ressaltar que a atividade enzimatica € relacionada com a massa de substrato seco, no caso,
bagaco de cana e farelo de trigo. Aumentar AEC, reduz a massa total de matéria-prima
utilizada na producédo de enzimas. Assim, ha uma reducdo significativa nos indicadores

ambientais e custo da enzima.

O segundo maior efeito na métrica econébmica ¢ o volume maximo do reator
utilizado. Entretanto, ndo possui qualquer efeito nas métricas ambientais. O VRF
determina quantos reatores de fermentacdo séo necessarios para atender o volume para a
producdo das enzimas. Os reatores estequiometricos modelados sdo de leito fixo,
construidos em aco inox. Trabalhar com volumes elevados pode acarretar problemas de
transferéncia de calor e massa no processo, tornando dificil o controle (J. ZHUANG et
al., 2007). Portanto, investigar o VRF € de suma importancia nos estagios iniciais de
desenvolvimento do processo. Contornar os problemas de transferéncia de massa e calor
para a utilizacdo de reatores de maiores e aliar com a utilizacdo de materiais mais baratos

€ um fator crucial.

O terceiro maior efeito tem impacto nas métricas ambientais e econémica. Apesar
da proporcdo entre bagaco de cana e farelo de trigo ser uma condicdo experimental
especificada, os resultados da andlise de sensibilidade demonstram que deve ser
investigada. O sinal negativo da RFB na Tabela 33 indica que se deve optar por utilizar
mais bagaco. Isso ocorre devido a presenca de mais celulose, glicose e xilose no bagaco
pré-tratado em comparacdo com o farelo de trigo. Entretanto, como comentado
anteriormente, o farelo de trigo € fonte de nitrogénio necessario para 0 metabolismo dos
fungos. Além disso, o modelo atende somente os balancos de massa e energia bem como
a estequiometria da reacdo, ndo contabilizando a sinergia que ocorre entre o farelo de

trigo, bagaco pré-tratado e microrganismos.

Por ultimo, as varidveis CCC e CHC. As conversdes tém impacto direto nas
métricas ambientais e econémica. Contra intuitivamente, o aumento das conversdes
aumenta os impactos ambientais, conforme sinais da Tabela 33. Considerando o processo
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de producéo de enzimas em separado, para uma mesma quantidade de enzima produzida
menores conversdes implicaram maiores emissoes, sobretudo na etapa de crescimento.
Este é o comportamento esperado intuitivamente. Entretanto, ao incorporar o0 processo a
producédo de etanol 2G e realizando a alocagdo energética em funcdo do etanol anidro,
este comportamento se altera. A enzima é enviada para a hidrélise com todo o meio de
cultivo. Com conversfes mais baixas, maior é a vazdo de bagaco e farelo de trigo
necessaria para atender a demanda. Assim, ha mais material no reator de hidrolise, o que
é traduzido em uma maior producao de etanol, reduzindo assim o0 GWP100 de cada MJ
de etanol produzido. Entretanto, 0 aumento na producdo de etanol ndo cobre o custo
ocasionado pelo aumento do setor de hidrélise.

Desta forma, fica evidente que conduzir a anélise tecno-econémica-ambiental do
processo de producéo de enzimas de maneira isolada pode levar a interpretagdes erroneas.
E claro que os modelos utilizados nesta anélise contemplam apenas a estequiometria e
balangos de massa e energia. Entretanto, como o objetivo da analise é definir metas de
performance, 0 uso de equacdes fenomenoldgicas pode ser desconsiderado em um
primeiro momento. Apoés a identificacdo de regides prioritarias, o aprofundamento da

modelagem matematica € necessario para otimizar 0 processo.

5.3.3 Anadlise reversa

Com base na analise de sensibilidade, optou-se em dividir a analise reversa em
duas partes. Com excec¢do da variavel VRF, todas as outras selecionadas tem impacto nas
métricas econdmica e ambientais. A analise reversa requer que o valor da métrica seja
especificado. No caso da métrica econdmica, 0 NPV=0 foi utilizado. Entretanto, estudos
na literatura que avaliem o impacto da producdo de celulase em todas as métricas
ambientais sdo raros. O mais comum sédo estudos que determinam a emissdo de gases de
efeito estufa, sendo poucos os que sdo integrados ao processo de producdo de etanol.
Assim, para determinar a regido de viabilidade ambiental, optou-se pela utilizacdo do
indicador GWP100.

Para a analise, o valor do GWP100 pode ser especificado de acordo com os valores
presentes na Tabela 31. Outra fonte de dados, é a planilha utilizada para o AICV no
programa RenovaBio, que também possui o valor do impacto da enzima celulase, 1,31

kg CO2 eg/kg de enzima. Entretanto, para utilizar os dados provenientes de uma Unica
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fonte, foi utilizado o GWP100 da enzima presente no banco de dados do SimaPro 9,
4,0894 kg CO: eg/kg de enzima. Foi assumido que a enzima é comprada e possui
atividade igual a 500 FPU/g de proteina (KLEIN-MARCUSCHAMER et al., 2012). A
carga enzimatica foi de 5,6 FPU/g de celulose, a mesma utilizada no caso base. Nesta
configuracdo a biorrefinaria 1G-2G do caso base (ELIAS et al., 2018b, 2019; LONGATI
etal., 2018) emite 22,0678 g CO2eq/MJ de etanol anidro (apds alocagdo energética). Este
valor foi especificado na métrica para definir o espaco viavel. A Figura 26 apresenta a
andlise reversa da biorrefinaria de etanol 1G-2G, com base nas variaveis identificadas de
acordo com a prioridade na Tabela 37.
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Figura 26 — Atividade enzimatica, razdo entre farelo de trigo/bagaco pré-tratado para
varias conversdes de celulose em celulase. A isoambiental representa a regido onde o
GWP100 da biorrefinaria 1G-2G ¢ igual a 22,0678 g CO2 eq/MJ de etanol anidro (apds
alocacdo energética). A regido abaixo da curva é infactivel.
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A analise ambiental reversa apresentou um resultado pouco ébvio. Para uma razédo
idéntica de bagaco pré-tratado e farelo de trigo, quanto maior a conversdo de celulose em
celulase, maior deve ser a quantidade produzida de enzimas por substrato seco. Com
anteriormente mencionado, este resultado € contra intuitivo. Quanto menor a CCC, maior
a quantidade de substrato seco necessario para producdo de enzima. Lembremos que 0

limite de viabilidade é 0 GWP100/MJ etanol 1G2G produzido comprando-se a enzima,
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sem produzi-la in situ. A planta produz bagaco pré-tratado a partir do tratamento
hidrotérmico com &gua a 468,15 K e 15,1 bar. O vapor de alta pressdo utilizado €
produzido na etapa de cogeracdo a partir da queima de combustiveis (palha, bagaco e
material lignocelul6sico ndo hidrolisado). A fracdo de bagaco que é desviada para a
cogeragdo é calculada de modo a atender a demanda energética da planta, ou seja, a
prioridade é a producdo de etanol 2G. Com o0 aumento da demanda por bagaco pré-
tratado, aumenta o consumo de vapor de alta, refletindo em uma maior quantidade de
bagaco desviado para a caldeira para atender a demanda de vapor pelo processo. O
aumento na quantidade de vapor produzido gera um excedente de energia elétrica, um
coproduto da biorrefinaria. Ou seja, quanto menor a conversdo de celulose em celulase,

maior a fracdo da energia elétrica produzida, a qual se aloca parte da pegada de carbono.

A anélise reversa para identificar a regido de viabilidade econdmica também foi
realizada, conforme Figura 27. Para limitar a regido factivel, foram construidas duas
curvas isoeconomicas, no limite inferior e superior das variaveis que ficaram foram da
analise reversa. Ou seja, na determinacdo da regido de viabilidade do NPV através da
analise reversa, além das trés principais variaveis selecionadas (AEC, RFB e VRF), a
curva inferior foi construida impondo CCC = 0,8 enquanto a curva superior, com CCC =

0,95 (limites estudados, presentes na Tabela 32).
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Figura 27 — Atividade enzimatica em funcédo da razéo farelo de trigo/bagaco de cana. As
curvas isoecondmicas representam o NPV da biorrefinaria igual a zero. A area abaixo da
curva é inviavel. As curvas foram construidas para valores maximos dos reatores de
cofermentacéo de 25, 116, 208 e 300 m®.

Nota-se atraves da Figura 27 que, o efeito do tamanho maximo do reator € grande,
mas diminui rapidamente. O volume maximo do reator reflete no nimero de reatores
utilizados para atender o volume requerido para produzir enzima. Sobrepondo a Figura
27 na Figura 26, deriva-se que, ao atender a viabilidade econémica do processo, o sistema

emitird menos gases de efeito estufa que o caso base.

E evidente que, ao escolher o NPV da biorrefinaria igual a zero, o que esta sendo
contabilizado ndo é somente a viabilidade da producéo da enzima, mas de todo 0 processo
de producéo de etanol 2G. Analisar somente o processo de fermentagéo para producéo de
celulases ndo contabiliza as variacdes econdémicas e ambientais que ocorrem no processo
global, como anteriormente comentado. Entretanto, como visto no capitulo anterior, para
as condicdes analisadas, a maior parte da variancia incondicional do valor presente

liquido da planta € atribuido a enzima.

Fica evidente que a questdo econdmica é o maior entrave na viabilidade da
producdo de enzima on-site. No calculo do minimo preco de venda das enzimas, apesar

de contabilizar a etapa de cogeracdo e de pré-tratamento, os calculos séo feitos para um
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consumo fixo de enzimas. Este procedimento ndo leva em consideragéo a sinergia que
ocorre entre a etapa de hidroélise e a utilizagdo do meio de cultivo da cofermentagdo. Como
ja comentado, a carga enzimatica no reator de hidrdlise é a principal varidvel econémica
do processo de producdo de etanol 2G. Funciona como um elo entre a etapa de produgéo
de enzimas e a etapa de hidrdlise pois determina a quantidade de celulase que precisa ser

inserida com base na vazao de celulose do reator.

Desta forma, ao invés de fixar a carga enzimatica nas condi¢Ges experimentais
(5,6 FPU/ grama de celulose), avaliou-se através da andlise reversa qual a carga
enzimatica necessaria para alcancar a viabilidade econdmica, para uma conversao fixa do
reator. Uma vez que o efeito das varidveis CCC e RFB ndo é tdo expressivo, frente a AEC
e VRF, optou-se por fixar os valores (0,95 e 1, respectivamente). A Figura 28 apresenta

a analise econOmica reversa impondo o valor presente liquido igual a zero.

3.0 T T T T T J T T
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Figura 28 — Carga enzimatica no reator de hidrélise em funcédo da atividade enzimatica.
As curvas isoeconémicas representam o NPV da biorrefinaria igual a zero. A area acima
da curva é inviavel. As curvas foram construidas para valores maximos dos reatores de
cofermentacéo de 25, 116, 208 e 300 m®.
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Como pode ser observado na Figura 28, a relagdo entre a atividade enzima e a
carga enzimatica é linear. A atividade enzimatica, em FPU/grama de substrato seco, é a
quantidade de enzimas presente em um grama de substrato seco. Aumentar a atividade se
traduz em uma maior quantidade de enzimas disponiveis para catalisar a hidrdlise, o que
é responsavel pelo comportamento uma vez que a conversao no reator de hidrdlise é fixa
(75,6%). Nota-se que com baixa quantidade de enzima no reator, o volume maximo do
reator tem pouca influéncia na carga enzimatica necessaria para atingir a viabilidade
econdmica. Entretanto, a medida que a atividade enzimatica aumenta, isto é a quantidade

de enzimas, maior a influéncia do volume méximo do reator.

O objetivo do processo de hidrélise é aumentar a quantidade de glicose disponivel
para producéo de etanol. Outros trabalhos da literatura (LONGATI et al., 2018) apontam
que a hidrolise enzimatica € um dos gargalos operacionais do processo de producao do
etanol 2G. Como visto anteriormente, o processo integrado de producdo de enzimas
possui uma sinergia com outras etapas do processo, uma vez que ha um aumento no
consumo de vapor bem como um desvio de parte do bagaco pré-tratado para a producédo
de enzimas. Uma maneira interessante de avaliar economicamente a juncao da producéo
on-site, € avaliar a massa de glicose que precisa ser liberada por massa de substrato (em

base seca) para que 0 processo seja vidvel. Esta informacéo esta presente na Tabela 38.

Tabela 38 — Massa de glicose liberada ap6s a hidrdlise enzimatica em fungdo da massa
de substrato (bagaco pré-tratado e farelo de trigo, em base seca) utilizada para produzir

celulases.

Volume maximo  Glicose/substrato

do reator (m°) seco (m/m)
25 5,32
116 3,60
208 3,21
300 3,02

A Tabela 38 foi construida utilizando o mesmo procedimento descrito na
construcdo da Figura 28. Adicionalmente a carga enzimatica necessaria para alcancar a
viabilidade, determinou-se a razao entre massa de glicose produzida e massa de substrato
utilizada na secdo de producdo de enzimas. A relacdo entre substrato em base seca e
glicose liberada é constante para toda faixa de atividade enzimatica estudada. A analise

econdmica reversa impds um valor presente liquido nulo e como variavel resposta, a carga

131



enzimatica (o sistema deve ser bem posto, ou seja, grau de liberdade igual a zero). Nesta
configuracdo, as correntes massicas sdo ajustadas para atender a especificacdo. A
quantidade de glicose liberada é fixa, uma vez que a conversdo no reator de hidrolise é
constante. Desta forma, como o custo do setor de producéo de enzimas € calculado em
funcdo da vazdo processada, independente da atividade enzimatica especificada, a
quantidade de substrato serd sempre a mesma para cada faixa de volume maximo de reator

utilizado.

5.4 CONCLUSOES DESTE CAPITULO

Neste trabalho, a analise tecno-econdmica e ambiental do processo de producédo
de enzima celulase por cofermentacdo em estado solido foi realizada. O caso base
modelado apresentou um custo minimo de venda da enzima no valor de US$ 55,28,
superior a outros trabalhos encontrados na literatura. O baixo rendimento de substrato
(farelo de trigo e bagaco de cana pré-tratado) em celulase é um dos principais motivos
para este resultado. A analise tecno-econémica-ambiental reversa foi entdo aplicada. Para
identificacdo das principais variaveis de processo para posterior utilizacdo da ATEAR,
dois métodos de analise de sensibilidade global foram aplicados, o0 método de Morris
padronizado responsavel pela triagem de variaveis e 0 método de Sobol, responsavel pela
classificacdo das variaveis de acordo com o impacto na variancia incondicional das
métricas ambientais e econdmicas. As analises demonstraram que a atividade enzimatica
¢ a variavel que mais afeta as métricas. Além disso, a analise mostrou que sendo atendida

a viabilidade econémica do processo, a restricao ambiental também sera.
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6 CONCLUSOES GERAIS E SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS

6.1 Conclusoes

O presente trabalho apresentou inicialmente uma metodologia para promover a
integracdo energética em simuladores orientados a equagfes. Devido a problemas de
convergéncia causadas por mudangas estruturais nos trocadores de calor utilizados na
biorrefinaria, foi desenvolvida uma ferramenta que, a cada loop de convergéncia, realiza
a integracdo energética através da metodologia pinch. Uma das caracteristicas da
tecnologia pinch é de trabalhar com metas sem a necessidade da modelagem de um
trocador de calor, que pode operar como aquecedor ou resfriador. Tal caracteristica
originou, o que foi denominado aqui como uma “rede de trocares de calor virtuais”. Ou
seja, sem a necessidade de projetar nenhum trocador, determina-se o consumo das
utilidades minimas apds a integracdo das correntes de processo. Tal caracteristica
aumenta a robustez da simulagdo, uma vez que erros de convergéncia causados por
mudancgas estruturais dos trocadores de calor séo eliminados. Adicionalmente, a
ferramenta permitiu a determinacao do custo da integracdo energética, apresentando um

desvio baixo em relacéo a técnicas de otimizacdo mais complexas.

A analise que se seguiu permitiu fundamentar a expansdo da analise tecno-
econdmica reversa incorporando indicadores ambientais. A principal base do trabalho foi
desenvolver uma metodologia para a utilizacdo sistematica da analise de sensibilidade
global no processo. Apds adicionar a andlise de ciclo de vida a simulacdo, a analise de
sensibilidade foi dividida em duas etapas. Na primeira, de triagem, um conjunto de
variaveis foi selecionado de maneira qualitativa. As variaveis selecionadas entdo, foram
ordenadas de acordo com o impacto quantitativo nos indicadores através do método de
Sobol. As etapas posteriores envolveram delimitar uma regido factivel que atendesse
questdes econémicas e ambientais. A expansdo da ferramenta ajudou a fundamentar a
metodologia, deixando-a mais completa. A andlise tecno-econémica-ambiental reversa
pode ser utilizada, entre outros fatores, para guiar equipes de pesquisa e desenvolvimento.
Por exemplo, dadas as premissas utilizadas na analise, concluiu-se que a janela factivel
para implementacdo do processo 2G é controlada pelo indice econdmico. Em outras
palavras, sempre que o processo for economicamente viavel, todos critérios de impacto
ambiental (pegada ambiental menor ou igual a do processo 1G) sdo automaticamente

atendidos.
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E, por fim, aplicou-se a andlise reversa ao processo de producdo da enzima
celulase por cofermentacdo semi-sélida in situ (dentro da prépria biorrefinaria). Os
estudos anteriores nesta Tese (CUNHA et al., 2017; FERREIRA; AZZONI; FREITAS,
2018; KLEIN-MARCUSCHAMER; SIMMONS; BLANCH, 2011) indicaram que a
producdo e uso das enzimas sdo etapas que nao sO afetam significantemente 0s
indicadores de impacto ambiental, mas tém também grande influéncia na viabilidade
econdmica do sistema de producao de etanol 2G por rota bioquimica. Dentre os diversos
sistemas de producdo, foi escolhida a cofermentacdo. A analise tecno-econémica
tradicional do processo demonstrou que, nas condi¢fes experimentais do caso base, 0
rendimento em massa de enzima/massa substrato em base seca é muito baixo o que
acarreta o alto custo da enzima no processo modelado. A andlise de sensibilidade
identificou que a atividade enzimética é a variavel com maior impacto na variancia
incondicional da métrica econdémica (NPV) e da métrica ambiental (GWP100).
Utilizando a metodologia da analise reversa desenvolvida neste trabalho, foi observado
que sendo atendida a viabilidade econdmica do processo, a restricdo ambiental também

sera.
6.2 SugestOes de trabalhos futuros

O desenvolvimento desta Tese levantou algumas possibilidades de extensdo das

metodologias apresentadas.

O pinch maéssico, dentro do contexto de integracdo, é uma possibilidade. A
reducdo do uso da agua no processo teria efeitos sobre a viabilidade econémica e, sem

duvidas, na reducdo dos impactos ambientais.

No campo da analise de sensibilidade, a utilizacdo de metamodelos pode ser uma
Otima alternativa. Além de identificar quais variaveis do processo analisado sdo as mais
importantes, o metamodelo fornece concomitantemente uma equacdo que pode
representar uma etapa, ou até mesmo, um processo inteiro. Esta equacdo facilitaria a
integracdo entre os diversos modelos no contexto da biorrefinaria, além de permitir
incorporar interacdes fenomenoldgicas que modelos mais simples (por exemplo,

estequiomeétricos para reatores) ndo conseguem capturar.
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APENDICES

A. ANALISE TECNO-ECONOMICA TRADICIONAL

A.l. Estimativa dos custos capitais.

Antes de uma planta entrar em operagdo, uma enorme quantidade de dinheiro deve
ser investida em maquinario, instalac@es, terrenos etc. Além disso, um fundo adicional
deve ser reservado para cobrir as despesas provenientes da operacao, antes dos primeiros

rendimentos das vendas ficarem disponiveis.

O capital necessario para cobrir os custos com manufatura e as utilidades da planta
é denominado capital fixo (CF), enquanto o necessario para a operagdo é denominado de
capital de giro (CG). A soma do capital fixo com o capital de giro & denominada capital
total (CT) (PETERS; TIMMERHAUS; WEST, 2002).

O capital fixo é dividido em custos diretos e indiretos. Custo direto é o capital
necessario para a instalacdo dos equipamentos e todos 0s acessOrios necessarios para
funcionamento da planta. Despesas com tubulacdo, instrumentos, fundages, preparacdo
do local sdo exemplos de custo direto. Custo indireto é o requerido para as despesas gerais
de construcéo e de todos os componentes da planta que ndo sao diretamente relacionadas
com a operacdo do processo. Estes componentes podem ser o terreno, prédios
administrativos, laboratorios, gerenciamento de residuos, ou seja, qualquer parte
permanente da planta. As despesas gerais de construgdo incluem escritdrios de campo,
despesas com engenharia, contingéncias, supervisao etc. (PETERS; TIMMERHAUS;
WEST, 2002).

O capital de giro para uma planta industrial consiste na quantidade de dinheiro
investida em matéria-prima e suprimentos transportados a planta, produtos finalizados na
planta ou em processo de finalizacdo, contas a receber e a pagar, pagamento de taxas e
dinheiro para pagamento mensal com despesas de operacdo, como salarios, compra de
matéria-prima. Os custos com matérias-primas inclusos no capital de giro normalmente
sdo referentes a um més de fornecimento ja levando em consideragdo taxas com entrega
(PETERS; TIMMERHAUS; WEST, 2002).
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A.1.1. Tipos de custo capital

O custo capital normalmente é dividido em cinco classes, de acordo com o nivel
de definicdo do processo e/ou proposito da estimacdo (PETERS; TIMMERHAUS;
WEST, 2002; TURTON etal., 2018). PETERS; TIMMERHAUS; WEST (2002) dividem

as estimativas em:

e Ordem de magnitude, baseado em dados de custo similares. A precisdo da
estimativa € superior a + 30%. Nivel de definicdo de 0% a 2%;

e Estudo, baseado no conhecimento dos principais equipamentos do processo. A
precisdo estimada é de + 30%. Nivel de definicdo de 1% a 15%;

e Preliminar, baseada em dados suficientes para aferir o orcamento da planta.
Precisdo estimada € de + 20%. Nivel de definicdo de 10% a 40%;

e Definitiva, baseada nas especificacdes preliminares de todos os equipamentos,
utilidades etc. Precisdo estimada ¢ de + 10%. Nivel de defini¢do de 30% a 70%);

e Detalhada, baseada nas plantas de engenharia, especificagdes e custos locais. A

precisdo estimada é de £ 5%. Nivel de definicdo de 50% a 100%;

A.1.2. Indices de custo

A maior parte dos dados de custo disponiveis para uma estimativa preliminar é
valida somente na época em que foram realizados. Os precos podem mudar
consideravelmente com o tempo em decorréncia de mudancas nas condi¢es econémicas.
Os indices de custo sdo utilizados para atualizar os dados de custo no tempo, sendo
utilizados para dar uma estimativa geral (apresentado na Equacéo a.1). Entretanto, ndo
levam em consideracdo todos os fatores, como avancgos tecnoldgicos ou condi¢des locais
(PETERS; TIMMERHAUS; WEST, 2002).

(a1)

.. valor do indice no presente
Custo presente = custo orlgmal

valor do indice na data do custo original

Dentre os diversos indices de custo disponiveis na literatura, os de Marshall and
Swift e Chemical Engineering plant cost index (CEPCI) sdo os recomendados para
estimativa de equipamentos de processo e plantas quimicas (PETERS; TIMMERHAUS;
WEST, 2002).
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A.1.3. Equipamento comprado

O custo do equipamento comprado é a base de diversos métodos para a estimativa
do capital de investimento fixo. O tamanho e especificacdo de um equipamento necessario
para um processo quimico € determinado por parametros fixos ou calculado de acordo
com o balango de massa e energia (PETERS; TIMMERHAUS; WEST, 2002).

O método mais preciso para determinacdo do custo do equipamento de processo
é através de projetos de fabricantes ou fornecedores. A segunda melhor forma, é através
de custos de equipamentos adquiridos anteriormente corrigidos pelos indices de custo.
Entretanto, os dados mencionados anteriormente nem sempre estdo disponiveis,
principalmente em relacdo ao tamanho ou capacidade (PETERS; TIMMERHAUS;
WEST, 2002).

Neste caso, predi¢cbes podem ser feitas atraves de uma relagdo de poténcia,
conhecida como regra do fator de seis décimos, como pode ser visto na Equagéo a.2.

capac. equipamento a)0'6 (a 2)

Custo do equipamento a = custo do equipamento b ( :
capac. equipamento b

A equacdo anterior indica que em um diagrama log-log da capacidade versus o
custo para um dado equipamento, deve possuir inclinacdo da reta igual a 0,6. Todavia,
este valor é uma super simplificacdo, uma vez que os valores do expoente da capacidade
de custo podem variar de valores menores que 0,3 até maiores que 1,0. Valores tipicos
dos expoentes para determinacdo do custo do equipamento com base na capacidade sdo
encontrados na literatura (PETERS; TIMMERHAUS; WEST, 2002).

A instalacdo do equipamento envolve custos de trabalho, expansdo da construcao,
suporte e todos os outros fatores que sdo diretamente relacionados com a elevacdo do
custo do equipamento comprado. De uma maneira geral, o custo de instalacdo pode ser
aproximado por uma porcentagem do custo do equipamento comprado, variando de 20%
até 90% conforme tipo e tamanho. Conquanto, estas estimativas podem ser ainda maiores
dependendo da complexidade do equipamento (PETERS; TIMMERHAUS; WEST,
2002).

A.1.4. Estimativa do custo direto e indireto
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Além da compra e instalacdo dos equipamentos, o custo direto é composto por (1)
Tubulacdo; (2) Instrumentacdo e controle; (3) Sistemas elétricos; (4) ConstrucGes

(incluido servico); (5) Melhorias no terreno; (6) Instalages de servigo e;(7) Terreno.

O custo com tubulagdo envolve trabalho, vélvulas, tubos, suportes e todas 0s
outros itens utilizados diretamente na construcao do processo. O valor da tubulagéo varia
de acordo com o material que se trabalha, podendo representar até 20% do capital fixo
(PETERS; TIMMERHAUS; WEST, 2002).

O custo com construcdo inclui despesas com trabalho, material e fornecedores
envolvidos na elevacdo de todas as construcfes envolvidas com a planta. Custos com
aquecimento, iluminacdo, ventilacdo, encanamento e todas as construgdes similares
fazem parte deste grupo(PETERS; TIMMERHAUS; WEST, 2002).

Instrumentacéo e controle engloba todo o trabalho de instalacdo e despesas com
materiais e equipamentos auxiliares requeridos com a instrumentacéo. Sistema elétrico é
composto por: (1) cabos elétricos; (2) iluminacgéo; (3) transformacao e servigo e; (4) cabos
para controle e instrumentacdo. Custo com estradas, passarelas, terraplanagem e itens
similares sdo parte das melhorias no terreno. O custo com o terreno e taxas dependem da
localidade (distritos rurais a areas industrializadas). Por lei (PETERS; TIMMERHAUS;
WEST, 2002), o custo com o terreno ndo sofre depreciacéo, ndo sendo incluido no capital

fixo.

As instalacdes de servigo sdo compostas de utilidades para fornecimento de vapor,
agua, poténcia, ar comprimido e combustivel. Disposi¢do de residuos, protecdo contra
fogo e itens diversos (cafeteria, primeiros socorros etc.) requerem investimentos capital,
estdo inclusas no mesmo escopo das instalacdes de servigo. Esta etapa possui grande
variacao, de 30% a 80% dos custos com equipamentos comprados. Além de questdes de
instalacdo (novas plantas, extenséo etc.), as instalac6es de servico dependem do balanco
de energia do processo. Diante disso, tabelas com estimativas mais detalhadas dos
componentes podem ser encontradas nas literatura (PETERS; TIMMERHAUS; WEST,
2002).

Os custos indiretos sdo compostos por: (1) engenharia e supervisao; (2) despesas

legais; (3) despesas com construcdo; (4) taxas dos empreiteiros €; (5) contingéncias.
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Os custos com engenharia e design da construgdo, incluindo licengas com
software, viagens, comunicacOes, home office entre outras, fazem parte do capital
investido. Custo com despesas legais sdo provenientes da compra de terrenos,
equipamentos, contratos de construgcdo além da regulamentacdo com governo, meio
ambiente e seguranca. Contingéncia reserva uma quantidade do investimento para lidar
com ocorréncias inesperadas, como acidentes, tempestades, mudancas de preco, pequenas
mudancas no design, erros de estimacao etc. Despesas com construcao inclui operacoes
e construcBes temporarias, construcdo de ferramentas e aluguéis etc. (PETERS;
TIMMERHAUS; WEST, 2002).

A Tabela 39 apresenta um resumo das variagdes tipicas nos custos dos
componentes como porcentagem do capital fixo instalagdo de plantas multiproposito.

Tabela 39 - Porcentagens tipicas do capital fixo para custo direto e indiretos para
instalacdo de plantas multipropésito (PETERS; TIMMERHAUS; WEST, 2002).

Componente Intervalo do CF (%)

Custos diretos

Equipamento comprado 15-40
Instalacdo do equipamento 6-14
Instrumentacdo e controle 2-12
Tubulacéo 4-17
Sistemas elétricos 2-10
Construcoes 2-18
Melhorias no terreno 2-5

Servicos com utilidades 8-30
Terreno 1-2

Custos indiretos

Engenharia e supervisao 4-20
Despesas com construcéo 4-17
Despesas legais 1-3
Contrato com 0s empreiteiros 2-6
Contingéncia 5-15

A.1.5. Métodos para estimativa do custo capital
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Véarios métodos podem ser empregados para estimativa do investimento em
capital fixo. A escolha do método depende da quantidade de informacdes detalhadas
disponiveis bem como a precisdo desejada (vide tdpico dos tipos de custo capital).
PETERS; TIMMERHAUS; WEST (2002) apresentam sete métodos para estimativa, dos

mais precisos até aqueles utilizados para estimativa de custo

a. Estimativa por itens detalhados: Requer estimativas detalhadas e cuidadosas para
a determinacdo de cada item que comp®e o custo fixo. Um erro de + 5% é esperado.
Devido a quantidade de informacéo requerida e a enorme quantidade de horas de
engenharia necessarias, este tipo de estimativa € quase sempre preparada em fase
finais do projeto, utilizada para elaboracgéo de licitacoes.

b. Estimativa por custo de unidade: Este tipo de estimativa apresenta uma boa
acuracia para o capital fixo, principalmente por experiéncias em custos passados.
Este método também requer informagdes detalhadas de equipamentos, obtidas por
cotacdes ou indices de correcdo de dados da literatura. O trabalho com instalagdo é
determinado em fragdes do custo do equipamento comprado. Custo com concreto,
aco, tubulacgdes, sistemas elétricos, instrumentacdo etc., sdo obtidos a partir dos
desenhos, sendo aplicados aos custos unitarios as necessidades materiais e de méo-
de-obra.

c. Estimativa por porcentagem do equipamento entregue: Este método requer a
estimativa dos custos dos equipamentos entregues. Os outros itens que compde o
capital fixo sdo obtidos como porcentagem do equipamento. Cada fator
(porcentagem) depende do tipo do processo envolvido, complexidade, tipos de
materiais utilizados, local da planta etc. A Tabela 40 apresenta os valores médios
para plantas quimicas. Este tipo de estimativa possui um erro de = 20% até 30%. Para
comparar plantas com capacidades diferentes, este método pode ter erro de + 10%.

d. Fator de Lang: Esta técnica é utilizada frequentemente para se obter a ordem de
magnitude dos custos. O capital fixo ou total aproximado de uma planta pode ser

obtido através da multiplicacdo dos custos dos equipamentos por um fator.
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Tabela 40 - Porcentagens tipicas do capital fixo para custo direto e indiretos para
instalagdo de plantas multiproposito. Valores aplicaveis para extensdo de uma planta
(adaptado de PETERS; TIMMERHAUS; WEST, 2002).

Componente % do equipamento entregue
Sélido Sélido-fluido Fluido

Custos diretos

Instalacdo do equipamento 45 39 47
Instrumentagdo e controle 18 26 36
Tubulagao 16 31 68
Sistemas elétricos 10 10 11
Construgdes 25 29 18
Melhorias no terreno 15 12 10
Servigos com utilidades 40 55 70
Custos indiretos

Engenharia e superviséo 33 32 33
Despesas com construcao 39 34 41
Despesas legais 4 4 4
Contrato com os empreiteiros 17 19 22
Contingéncia 35 37 44

e.

Regra da poténcia aplicada a razdo planta/capacidade: Este método utilizado na
determinacdo da ordem de magnitude do capital fixo utiliza plantas quimicas
anteriores para estimar o valor de novas plantas. Este procedimento é similar ao
método para estimar o custo do equipamento comprado, discutido anteriormente.
Assim como na estimativa de equipamentos, um indice de correcdo deve ser utilizado.
Custo de investimento por unidade de capacidade: O valor do custo capital pode
ser obtido com base na média dos investimentos de uma planta quimica. A estimativa
da ordem de magnitude € determinada multiplicando o custo por unidade de
capacidade pela producédo anual da planta proposta.

Taxa de rotatividade: Uma rapida estimativa da ordem de magnitude pode ser obtida
pela razdo entre a vendas anuais brutas e o capital fixo. Esta razdo, conhecida como
taxa de rotatividade, pode ser denominada de razdo de capital ou razdo de

investimento. Para plantas quimicas, esta razdo pode ser aproximada de 0,5.
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A.2. Estimativa da receita

Além do custo capital, a determinacdo da receita €, claramente, uma parte
importante na obtengédo do custo total da planta. A receita anual total vem da venda do
produto(s) da planta, sendo a soma das unidades de preco multiplicado por sua respectiva
taxa de venda (PETERS; TIMMERHAUS; WEST, 2002).

Uma planta é construida para operar com uma taxa de producédo especifica para
um produto prioritario. Taxas de producao de outros subprodutos podem ser obtidas por
balanco de massa e caracteristicas quimicas e operacionais do processo.

De uma forma geral, ao se conduzir uma analise econdmica do processo, 0
engenheiro deve estabelecer a taxa de producdo como uma fracdo da capacidade
projetada. E comum no primeiro ano de operagdo da planta (start-up), estudos
econémicos preliminares utilizarem 50% da capacidade total. Apds o primeiro ano, é
comum utilizar a capacidade projetada e as vendas subsequentes de cada ano (PETERS;
TIMMERHAUS; WEST, 2002).

A producdo anual real da planta esta relacionada com o tempo de inatividade.
Normalmente, a inatividade esta de 10% a 20% do ano (24 horas/dia, 7 dias/semana, 54
semanas/ano), o que retorna aproximadamente de 300 a 330 dias operacionais (com 85%
a 90% de aproveitamento). Este valor € parte do design da planta, baseado na experiencia
(PETERS; TIMMERHAUS; WEST, 2002).

A.3. Estimativa do custo total do produto

O terceiro maior componente da analise econdmica € o custo total de todos os
custos operacionais da planta, venda dos produtos, recuperacdo do capital investido e
contribuicdes com fungbes corporativas (administracdo, pesquisa e desenvolvimento
etc.). Estes custos normalmente sdo combinados no chamado custo total do produto. Este,
é subdivido em custos operacionais e despesas gerais (PETERS; TIMMERHAUS;
WEST, 2002).

Assim como na estimativa do custo capital, precisdo é extremamente importante.
A maior contribuicdo da precisdo é incluir todos os custos associados com a producao e
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venda dos produtos. Os custos totais do produto sdo comumente calculados em base
diéria, unidade de base de produto ou base anual (PETERS; TIMMERHAUS; WEST,
2002).

As melhores fontes para estimativa dos custos totais dos produtos advém de
processo idénticos ou similares. A maior parte das companhias possuem dados extensivos
das operagdes. Ajustes no acréscimo dos custos decorrente a inflagdo devem ser feitas
bem como as diferencas da localizacdo geogréfica da planta (PETERS; TIMMERHAUS;
WEST, 2002).

A.3.1. Custos operacionais

Todas as despesas diretamente conectadas com a manufatura ou com 0s
equipamentos fisicos do processo sdo inclusas no custo operacional. PETERS;
TIMMERHAUS; WEST (2002) divide o custo operacional em custos de producéo

variaveis, encargos fixos e custos indiretos da planta.

A.3.1.1. Custo de producéo variavel

Inclui despesas diretamente associadas ao processo de producdo. Este tipo de
despesa envolve custos com matéria-prima (transporte, descarga etc.), mdo de obra direta,
supervisdo diretamente relacionada ao processo de operacéo, utilidades, reparos etc. Estes
custos ocorrem somente quando a planta opera, ou seja, custos de producao variavel.
Alguns componentes do custo de producdo variavel possuem elementos de custo fixo.
Manutencdo e reparos tendem a ser diretamente proporcional a producdo, mas alguns
reparos podem ocorrem com a planta parada (PETERS; TIMMERHAUS; WEST, 2002).

Na inddstria (bio)quimica, um dos maiores custos no processo de producgéo é com
as matérias-primas utilizadas no processo. A categoria matéria-prima é uma forma geral
de definir todos os materiais que sdo consumidos diretamente na producdo do produto. A
quantidade de matéria-prima é calculada por unidade de tempo ou por unidade de produto
através do balan¢o de massa do processo. A razdo do custo com matéria-prima com o
custo total do produto varia significantemente de acordo com o tipo da planta,
normalmente de 10 a 60 porcento do custo total do produto (PETERS; TIMMERHAUS;
WEST, 2002).
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Em geral, o trabalho operacional (méo de obra) é dividido em qualificado e néo
qualificado. E corresponde de 10 a 20 porcento do custo total do produto nos processos
quimicos. A quantidade de mao de obra pode ser estimada atraves da experiéncia de
processo similares. Normalmente se utiliza uma poténcia de 0,20 a 0,25 para fazer o
aumento ou reducdo de escala, com base na razdo das capacidades (PETERS;
TIMMERHAUS; WEST, 2002).

Supervis@o operacional e assisténcia administrativa sdo intimamente relacionadas
com a quantidade de méo de obra necessaria, complexidade da operacdo e padronizagdo
da qualidade do produto. Normalmente, equivale a 15 porcento dos custos com méo de
obra (PETERS; TIMMERHAUS; WEST, 2002).

Custos com utilidades (vapor, agua de resfriamento, eletricidade etc.) depende de
muitos fatores como localizacdo da planta, fonte e quantidade necesséria.
Frequentemente, as demandas das utilidades sdo determinadas através dos balangos de
massa e energia do processo. De uma forma geral, custos com utilidades representam em
torno de 10 a 20 porcento do custo total do produto (PETERS; TIMMERHAUS; WEST,
2002).

Custos anuais com manutencao e reparo de equipamentos podem variar de 2 a 20
porcento do custo do equipamento. Em industrias de processo, o custo anual varia de 2 a
10 porcento do capital fixo sendo 7 porcento o valor mais utilizado. Ao se operar a planta
a uma taxa menor que a projetada, o custo com manutengdo sera menor. Para uma
operacdo em 75% da capacidade, o custo com manutencao sera de 85% do custo total
com manutencdo operada a 100% da capacidade (PETERS; TIMMERHAUS; WEST,
2002).

Itens consumiveis como lubrificantes, produtos quimicos para teste, suprimentos
similares que ndo podem ser considerados matérias-primas nem materiais de manutencao
e reparo, sao classificados como suprimentos operacionais. Correspondem a 15% do
custo anual com manutencédo e reparo (PETERS; TIMMERHAUS; WEST, 2002).

Os encargos laboratoriais abrangem os custos com ensaios laboratoriais para
controle das operacdes e para o controle de qualidade do produto. Para estimativas
rapidas, o custo pode ser de 10 a 20% do trabalho operacional (PETERS;
TIMMERHAUS; WEST, 2002).
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As patentes cobrem muitos produtos e processos de fabricagdo. Para usar patentes
pertencentes a terceiros, é necessario pagar por direitos de patente ou royalties, com base
na quantidade de material produzido. Uma estimativa do custo com patentes e royalties
para processos € de cerca de 0 a 6% do custo total do produto (PETERS; TIMMERHAUS;
WEST, 2002).

A.3.1.2. Encargos fixos

S&o as despesas que séo praticamente independentes da taxa de produgéo. Gastos
com depreciagdo, taxas de propriedade, seguros, financiamentos e aluguéis normalmente
séo classificados como encargos fixos. Exceto a depreciacao, estes custos tendem a mudar
de acordo com a inflagdo. Despesas deste tipo sdo funcdes diretas do capital fixo. Como
aproximacdo, estes custos representam cerca de 10 a 20% do custo total do produto
(PETERS; TIMMERHAUS; WEST, 2002).

Os equipamentos, edificios e outros objetos que compdem uma planta exigem um
investimento inicial que deve ser reembolsado, e isso é feito atraves da cobranca da
depreciacdo como uma despesa de fabricacdo. A depreciacdo, apesar de ser um encargo
fixo, € calculada separadamente, pois muda de ano para ano e depende do método
utilizado. No entanto, a depreciacdo pode ser cobrada a uma taxa constante por um
numero fixo de anos, como por exemplo 10% ao ano por 10 anos. Em estudos econémicos
nos quais o valor temporal do dinheiro ndo deve ser considerado, é aceitavel usar uma
taxa de depreciacdo anual constante por um periodo fixo (PETERS; TIMMERHAUS;
WEST, 2002).

A.3.1.3. Custos indiretos da planta

As despesas necessarias para 0s servicos rotineiros da planta estdo incluidas nos
custos indiretos da planta. Maquinas, equipamentos e edificios administrativos sdo
necessarios para muitos dos servicos gerais da fabrica, e os encargos fixos e 0s custos
diretos desses itens fazem parte dos custos gerais da fabrica. Custos com hospital e
servigos médicos, servigcos de seguranca, planos de saude etc., estdo inclusos nos custos
indiretos. S&o similares aos encargos fixos, uma vez que ndo tem grande variagdo com

mudancas na taxa de producdo. O custo indireto da planta para as inddstrias quimicas €
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de cerca de 50 a 70% do total de despesas com mao de obra operacional, supervisao e
manuten¢do (PETERS; TIMMERHAUS; WEST, 2002).

A.3.2. Despesas gerais

Além dos custos operacionais, outras despesas gerais sao envolvidas na operacao
da planta. Estas despesas podem ser classificadas em (1) administrativas, (2) distribuicdo

e marketing e (3) pesquisa e desenvolvimento.

As despesas com atividades executivas e administrativas ndo podem ser inclusas
diretamente no custo operacional. Os salarios de administradores, secretarias, contadores,
equipe de suporte de informatica, engenharia e pessoal juridico fazem parte das despesas
administrativas, juntamente com 0s custos de suprimentos e equipamentos de escritorio,
comunicagdes externas, prédios administrativos e outros itens indiretos relacionados a
atividades administrativas. Para uma estimativa preliminar, os custos administrativos
podem ser aproximados de 15 a 25% do trabalho operacional (PETERS;
TIMMERHAUS; WEST, 2002).

Custos com distribuicdo e marketing sdo incididos no processo de venda e
distribuicdo dos produtos. Estdo incluidos nessa categoria salarios, comissoes,
suprimentos e outras despesas de escritdrios de vendas, custo de contéineres, despesas de
publicidade, servico técnico de vendas etc. Esses custos para a maioria das plantas
quimicas estdo na faixa de 2 a 20% do custo total do produto (PETERS; TIMMERHAUS;
WEST, 2002).

Novos métodos e produtos estdo constantemente sendo desenvolvidos nas
industrias quimicas como resultado da pesquisa e desenvolvimento. Os custos de pesquisa
e desenvolvimento incluem ordenados e salarios de todo o pessoal diretamente conectado
a esse tipo de trabalho, despesas fixas e operacionais de todas as maquinas e equipamentos
envolvidos, custos de materiais e suprimentos e honorarios de consultores. Na industria
quimica, esses custos representam cerca de 5% do custo total do produto (PETERS;
TIMMERHAUS; WEST, 2002).

A.4. Dinheiro no tempo
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Muitos sdo os parametros que compde a anélise tecno-econdmica de uma planta
quimica, além dos relacionadas as despesas fixas e operacionais. Estes pardmetros podem
influenciar na decisdo de investir ou ndo em um projeto, sobretudo se o capital for
proveniente de um empréstimo. Na tomada de decisGes, uma cuidadosa analise do
dinheiro no tempo ajudara a estabelecer uma relacdo entre ganhos e investimentos
(PETERS; TIMMERHAUS; WEST, 2002).

A anélise também deve considerar o efeito das taxas na receita bruta do projeto
proposto. Por exemplo, as taxas sobre a receita normalmente variam de 15 a 39 porcento,
0 que pode ter um impacto significativo no lucro liquido. Além das taxas sobre a receita
bruta, ainda existem outras taxas fixas que incidem sobre o projeto, como depreciacéo,
seguros, taxas proprietarias etc. (PETERS; TIMMERHAUS; WEST, 2002).

A.4.1. Juros

Juros é o custo ou o ganho do dinheiro emprestado (PETERS; TIMMERHAUS;
WEST, 2002). A taxa de juros é definida como a quantidade de dinheiro ganho ou pago
(unidade de dinheiro/unidade de tempo), expressa como uma fracdo ou porcentagem por

ano.

Os juros sdao comumente classificados em simples ou compostos. Os juros simples
requerem pagamento de uma compensacdo a uma taxa de juros constante, com base
apenas no valor original emprestado. Os juros compostos sdo quase que universalmente
utilizados em transacdes financeiras (PETERS; TIMMERHAUS; WEST, 2002).

Juros compostos séo os juros recebidos por juros acumulados e reinvestidos, bem
como a quantia original emprestada. 1sso se aplica a pagamentos de empréstimos ou juros
de investimentos. O valor composto F obtido ap6s um nimero de periodos N com juros i
pode ser determinado atraveés da Equacdo a.3, para um valor original P (PETERS;
TIMMERHAUS; WEST, 2002).

F=P(1+0)" (a.3)

A.4.2. Valor do dinheiro no tempo
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Dinheiro pode ser usado para ganhar dinheiro através de investimentos, ou seja,
uma quantia inicial investida aumenta em valor com o tempo. Este efeito é conhecido
como o valor temporal do dinheiro (PETERS; TIMMERHAUS; WEST, 2002).

Esse poder aquisitivo do dinheiro pode ser incluido na analise da viabilidade
econdmica da planta quimica. Os métodos para calcular o valor do dinheiro no tempo séo

semelhantes aos utilizados nos juros compostos.

O valor do dinheiro no tempo geralmente é uma consideracdo muito importante
quando sdo comparados investimentos que exigem ou geram diferentes quantidades de
fundos em épocas distintas (PETERS; TIMMERHAUS; WEST, 2002). Ou seja, a forma
mais apropriada de comparar economicamente investimentos é fazer fluxos de caixa
equivalentes. Para isso, é necessario ter condi¢des de determinar o valor do dinheiro em

um tempo especifico.

Da mesma forma ao que acontece com 0s juros, a taxa de desconto é a quantia em
termos presentes descontada em um valor futuro. Assim podemos, de uma maneira mais
simples, calcular o fluxo de caixa em periodos do tempo. Neste caso, considerando apenas

juros e descontos.

A.4.2.1. Fluxo de caixa

Fluxo de caixa é a quantidade de fundos disponiveis para uma empresa para
atender as despesas operacionais atuais. O fluxo de caixa pode ser expresso antes ou
depois dos impostos. O fluxo de caixa apds impostos é definido como o lucro liquido
(receita) apds impostos mais depreciacdo. E parte integrante do valor presente liquido e
calculos de rentabilidade do fluxo de caixa descontado (GREEN; PERRY, 2008;
PETERS; TIMMERHAUS; WEST, 2002).

A receita é gerada a partir da venda de um produto fabricado. O capital de giro €
reabastecido pelas vendas e pode ser considerado em equilibrio dindmico com as
operacdes. Deixar a caixa de operacdes € um fluxo, que inclui todas as despesas de caixa

incorridas na operagdo, mas nao inclui a depreciacdo de itens (GREEN; PERRY, 2008).

A depreciacdo € uma despesa interna e essa provisao é retida na empresa. Se as
despesas operacionais de caixa forem subtraidas da receita, o resultado serad a receita

operacional. Se a depreciacdo for subtraida da receita operacional, o lucro liquido antes
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dos impostos é o resultado. O imposto de renda federal é entdo deduzido do lucro liquido,
fornecendo o lucro liquido apds os impostos. Quando a depreciacao e o lucro liquido séo
somados apds 0s impostos, o resultado € o fluxo de caixa (GREEN; PERRY, 2008). A

Equacéo a.4 € utilizada para se determinar o fluxo de caixa apds as taxagoes.
CF=R-C-D)(1-t)y+D (a.4)

Onde CF é o fluxo de caixa apds as taxacgdes, R as receitas, C as despesas operacionais,

D a depreciacdo, t a taxa de juros.

O fluxo de caixa pode ser representado em um grafico com relacdo aos
acumulados em funcédo do tempo. Este procedimento da origem ao grafico acumulado da
posicao de caixa. Todas as despesas de capital e as receitas de vendas sdo plotadas em
funcdo do tempo (GREEN; PERRY, 2008).

A.4.3. Despesas fixas: Depreciagdo

O conceito de depreciacdo é baseado no fato de que as instalacfes fisicas se
deterioram e diminuem em utilidade com o tempo; assim, o valor de uma instalagédo
diminui. Depreciacdo fisica é o termo dado a medida da reducdo no valor de uma
instalacdo devido a mudancas nos aspectos fisicos de uma propriedade. Com esse tipo de
depreciacdo, a capacidade de manutencdo de uma propriedade é reduzida (PETERS;
TIMMERHAUS; WEST, 2002).

A depreciacdo devida a todas as outras causas, € conhecida como depreciacao
funcional. Um tipo comum de depreciacdo funcional é a obsolescéncia. E causada por
avancos tecnoldgicos que tornam obsoleta uma propriedade existente. Outras causas de
depreciacdo funcional podem ser (PETERS; TIMMERHAUS; WEST, 2002):

e Diminuicdo da demanda pelo servico prestado pela propriedade;
e Mudancas na populacao;

e Mudancas nas exigéncias da autoridade publica;

e Inadequacdo ou capacidade insuficiente;

e Abandono da empresa.

A depreciacdo é uma taxa para a receita, resultante de um investimento em

imdveis. A depreciacao é cobrada como despesa e depois paga a empresa. Uma definigdo
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de depreciacdo € a seguinte: "Uma deducdo para depreciacdo pode ser reivindicada a cada
ano para propriedades com vida til limitada usada em comércio ou negdcio ou mantida
para a producdo de renda. Essa deducdo permite que os contribuintes recuperem seus
custos para a propriedade durante um periodo de anos” (PETERS; TIMMERHAUS;
WEST, 2002).

A depreciacdo resulta em uma reducdo no imposto de renda a pagar nos exercicios
em que é cobrado. O valor total da depreciacdo que pode ser cobrada é fixo e igual ao
investimento em bens deprecidveis. Assim, durante qualquer periodo de recuperacdo, a
mesma quantia total € depreciada; portanto, 0 mesmo valor total de imposto é pago -
supondo que a taxa de imposto incremental seja a mesma em todos esses anos. No entanto,
como o dinheiro tem um valor temporal, é economicamente preferivel receber beneficios.
Portanto, geralmente é do interesse do contribuinte depreciar a propriedade o mais rapido
possivel. Da perspectiva do governo federal, no entanto, pelo mesmo motivo, € preferivel
receber receitas fiscais mais cedo possivel. Por esses motivos, a taxa e o periodo durante
0 qual a depreciacdo pode ser cobrada sdo uma questdo de politica do governo(PETERS;
TIMMERHAUS; WEST, 2002).

Dentre as formas mais comuns de calcular a depreciagéo, esta 0 método linear. No
método linear, presume-se que o valor da propriedade diminua linearmente com o tempo
durante o periodo de recuperacdo. Nenhum valor residual ou de refugo pode ser obtido.
Assim, o valor da depreciacdo em cada ano do periodo de recuperacdo € obtido pela
Equacédo a.5 (PETERS; TIMMERHAUS; WEST, 2002).

D= v/n (a.5)

Onde D é a depreciacgdo anual em unidades monetarias por ano, v o investimento original
na propriedade no inicio do periodo de recuperacdo e n a duracdo do periodo de

recuperacdo linear.

A.5. Método para avaliar a viabilidade: Valor Presente Liquido (NPV)

Quando uma empresa investe em um empreendimento, o investimento deve
ganhar mais do que o custo de capital para que valha a pena. Uma estimativa de
rentabilidade é uma tentativa de quantificar a conveniéncia de assumir um risco em um

empreendimento (GREEN; PERRY, 2008). Neste texto vamos abordar somente o valor
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presente liquido. Para mais informac6es sobre 0s outros métodos de avaliacdo viabilidade
econémica levando ou ndo em consideracdo o valor temporal do dinheiro, pode ser
encontrado na literatura (PETERS; TIMMERHAUS; WEST, 2002; TURTON et al.,
2018).

No método do valor presente liquido, um periodo arbitrario é selecionado como
base de célculo. Este método é a medida que muitas empresas usam, pois reflete
adequadamente o valor temporal do dinheiro e seu efeito na lucratividade (GREEN;
PERRY, 2008). O valor presente liquido € igual ao valor presente de todas as entradas de
caixa menos o valor presente de todos os itens de investimento, conforme Equacédo a.6
(PETERS; TIMMERHAUS; WEST, 2002).

VPL(Xy, Xy, o, XD) = BiL, 220 — CAPEX (X, X, ) X)) (a.6)
Onde r € a taxa minima de atratividade (TMA), FC fluxo de caixa e N o tempo de

projeto.

Note que tanto o fluxo de caixa quanto o custo de capital sdo func¢des das variaveis
do processo. Ou seja, a partir destas se calcula a dimenséo e custos dos equipamentos,
bem como os fluxos e custos das matérias-primas e insumos. A taxa minima de
atratividade costuma ser baseada em outro processo, normalmente, na taxa de juros de
um investimento concorrente e, quando possivel, de risco equivalente. Quando o
resultado do NPV calculado for positivo, 0 empreendimento ganhara mais do que a taxa
de juros utilizada; por outro lado, se 0 NPV for negativo, 0 empreendimento ganha menos
que essa taxa. Para os casos onde o valor presente liquido € igual a zero, o investimento
é economicamente indiferente. O NPV também pode ser utilizado para comparar
diferentes processos. Nesse caso, escolhe-se o investimento que retorne o maior capital,
independentemente do valor investido (PETERS; TIMMERHAUS; WEST, 2002;
TURTON et al., 2018).

O valor presente liquido pode ser utilizado para se determinar a taxa interna de
retorno (TIR). E uma taxa de desconto hipotética que, quando aplicada a um fluxo de
caixa, faz com que os valores presentes das despesas e das receitas se igualem, ou seja,
com NPV igual a zero. Serve para identificar qual a taxa minima de atratividade que o

processo deve ter para que seja economicamente viavel. Quando a TIR calculada é maior
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que a TMA, o investimento deve ser considerado economicamente atrativo (PETERS;
TIMMERHAUS; WEST, 2002).
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B. REDE DE TROCADORES DE CALOR: TECNOLOGIA PINCH

O projeto da rede de trocadores de calor pode ser avaliado sem a necessidade de
estar concluido. E possivel definir metas para a rede de modo a estimar o desempenho de
todo o projeto (SMITH, 2005). Essas metas permitem a determinagdo do consumo de

energia bem como, do custo da rede.

Utilizar metas ao invés de design da rede de trocadores de calor permite que
muitas opc¢des de design para o processo geral sejam rastreadas de maneira rapida e
conveniente (SMITH, 2005). Este é o fundamento principal da rede de trocadores virtuais
discutidas no capitulo 3, apresentada na Figura 29. Os primeiros topicos a seguir tratardo
de como determinar os objetivos energéticos do projeto. Posteriormente, como determinar

a area total, para a estimativa do custo da rede.

Correntes quentes

T, T, T, T
TS, — — T
| I
T} e e
Correntes . : Rede "virtual" de | .
frias T et trocadores de calor et [
] . | I . 2
. | I .
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Figura 29 — Representacdo de uma rede de trocadores de calor virtual (adaptado de
SEIDER et al., 2009).

B.1. O algoritmo de tabela

Consiste em um algoritmo para definir os objetivos energéticos através da divisao

do problema de integragdo energética em intervalos de temperatura. Posteriormente,
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realiza-se a determinacdo das utilidades necessarias para atender o balanco de energia
(LINNHOFF; FLOWER, 1978a).

O primeiro passo € assegurar que as correntes atendam a diferenca de temperatura
minima de aproximacéo (ATmin). Para isso, utiliza-se o artificio de subtrair o valor de
ATmin/2 das correntes quentes e adicionar ATmin/2 @S correntes frias. Este procedimento
faz com que as correntes se encontrem no ponto de pinch (SEIDER et al., 2009; SMITH,
2005). Em seguida, as temperaturas ajustadas sdo ordenadas, comegando com Ty, a
temperatura mais alta. Elas s&o utilizadas para criar uma cascata de intervalos de

temperatura dentro dos quais os balangos de energia sdo realizados (SEIDER et al., 2009).

O balango de entalpia AH; em cada intervalo pode ser realizado de acordo com a
Equacdo b.1. O método pressupde que as capacidades térmica das correntes (CPy para
quentes e CP. para frias) sdo constantes em todo o intervalo S; de temperatura (SMITH,
2005). Esta diferenca de entalpia, representa a energia a ser removida das correntes

quentes e a energia a ser absorvida pelas correntes frias em cada intervalo S;.
AH; = (S; — Sis1) (X CPy — L CPe); (b.2)

Se as correntes frias dominam as correntes quentes em um intervalo de
temperatura, entdo o intervalo tem um déficit liquido de calor e AH; é positivo. Se
correntes quentes dominam correntes frias, o intervalo tem um excesso liquido de calor e
AH; é negativo. 1sso é consistente com a convencao termodinamica padrao, por exemplo,

para uma reacdo exotérmica, AH; é negativo (SMITH, 2005).

Ap0s construcao de uma tabela com os intervalos de entalpia, deve-se transferir a
energia do intervalo anterior ao posterior (regido de maior temperatura para a de menor).
Apdbs o procedimento, o ponto de maior deficit deve ser escolhido. Esta energia €
adicionada ao intervalo de maior temperatura. Este procedimento € realizado para que o
sistema ndo viole a segunda lei da termodinamica (SMITH, 2005). O ponto de maior
déficit é exatamente o pinch. O balango energético deve ser refeito para se determinar o

valor da utilidade fria. O procedimento esta resumidamente apresentado na Figura 30.
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Utilidade quente Utilidade quente

245°C 0 MW 245°C 7.5 MW
Y Y
=-15 AH=-1.5
235°C 1.5 MW 235°C 9.0 MW
y Y
AH=6.0 AH=6.0
195°C —4.5 MW 195°C 3.0 MW
y Y
AH=-1.0 AH=-1.0
185°C -3.5 MW 185°C 4.0 MW
Y Y
AH=4.0 AH=40
145°C 7.5 MW 145°C 0 MW
Y Y
AH =—-14.0 AH =—-14.0
75°C 6.5 MW 75°C 14.0 MW
Y A
AH =20 AH=20
35°C 45MW 3s°C 12.0 MW
Y Y
AH=20 AH=20
250C 25 MW 25°C 10.0 MW
\ 4
Utilidade fria Utilidade fria

Figura 30 — Exemplo do algoritmo de tabela ou cascata energética (adaptado de SMITH,
2005).

B.2. Selecdo de utilidades

Ap0s realizar o procedimento de integracdo energética das correntes, as demandas
quentes e frias do processo devem ser atendidas por utilidade externas. A utilidade quente
mais comum é o vapor, geralmente disponivel em varios niveis (pressdes). Utilidades

frias podem ser sistemas de refrigeracédo, agua de resfriamento, etc. (SMITH, 2005).

As curvas compostas (Figura 1) podem ser utilizadas para determinar a demanda
minima de utilidades. Entretanto, para a escolha dos niveis das utilidades nédo € adequada.
A grande curva composta € uma ferramenta mais apropriada para entender a interface
entre 0 processo e 0 sistema de utilidades, obtida atraveés da plotagem da cascata
energética, conforme Figura 31 (SMITH, 2005).
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Dissipador de Calor

N

Areas de recuperagio
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Fonte de Calor

QCmin

Figura 31 — Grande curva composta (adaptado de SMITH, 2005).

O ponto de fluxo de calor igual a zero na grande curva composta da Figura 31 é o
ponto de pinch. As areas sombreadas representam regides onde a transferéncia de calor
ocorre entre as correntes de processo. Nestas regides, um excesso local de calor na

corrente de processo ¢ utilizada, com diferencgas de temperatura superiores a AT min, para

satisfazer os déficits locais (SMITH, 2005).

A Figura 32 mostra a mesma grande curva composta da Figura 31 com dois niveis
de vapor usados como utilidade quente e uma utilidade fria. Numericamente, para se obter
a carga de vapor em cada nivel, deve-se interpolar o fluxo de calor da cascata energética

utilizando as temperaturas deslocadas das utilidades, apresentada na Equacéo b.2.
— letilidade - Ti:—1
Qutitidade = w_me )% (Q— Qig1) + Qigq (b.2)
TL Tl+1

Onde T} riniaaqe @ temperatura deslocada da utilidade, T;* a temperatura da deslocada no
ponto de pinch, Q; a carga térmica no intervalo i. Note que esse procedimento comeca
acima do ponto de pinch, seguindo as premissas do método (nenhuma utilidade quente

abaixo do ponto de pinch).
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T A Vapor AP

_

Agua de resfriamento :

Figura 32 — A grande curva composta permite avaliar a utilizacdo de multiplas utilidades
(adaptado de SMITH, 2005).

B.3. Area da rede de trocadores de calor

A éarea de rede pode ser calculada a partir das curvas compostas. Para isto, 0s
fluxos das utilidades devem ser incluidos como fluxos de processo nas curvas compostas,
de modo a se obter as curvas compostas balanceadas. As curvas compostas resultantes
ndo devem ter demanda residual por utilidades, onde séo divididas em intervalos verticais
de entalpia, conforme Figura 33 (SMITH, 2005).

Para analise mais simples, pode-se supor que o coeficiente geral de transferéncia
de calor U seja constante durante todo o processo. Assumindo verdadeira a transferéncia
de calor em contracorrente, o requisito de area para o intervalo de entalpia AH; para essa

transferéncia de calor vertical é obtida pela Equacéo b.3.

Areqe = Z S (b3)

UAT pmk

Onde AT, € a diferenca de temperatura logaritmica média no intervalo k.
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Vapor

aull 4

Figura 33 — Curvas compostas balanceadas (adaptado de SMITH, 2005).

Entretanto, de uma maneira geral, o coeficiente global de transferéncia de calor
ndo é constante ao longo do processo. Conforme ja foi apresentado, pode-se utilizar
coeficientes de transferéncia de calor individuais, como apresentado novamente na
Equacdo 3.3 (apresentada novamente como b.4).

_ vintervalosk 1 correntes quentes i 4ik correntes frias j 4jk
=y — =4+ ) L= (b.4)

ATpmp |71 h; J hj

Arede

Essa equacdo permite que a area da rede seja calculada, com base em um modelo
vertical de troca de calor. No entanto, se houver grandes variaces nos coeficientes de
transferéncia de filme, a Equacédo b.4 ndo prevé a verdadeira area minima da rede. Se 0s
coeficientes de transferéncia de filme variarem significativamente, sera necessaria uma
correspondéncia ndo-vertical para atingir a area minima (SMITH, 2005). Nestes casos,
modelos mais complexos devem ser utilizados juntamente com programacao linear para
encontrar a area minima (LINNHOFF; AHMAD, 1990).

Entretanto, a Equacdo b.4 é uma 6tima alternativa para calcular o custo de capital

da area da rede, visto que:
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e Em sistemas onde os coeficientes do filme variam em menos de uma ordem de
grandeza, a &rea da rede calculada prevé que esteja dentro de um erro de £10% do
minimo real (SMITH, 2005).

e Os projetos de rede tendem a nao se aproximar do minimo real na prética, pois
um projeto de area minima é geralmente muito complexo para ser préatico
(SMITH, 2005).
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C. ANALISE DE SENSIBILIDADE GLOBAL
C.1. Analise de sensibilidade global: métodos baseados na variancia

O objetivo da ASG ¢ identificar os maiores contribuidores da dispersdo das
respostas do modelo. Consequentemente, a variancia da resposta é a quantidade a ser
estudada.

A andlise de decomposicdo da variancia (ANOVA, do inglés Analysis of variance)
foi introduzida por EFRON e STEIN (1981). Para avaliar a contribuicdo da variavel X;
na variancia da resposta do modelo Y, vamos estudar como a variancia de Y decresce se
o valor de X; for conhecido. A variancia reduzida de Y quando X; X; é fixo no valor de

x; € dado pelo Equagéo c.1.
VIY|X; = x;] (c.1)

Como essa quantidade depende do valor de x;, é necessario calcular o valor da
esperanca da variancia ExNL.[V[Y|Xl-]], de modo a determinar todos os valores possiveis

contabilizando X;. Quanto maior a contribuicdo de X;, menor a variancia esperada de

Y|X;. O teorema total da variancia é apresentado na Equacéo c.2.
VIY] = Ve [EwlYIXi] + Ey [VoilYIX]] (c-2)

Segundo o teorema, a variancia de Y pode ser decomposta em dois termos. A
parcela da variancia de Y dado o valor de X; é a quantidade I/xl.[E~i[Y|Xi]], também
conhecida como V;. E, [V[Y|X;]] representa o que resta de V[Y] quando X; é conhecido.

O indice de sensibilidade de Y dado X; é apresentado na Equacao c.3.

v UglEalvixi]
S =y =T m (c.3)

Como a variancia condicional é normalizada pela variancia total, o indice de
sensibilidade S; sé pode assumir valores no intervalo de [0,1]. S; é conhecido com indice

de primeira ordem ou primeiro efeito.

HOMMA e SALTELLI (1996) propuseram outro indice para avaliar a
contribuicdo de X; na variancia de Y, o indice de sensibilidade total S;. Este indice,

também conhecido como efeito total, contabiliza ndo s6 o primeiro efeito como todas as
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interacBGes de X; com as outras varidveis. O efeito total é apresentado na Equacdo c.4
(SALTELLI et al., 2010).

STi—T—l— — v (c.4)

Onde E, | [in [Y|X~i]] é a esperanca da variancia onde todas as varidveis de entrada do
modelo sdo conhecidas com excec¢do de X;. De acordo com a Equacdo c.4, 0 Sy; também
pode ser expresso usando V. [Exl. [Y|X~i]] que seria a reducdo esperada da variancia da

esperanca de Y se todos os termos contendo X; fossem conhecidos.

C.1.1. Decomposicédo de Sobol

Os indices S; e Sy; frequentemente séo referenciados como indices de primeira
ordem de Sobol e indices totais de Sobol. SOBOL (1993) apresentou o indice S; pela

decomposicdo de um modelo Y em uma soma de funcGes de dimensdes crescentes.

Considere que as variaveis de entrada X; sdo independentes e uniformes sobre o
intervalo [0,1]. Sendo Y uma funcéo quadrado integravel em [0,1]" , 0 modelo admite

uma decomposicédo unica, conforme a Equacdo c.5 a seguir.

Y() = Yo+ 30, Y () + Thiicjen Yij (x0 %)) + o+ Vi (i oe, x) (c.5)

SOBOL (1993) demonstrou que a Equacdo c.5 pode ser decomposta, e
representada em termos de analise de variancia de Y, conforme Equacéo c.6. Para mais
detalhes do teorema, recomenda-se a leitura de SOBOL (1993) e SOBOL'’ (2001).

VIY] = X Vi + XlcicjanVij + -+ Vi (c.6)
Onde:

V; = V[E[Y|X,]]

vy =v el sl] v -
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n

n n
Vi =VI[Y] - z v, — z Vij—— z Viiin_a
i=1 i<j

i<n 1Si1,"',in_15n

Os componentes da decomposicdo finita da variancia de Y sdo as variancias dos

componentes da decomposicgéo finita apresentada na Equacao c.6.

C.1.2. Aspectos computacionais

A determinagdo dos indices de sensibilidade envolve um nimero muito alto de
chamadas do modelo matematico Y, normalmente na ordem de 10* a 10°. Modelos
complexos, comuns a aplica¢fes de engenharia, necessitam de técnicas mais eficientes

para os calculos dos indices de sensibilidade.

O meétodo mais intuitivo para calcular os indices de Sobol consiste na aproximagéo
de Monte Carlo. Entretanto, para cada indice S; da Equacdo c.3, calcula-se inUmeras
esperangas condicionais E[Y|X;] , necessarias para o calculo da sua variancia.

Consequentemente, esta técnica oferece uma “convergéncia” extremamente lenta.

Forma mais otimizadas para a estimacdo dos indices de sensibilidade foram
propostas por diversos autores. De uma forma geral, as mais estabelecidas partem de uma
mesma forma de célculo. Vamos analisar duas matrizes independentes, A € B com
componentes aj; € bj;, respectivamente, onde i = 1,---,nej=1,---,N. A matriz Al
representa a operacao onde a coluna i da matriz A é substituida pela coluna i da matriz

B, como apresentado a seguir.
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A1 Qi1 by Ggi41 Qip
Ap=| a1 @1 by Givr  Gn
aN1 ClNl-_l le' a‘Ni+1 aNn

O vetor f(A); denota a saida da amostra A; referente a linha j da matriz A. Assim,

o indice de primeira ordem pode ser computado a partir das matrizes A e B; como
apresentado na Equacédo c.7. Este estimador foi proposto por SOBOL (1993).

VelEL[Y1X]] =~ S, £(A); f(BY; — f¢ (c7)

O estimador do indice total S;;, proposto por HOMMA; SALTELLI (1996) pode

ser realizado através da Equacdo .8 a seguir.

By [V [Y1X1] = VIVI = % B0 F(A); £(4b), + 7 ()
Onde f, ¢ a esperanca do valor de Y, conforme Equacéo c.9.

fo=EY] ~~ 2N, f(X) (c9)

SALTELLI et al. (2010) propds outra forma de estimacgéo do indice de primeira

ordem, apresentada pela Equacao c.10.

1

in[E~i[Y|Xi]] = M1 FB);(f(A); — f(A))) (c.10)

SOBOL’ (2007) propds um estimador para o indice total, conforme apresentado

na Equacado c.11.

Ee [ValY1X-| = S0, F(A),(FA); — F(A)) (c11)

Os estimadores propostos por JANSEN (1999) para o indice de primeira ordem e

total, podem ser vistos nas Equacdes c.12 e ¢.13, respectivamente.
Vel ELlY1X] = VIY] = oo S, (F(B); — f(AR))? (c12)
Be |V 1X1)] = 55 TN (F(A),; — £(4)) ) (c.13)

Testes realizados por SALTELLI et al. (2010) demonstram que os estimadores
propostos por JANSEN (1999) apresentam uma melhor eficiéncia computacional, sendo

os indicados para a determinag&o dos indices de primeira ordem e indice total.
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C.2. Método de triagem: Efeitos elementares

Como observamos na secdo anterior, métodos baseados na variancia
(especialmente em problemas de engenharia) sdo computacionalmente custosos. Assim,

métodos de fixacdo de fatores sdo indicados como etapa preliminar.

Nesta secdo vamos abordar um método simples e facil de implementar. O método
dos efeitos elementares, assim como a anélise de sensibilidade local, também é baseado
no conceito de variacao local em torno de um ponto. Entretanto, este método tenta superar
as limitacOes da abordagem baseada em derivadas, introduzindo faixas mais amplas de
variagBes para as entradas dos modelo e calculando a media de varias medidas locais para
remover a dependéncia de uma Unica amostra, como ocorre no ASL (SALTELLI et al.,
2007).

C.2.1. Teoria do método

O meétodo de efeitos elementares (EE) € uma maneira simples, mas eficaz, de
realizar a triagem de variaveis de entrada do modelo entre as muitas que podem estar
contidas. MORRIS (1991) prop0s a construcdo de duas medidas de sensibilidade com o
objetivo de determinar quais efeitos dos fatores de entrada poderiam ser considerados (a)
despreziveis (b) linear e aditivo, ou (c) ndo linear ou envolvido em interagdes com outros

fatores.

Considere um modelo com k entradas independentes (X;,i = 1,---, k) na qual
varia em k-dimens@es de um cubo unitario através de p niveis selecionados. Ou seja, 0
espago de entrada ¢ discretizado em uma malha Q de p-niveis. Para um dado valor de X,
o efeito elementar do fator de entrada i é dado pela Equacdo c.14 a seguir (SALTELLI et
al., 2007).

Y(X1,X2, Xi—1.Xi+ A Xp)— Y (X1, X2, X i )]

EE, = ! ;

(c.14)

Onde A éumvaloremQ={0,1/p—1,2/p—1,---,1}, X = (X1, X5, -+, X}) € qualquer
valor selecionado de Q que, transformado no ponto (X + e;A) ainda permanece no espago
Q para cada indice i = 1,--,k e e; € um vetor de zeros mas com uma unidade no

componente i.
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A distribuicdo dos efeitos elementares associados com o fator de entrada do
modelo i que é obtida através de uma amostragem randémica de diferentes X
provenientes da malha Q ¢é denotada por F;. O nimero de elementos dessa distribuicdo é
p*1[p—A(p—1)] . Normalmente, define-se p em um ndmero par e A=
p/2(p — 1) (SALTELLI et al., 2007).

MORRIS (1991) prop6s dois indicadores de sensibilidade u e o que séo,
respectivamente, as estimativas da média e do desvio padréo da distribuicdo F;. A media
avalia a influéncia geral do fator na variancia da saida do modelo. O desvio padréo estima
0 conjunto dos efeitos do fator de entrada, devido a ndo linearidade e/ou a interages com

outros fatores.

CAMPOLONGO; CARIBONI e SALTELLI (2007) sugerem a substituicdo de u
por u*, que é definido como a estimativa da media da distribuicdo dos valores absolutos

dos efeitos elementares, representado por G;.

O uso de u* € conveniente, pois resolve o problema de erros do tipo Il (quando ha
falhas em se identificar um fator como influente na variancia da saida do modelo), ao qual
a medida original é vulneravel (SALTELLI et al., 2007). Erros do tipo Il podem ocorrer
quando a distribuicdo F; contém elementos positivos e negativos, ou seja, quando o
modelo € ndo monotdnico ou tem efeitos de interacdo. MORRIS (1991) recomenda a
utilizacao dos dois indices, i e o, para evitar erros do tipo 1l. Baixo valor de u e um valor
consideravel de o, sdo caracteristicas de fatores de entrada com efeitos elementares de
diferentes sinais. A representacdo grafica de (u, o) em um plano permite uma melhor
interpretacdo dos resultados. Entretanto, quando se lida com diversas saidas do modelo,
este tipo de avaliacdo torna-se complicada (CAMPOLONGO; CARIBONI; SALTELLI,
2007). Por outro lado, u* € uma medida pratica e concisa a ser usada, especialmente
quando existem varias variaveis de saida. O trabalho de CAMPOLONGO, CARIBONI e
SALTELLI (2007) faz uma analise mais profunda do assunto.

A estimativa de u ndo tem custo computacional extra (é necessario o mesmo
numero de execucgdes de modelos). Desta forma, o calculo dos trés indices, u, o e u* sdo

recomendados para extrair a quantidade maxima de informacdes de sensibilidade.

C.2.2. Estratégia de amostragem
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Para a estimativa das medidas de sensibilidade (i.e., a estatistica da distribui¢do
de F; e G;), o design enfoca o problema de amostragem de r efeitos elementares para cada
F; (SALTELLI et al., 2007). A amostragem de MORRIS (1991) sugere o uso de r
diferentes trajetorias de k + 1 pontos no espaco amostral da variavel, havendo k efeitos
elementares. A quantidade total de observag6es para 0 modelo, i.e., 0 tamanho da amostra,

é der(k + 1). O design é gerado com o procedimento descrito a seguir.

Um valor base x* para o vetor X ¢ selecionado aleatoriamente na malha Q de p-
niveis. x* ndo faz parte da trajetdria, mas é usado para gerar todos 0s pontos de trajetdria
r, obtidos a partir de x* aumentando um ou mais de seus k componentes em A
(SALTELLI et al., 2007).

O primeiro ponto da trajetoria, x(, é obtido aumentando um ou mais de seus k
componentes de x* em A, de forma a x(*) ainda pertencer a Q. O segundo ponto da
trajetoria, x(®, é gerado de x* com a exigéncia de que difere de x™ no igésimo
componente, que foi aumentado ou diminuido em A, ou seja, x@ = x( + ;A ou x® =
xM —¢;A. O indice i é randdmica selecionado no espaco {1,2, -+, k}. O terceiro ponto
da trajetdria, x©®, é gerado de x* com a exigéncia de que difere de x(® apenas no
componente j, para qualquer j # i. Ouseja, x® = x@) + ¢;A ou x®) = x() — ¢;A, Este
procedimento continua até x **1), o que encerra a trajetoria. O planejamento produz uma
trajetoria de (k + 1) pontos de amostragem x™, x@) ... x(x+1) com a propriedade de
que dois pontos consecutivos diferem apenas em um componente e que qualquer valor do
vetor base x*foi selecionado pelo menos uma vez para ser acrescido de A. A Figura 34 ¢é
um exemplo de trajetoria para k = 3 (SALTELLI et al., 2007).
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Figura 34 — Um exemplo de uma trajetoria em um espaco de entrada quando k=3
(adaptado de SALTELLLI et al., 2007).

CAMPOLONGO, CARIBONI e SALTELLI (2007) propuseram um
aprimoramento da estratégia de amostragem, melhorando a busca no dominio de entrada
das variaveis sem aumentar o numero de avaliacbes dos modelos necessérias. A ideia é

selecionar r trajetorias de forma a maximizar sua propagacdo no espaco de entrada.

O design se inicia através da criacdo de um namero alto de diferentes trajetdrias,
de M ~ 500 - 1000. A seguir, seleciona-se um subgrupo r (10-20 trajetorias) com a maior
projecdo. O conceito de projecdo, definido pela Equacéo c.15, é distancia d,,,; entre entro
0 par de trajetérias m e [ (CAMPOLONGO; CARIBONI; SALTELLI, 2007; SALTELLI
et al., 2007)

i , 2
0 - Bl 3t (B, [fOem — <P @] m .19
0

,Se outro caso
Onde k é o numero de fatores de entrada e x§° (m) indica a z-ésima coordenada do i-

ésimo ponto da m-ésima trajetoria.

Em outras palavras, d,,,; € a soma das distancias geomeétricas entre todos os pares
de pontos das duas trajetorias analisadas. As melhores r trajetorias de M sdo selecionados
maximizando a distancia d,,; (CAMPOLONGO; CARIBONI; SALTELLI, 2007;
SALTELLI et al., 2007).
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C.2.3. Calculo dos indicadores de sensibilidade

A planejamento descrito na se¢éo anterior demonstra a criagdo de r trajetdrias no
espaco Q. Cada trajetoria corresponde a (k + 1) avaliagdes do modelo para o célculo dos
efeitos elementares de cada fator de entrada i. Se x® e x("*3 com [ no intervalo
{1, -+, k}, sdo duas amostras de pontos da j-ésima trajetdria onde apenas o componente i
seja diferente, o efeito elementar associado com o fator i € expresso pela Equacéo ¢.16 se
0 componente i for acrescido de A ou pela Equacédo .17 se 0 componente i for decrescido
de A (SALTELLI et al., 2007).

Jron — EHD) -y

EE! (x®) = . (c.16)
P _ y®)—yx 1y

EE! (x") = A (c.17)

Ap0s a determinacdo dos r efeitos elementares por entrada do modelo, os indices
estatisticos u;, o/ e u relativos as distribuices F; e G; (Equacdes c.18, c.19 e c.20,
respectivamente) podem ser computados para cada fator usando os mesmos estimadores
que seriam utilizados com amostras aleatorias independentes, pois os efeitos elementares

r pertencem a trajetdrias diferentes e, portanto, sdo independentes.

) .

Wi =%, EE/ (c.18)
* 1 j

Ui ==X |EE]| (c.19)
2 _ 1 J 2

of = Xj-(EE] - u) (c.20)

Para mais detalhes sobre método, recomenda-se a leitura de MORRIS (1991).
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D. USO DA RENOVACALC COMO EXEMPLO DA APLICACAO DE UM

ESTUDO DE ACV

Este apéndice tem como objetivo ilustrar uma aplicacdo da metodologia de ACV
em um caso concreto utilizando a calculadora RenovaCalc do programa RenovaBio. A
primeira etapa do estudo de ACV ¢é definir o objetivo e escopo do estudo. O objetivo do
RenovaBio através da RenovaCalc é contabilizar a emissfes de intensidade de carbono
do biocombustivel através da técnica de avaliacdo de ciclo de vida, regulamentadas pelas
normas NBR ISO 14040:2014, NBR 1SO 14044:2014 e ISO/TS 14067:2015
(MATSUURA et al., 2018).

O objetivo do trabalho define qual método de ACV seré escolhido, antes de iniciar
o procedimento. No que diz respeito a metodologia, ha dois tipos principais de analises
de ciclo de vida, atribucional e consequencial (WEIDEMA, 2003). Em linhas gerais, a
distingdo mais importante entre as avaliacdes é que o ACV atribucional, retrospectivo,
tem como objetivo final aperfeicoar o sistema estudado, sendo normalmente aplicado para
identificacdo de hot spots (pontos de maiores impactos ambientais) (WEIDEMA, 2003).
O ACV consequencial, prospectivo, avalia as consequéncias ambientais de possiveis
(futuras) mudancas entre sistemas de produtos alternativos (WEIDEMA, 2003). O
RenovaBio realiza um ACV atribucional, pois tem como escopo atribuir a um produto,
fabricado em um dado momento, uma parcela das emissdes totais de poluentes e do

consumo de recursos na economia (MATSUURA et al., 2018).

Para o ACV, deve-se determinar qual a abrangéncia da analise, ou seja, as
fronteiras que delimitam o sistema estudado. Para o RenovaBio, foi assumida a
abordagem “do pogo a roda”. Este procedimento ¢ adequando pois sdo contabilizados
todos os fluxos (massa e energia) consumidos pelos processos produtivos e emitidos para
0 meio ambiente, desde a extracdo das matérias-primas, aquisicdo ou producdo e
tratamento da biomassa, sua conversdo em biocombustivel, até sua combustdo em
motores, incluindo todas as fases de transporte (MATSUURA et al., 2018).

A unidade funcional define o que estd sendo estudado e cria uma unidade de
referéncia para o produto. Além disso, permite que produtos ou servicos alternativos
possam ser comparados e analisados (GUINEE, 2002). O RenovaBio utiliza MJ de
combustivel como unidade funcional (MATSUURA et al., 2018).
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As biorrefinarias sdo sistemas multifuncionais, conforme sera discutido
posteriormente. Desta forma, deve-se escolher um método para atribuir aos coprodutos a
parcela correspondente dos impactos ambientais totais. O RenovaBio utiliza a alocagdo
energética para tratamento dos coprodutos. Neste procedimento, determina-se o total de
energia gerada pelo sistema. Em um processo de producéo de etanol 1G e energia elétrica,
por exemplo, deve-se calcular a energia produzida pelo etanol (com base no poder
calorifico inferior) além da energia elétrica excedente produzida. Assim, atribui-se a cada
coproduto uma parcela dos impactos ambientais totais com base na fragdo a ele
correspondente da energia total produzida pelo processo.

Outra etapa importante do procedimento é determinar quais sao 0s residuos do
processo. Residuos, por definicdo, sdo isentos de carga ambiental. Na ACV, sdo
consideradas apenas as emissdes ocorridas apos a geracédo do residuo, a partir das etapas
de recolhimento e transporte (MATSUURA et al., 2018). No RenovaBio sdo
considerados residuos (MATSUURA et al., 2018):

. Residuos de culturas agricolas e florestais - Palha de cana-de-agucar, de milho, de

sorgo e de trigo etc.; Cascas, tocos, ramos, folhas, agulhas etc.;

. Residuos de processamento - Vinhaca e outros efluentes agroindustriais; Bagaco

de cana-de-agUcar e sorgo; Torta de filtro, cinzas e fuligem etc.;

. Outros - Dejetos animais; Lodo de estacdo de tratamento de efluentes; Biogas de

Aterro Sanitario.

O indicador de impacto deve ser escolhido para atender o escopo do trabalho. A
determinacdo da intensidade de carbono equivalente dos biocombustiveis no RenovaBio
é realizada conforme o IPCC (IPCC, 2014), em GPW100 (do inglés, global warming
potential), traduzido em gases de efeito estufa (GEE) para o horizonte de 100 anos. O
IPCC determina, conforme o AR5, os fatores de caracterizacao de cada um dos compostos
considerados: CO2 = 1; CHa féssil =30; CH4 biogénico = 28 e N2O = 265; estes foram
utilizados no RenovaBio (IPCC, 2014; MATSUURA et al., 2018). O horizonte de tempo
escolhido (normalmente 20, 100 ou 500 anos) afeta diretamente o valor numérico da
emissdo de carbono equivalente, pois esta depende do tempo de vida do composto. Por
exemplo, para uma mudanca no horizonte de tempo de 20 para 100 anos, o GWP do

metano diminui em um fator de aproximadamente 2,5 (IPCC, 2014).
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Apos a etapa de objetivo e escopo, deve-se realizar o ICV. De acordo com o
escopo, “do poco a roda”, para o calculo da intensidade de carbono dos biocombustiveis
0 processo é divido em: fase agricola, fase industrial de producéo e fase de distribuicéo
(MATSUURA et al., 2018). Os fluxos de massa e energia séo traduzidos na unidade
funcional através dos bancos de dados que contém os pardmetros associados a emissao

ambiental. O RenovaBio adota como fonte, 0s seguintes itens:

. Para processos a montante do processo agroindustrial, dados provenientes do
banco de dados Ecolnvent (MATSUURA et al., 2018; WERNET et al., 2016);

. Para processos de distribuicdo de biocombustiveis, dados de estatisticas oficiais e
dados setoriais (MATSUURA et al., 2018);

. Para utilizagdo do biocombustivel, dados provenientes da ferramenta de
estimativa de GEE para fontes intersetoriais (FUNDACAO GETULIO VARGAS, 2017;
MATSUURA et al., 2018).

No RenovaBio, os fluxos de massa e energia do processo de producdo séo
fornecidos pelas unidades agroindustriais produtoras, inseridos na RenovaCalc. Para a
fase agricola, existem dois “perfis”, especifico e padrao. No “perfil de produgao
especifico” sdo fornecidos os dados primarios do processo agricola das areas de producgéo
da usina e fornecedores. Quando ndo se dispde destas informacdes, pode-se utilizar o
“perfil de produgdo padrao”, que corresponde ao nivel tecnolégico médio nacional, ao
qual foram aplicados fatores de penalizacdo. Esta penalizacdo visa a incentivar o
fornecimento de informaces sobre o perfil de producdo especifico (MATSUURA et al.,
2018). De acordo com MATSUURA et al. (2018), a fase agricola contribui
significativamente com as emissdes de GEE dos biocombustiveis, relacionadas

principalmente a producéo e uso e insumos.

A fase industrial de producdo ndo possui perfil, ou seja, os dados primarios de
producdo dos biocombustiveis sdo sempre solicitados (MATSUURA et al., 2018). De
acordo com MATSUURA et al. (2018), a contribuicdo da fase industrial €
majoritariamente relacionada ao rendimento de produto(s) e coproduto(s) e ao consumo
de combustiveis e energia elétrica. Entretanto, para o etanol de milho, etanol 2G e o
biodiesel, alguns insumos industriais podem contribuir significativamente para sua
intensidade de carbono (MATSUURA et al., 2018).
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Para a fase de distribuicdo do biocombustivel a informacéo solicitada pelo RenovaCalc
sera sempre a mesma para todas as rotas, referente ao sistema logistico de distribuicéo
(MATSUURA et al.,, 2018). Para cada biocombustivel, uma distdncia média de
distribuicdo da usina até o consumidor final foi determinada, sendo esta distancia igual
para todos os sistemas logisticos (MATSUURA et al., 2018). Caso o produtor ndo tenha
informacdes sobre a etapa de distribuicdo, a RenovaCalc adotara o sistema rodoviario
como padrdo, exceto para a rota do etanol de milho importado (MATSUURA et al.,
2018). Os sistemas logisticos disponiveis na calculadora sao:

. Rodoviério;
. Dutoviério;
. Ferroviario;
. Maritimo (apenas para o etanol de milho importado).

ApoOs a realizacdo do ICV, a proxima etapa € a realizacdo do AICV, ou seja,
calcular a intensidade de carbono do biocombustivel, gerando o indice em gCO2eq./MJ
através da RenovaCalc. Os fluxos de entrada devem ser associados aos dados de emissoes
de GEE de acordo com o escopo utilizado (fase agricola, industrial e distribui¢do). Como
exemplo, sera determinada aqui a emissao de um insumo correspondente a fase agricola,

o calcério.

De acordo com o Ecoinvent V.3.1 (WERNET et al., 2016), a producdo de 1 kg de
calcario emite 0,034 kg CO2, 1,45E-06 kg de N2O, 1,79E-06 kg de CH4 biogénico e
8,00E-05 kg de CHa. Utilizando os fatores de conversdo fornecidos pelo AR5 do IPCC
segundo o GWP100 (IPCC, 2014), se obtém 36,8 gCOzeq./kg de calcario. Em seguida,
deve-se associar o insumo ao fluxo de referéncia, por exemplo, tonelada de cana-de-
acucar produzida. Ou seja, 0 quanto de calcario € necessario para produzir uma tonelada
de cana-de-agticar. Por exemplo, no “perfil padrao” da fase agricola, considera-se que
anualmente sdo utilizados 8,11 kg de calcario/tonelada de cana-de-aclcar, 0 que

corresponde a 298,45 gCO-eq./tonelada de cana-de-agUcar.

Assim, deve-se realizar o procedimento para todas as entradas de modo a se obter
o valor total da emissdo. Em seguida, deve-se adequar a saida a unidade funcional, MJ de
biocombustivel. A intensidade de carbono de cada biocombustivel, em gCO2eq./MJ,

assim calculada, é subtraida daquela do seu combustivel fossil equivalente. Este valor
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gera a Nota de Eficiéncia Energético-Ambiental que, combinada ao volume de
biocombustivel produzido, é convertida em CBIO (MATSUURA et al., 2018).
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