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RESUMO

Tendo em vista as necessidades da producao de etanol no Brasil durante a entressafra
da cana-de-agucar, pesquisas apontam a utilizacdo do milho nesse periodo pelas industrias
sucroalcooleiras, principalmente da regido centro-oeste brasileira, como solucdo. Nesse
contexto, pretende-se realizar o estudo e analise da producéo de etanol a partir da cana-de-
acucar e do milho. O trabalho foi realizado com base em levantamento bibliografico sobre
as operagdes unitarias presentes na producdo industrial do etanol a partir da cana-de-agtcar
e nas operacOes unitarias extras, presentes na producdo industrial do etanol a partir do
milho, como a liquefacdo e a sacarificacdo, possiveis de serem agregadas as industrias
sucroalcooleiras brasileiras em funcionamento de modo a torna-las flex. Para isso, fez-se a
coleta de dados de um caso base de uma industria sucroalcooleira brasileira contendo
indicadores de safra de consumo e producgédo. As simulac¢des de producdo de etanol a partir
do milho foram desenvolvidos no software de simulacdo de processos Aspen Plus v8.8. O
processo simulado contempla em sua alimentacdo a composicdo do milho brasileiro, as
operacOes unitarias presentes nas industrias sucroalcooleiras que podem ser aproveitadas
para a producdo de etanol a partir de milho, como a fermentacéo e as colunas de destilagéo,
e as operacOes unitarias de liquefacdo e sacarificacdo que podem ser agregadas a industria
sucroalcooleira para producdo de etanol a partir de milho. Os resultados mostraram que a
utilizacdo do milho para a producdo de etanol no Brasil é rentavel, principalmente no
periodo de entressafra da cana-de-acucar. Com os dados obtidos foi possivel realizar a
avaliacdo dos custos de implantacdo das operacbes de moagem, liquefacdo e sacarificacdo
utilizadas no processamento do milho de US$ 1.360.200 com a instalagdo e a analise
econdmica da producdo de etanol em usinas sucroalcooleiras e usinas flex foi avaliada. O
lucro médio da producdo de etanol para as usinas sucroalcooleiras foi de R$
168.838,72/dia e o lucro médio das usinas flex que utilizam o milho para producdo de
etanol foi de R$92.158,97/dia. Na entressafra da cana-de-agUcar da regido centro-sul seria
produzido por usina 34.888,67 m3/ano de etanol a mais e seria gerada uma receita de R$
11.059.076,31/ano. Além disso, seguidos dois meses de operacdo na entressafra apos a
aplicacdo de capital o investidor terd recuperado, sob a forma de retornos, tudo o que
investiu com a implantacdo da tecnologia necesséria para produgdo de etanol a partir do

milho em sua usina de producéo de etanol a partir da cana-de-acucar.



ABSTRACT

In view of the needs of ethanol production in Brazil during the sugarcane off-season,
research indicates the use of corn in this period by the sugar and alcohol industries, mainly
in the brazilian central-west region, as a solution. In this context, we intend to carry out the
study and analysis of ethanol production from sugarcane and corn. The work was carried
out based on a bibliographical survey on the unit operations present in the industrial
production of ethanol from sugarcane and in the extra unit operations, present in the
industrial production of ethanol from corn, as liquefaction and saccharification, possible to
aggregate the brazilian sugar and alcohol industries in operation in order to make them
flex. For this, data were collected from a case of a brazilian sugar and alcohol industry
containing indicators of crop consumption and production. Ethanol production simulations
from corn were developed in the Aspen Plus v8.8 process simulation software. The
simulated process includes in its feed the composition of brazilian corn, the unit operations
present in the sugar and alcohol industries and the unit operations of liquefaction and
saccharification that can be aggregated to the sugar and alcohol industry to ethanol
production from corn. The results showed that the use of corn for ethanol production in
Brazil is profitable, especially in the off-season of sugarcane. With the data obtained it was
possible to evaluate the costs of implementing the grinding, liquefaction and
saccharification operations used in the processing of corn of US$ 1,360,200 with the
installation and economic analysis of ethanol production in sugarcane plants and flex
plants was evaluated. The average profit of ethanol production for sugarcane plants was R$
168,838.72/day and the average profit of flex plants that use corn for ethanol production
was R$92,158.97/day. In the off-season of sugarcane in the south-central region, 34,888.67
m3/year of more ethanol would be produced and a revenue of R$ 11,059,076.31/year
would be generated. In addition, followed two months of operation in the off-season after
the application of capital the investor will have recovered, in the form of returns,
everything that invested with the implementation of the technology necessary for ethanol

production from corn in his plant of ethanol production from sugarcane.
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1- INTRODUCAO E OBJETIVOS

1.1 — Introducéo

O inicio da utilizagdo do etanol combustivel no Brasil foi ao final dos anos 1920 e
inicio de 1930. Em 1927 a Usina Serra Grande (USGA), em Alagoas, langcou um
combustivel composto por 80% de alcool e o restante de éter. No mesmo ano, surgiu em
Recife um combustivel denominado azulina, composto por 85% de etanol. Com a queda
acentuada nos precos do petroleo na década seguinte, a producdo desses combustiveis foi
abandonada por ndo competir com a gasolina (LOPES C.H. et al, 2011).

Para incentivar a producdo de alcool pelas usinas de aclcar, em 1931, o governo
brasileiro tornou obrigatoria a mistura de 5% de alcool na gasolina. O consumo de alcool
combustivel teve um grande crescimento somente durante a Segunda Guerra Mundial
(1939-1945), quando o alcool chegou a substituir em mais de 40% a gasolina consumida
no Nordeste. Entretanto, tdo logo cessou o conflito na Europa e na Asia, 0 comércio
internacional se normalizou, e, consequentemente, os precos do petrdleo voltaram a baixar,
desincentivando o uso do etanol (LOPES C.H. et al, 2011).

O grande avanco na utilizagdo do &lcool foi a partir da crise do petr6leo no inicio da
década de 1970. Naquela ocasido, o Brasil produzia cerca de 20% do petréleo necessario, e
0 preco elevado da matéria-prima gerou uma grave crise cambial no pais. O governo
brasileiro passou entdo a atuar em duas areas: a primeira foi incentivar as pesquisas de
novas bacias petroliferas, em especial no oceano; e a segunda foi aproveitar a capacidade
ociosa nas usinas de agucar para produzirem alcool combustivel (LOPES C.H. et al, 2011).

Em 14 de novembro de 1975 foi criado pelo governo federal o Programa Nacional do
Alcool (Proélcool), pelo Decreto n® 76.593, com o objetivo de estimular a producio do
alcool, visando atender a demanda de combustivel liquido pelo pais. Por causa desse
programa, implantou-se mais de uma centena de destilarias que processavam cana-de-
acucar para a producdo unicamente de alcool, denominadas destilarias autbnomas (LOPES
C.H. etal, 2011).

Com a criagcdo do Proalcool, a producéo brasileira desse combustivel cresceu de 1
bilhdo de litros, em 1975, para uma média de 20 bilhdes de litros, em 2009. Do total de
alcool produzido no Brasil, cerca de 80% é destinado ao uso como combustivel, 10% é
exportado e 10% é utilizado internamente para aplicaces em outras &reas, como a
industria quimica, de bebidas, perfumaria etc (LOPES C.H. et al, 2011).



Existem 349 plantas produtoras de etanol ratificadas pela ANP em 2017 para
operacdo no Pais, correspondendo a uma capacidade total autorizada de 186.176 m3/dia de
producdo de etanol hidratado e 99.848 m3/dia de producdo de etanol anidro.
Adicionalmente, 35 plantas de etanol j& receberam a autorizacdo para operacdo definitiva,
totalizando uma capacidade de 30.707 m3/dia de producdo de etanol hidratado e 17.188
m3/dia de producédo de etanol anidro. A capacidade total das 384 plantas produtoras de
etanol autorizadas ¢é de 216.883 m?/dia de producdo de etanol hidratado e 117.036 m3/dia

de producéo de etanol anidro.

A cana-de-aclcar € a matéria prima utilizada em 97,1% das plantas de etanol
autorizadas (ALMEIDA, L.T.S et al, 2017). A cana-de-agUcar é a matéria-prima mais
utilizada na producdo de etanol no Brasil, sendo as industrias sucroalcooleiras divididas em
usinas, usinas com destilarias anexas e destilarias autbnomas; as primeiras produzem
somente aclcar, as segundas fabricam tanto aclcar quanto etanol e as destilarias
autébnomas apenas etanol (CGEE, 2009). A partir dessa matéria-prima também tem como

outros produtos a producdo de agucar e de energia elétrica.

A safra de cana-de-agUcar na regido centro-sul vai do més de maio a novembro,
apresentando baixa produtividade entre o final de novembro e inicio de maio, periodo de
entressafra em que os precos do alcool sobem. Pesquisas apresentam diferentes matérias-
primas para producdo de etanol, como milho, sorgo, beterraba, trigo e arroz dependendo

das condices climaticas e tecnoldgicas disponiveis (FUESS, 2016).

O milho vem surgindo como uma forte opgdo para producdo de etanol. Como
vantagem, o milho pode ser armazenado por mais tempo para uma futura conversao em
etanol, diferentemente da cana-de-aglcar que precisa ser processada imediatamente. Além

disso, se apresenta como alternativa durante a entressafra da producédo canavieira.

Com isso, novas formas de produzir etanol estdo sendo desenvolvidas gerando o
surgimento das usinas flex. Estas utilizam a cana-de-agUcar ou o grdo de milho como
matérias-primas. Desse modo, serd analisada a producdo de etanol a partir da cana-de-

acucar e do milho, verificando-se as operagdes unitarias contidas em ambos 0S processos.



1.2 Objetivos

O objetivo deste trabalho é avaliar a produgédo de etanol a partir da cana-de-agUcar e
do milho. Dado que a producdo de etanol a partir da cana-de-agUcar esta consolidada no
Brasil, as simulacbes terdo foco na producdo de etanol a partir do milho. Assim as

seguintes etapas foram realizadas:

- Simulacdo dos processos contendo as operacdes especificas da producdo de etanol a

partir de milho.

- Avaliacdo dos custos de implantacdo da tecnologia necessaria para se produzir

etanol de milho em uma usina sucroalcooleira.

- Andlise econdmica comparativa entre a opera¢do em uma planta de producdo de

etanol a partir de cana-de-acucar e a usina flex.



2- REVISAO BIBLIOGRAFICA

2.1. Usinas flex

Os modelos de usina flex possibilitam a producgéo de etanol por processamento da
cana-de-acucar e do milho. O Centro-Oeste encontrou no etanol um caminho para
verticalizar parte de sua crescente producdo de milho, que em sua maioria vai para
exportacdo (ZAIA C. et al., 2018). Atualmente trés usinas encontram-se em operacdo no
Estado do Mato Grosso, sendo as primeiras a operarem com milho no Brasil. A primeira
usina Usimat na cidade de Campos de Jalio passou a produzir etanol de milho em 2012,
em seguida vieram a Usina Libra, na cidade de Sdo José do Rio Claro e a Usina Porto

Seguro na cidade de Jaciara.

De acordo com o levantamento feito pela Companhia Nacional de Abastecimento
(CONAB, 2019) ¢ crescente no pais a expectativa de producdo de etanol proveniente de
milho e esta previsto o aparecimento de novas unidades de producdo flex como também
das unidades de producdo do tipo full (destinadas somente ao processamento do gréo) nas
principais regides produtoras de grdos, com projecdes de novas industrias nos diversos
formatos, a primeira usina de grande porte full fica em Lucas do Rio Verde, FS Bioenergia,

no estado do Mato Grosso e foi inaugurada em 2017.

2.2- Processo sucroenergético no Brasil

No Brasil, a producdo de etanol é feita majoritariamente a partir da cana-de-agucar.
Esta é uma planta semiperene, pois possui um ciclo de vida curto geralmente de 4 a 6 anos,
sendo cortada varias vezes antes de ser replantada. A sacarose se encontra nos colmos, que
compde a parte aérea da planta enquanto a palha da cana estd em suas pontas e folhas
Figura 2.1 (BNDES e CGEE, 2008). A cana de agucar é composta por 65% a 75% de &gua,
8% a 14% de fibras, 10 a 17% de sacarose e 0,5% a 1% de acUcares redutores.



Figura 2.1: Composicédo da cana-de-acUcar.
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Fonte: BNDES e CGEE, 2008.

As etapas para producdo de etanol a partir da cana-de-agucar sdo: a extracdo, 0
tratamento quimico do caldo, a filtracdo, a fermentagcdo e a destilacdo (LAMONICA,
2007). Outro produto obtido nas industrias sucroalcooleiras é o agUcar, para isso o caldo
filtrado segue para a evaporagdo, 0 cozimento, a centrifugacao e a secagem (LAMONICA,

2007). Estas etapas sdo mostradas no fluxograma da Figura 2.2.



Figura 2.2: Etapas de producéo de etanol e agUcar a partir da cana-de-agucar
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2.2.1- Corte, carregamento, transporte e deterioracdo da cana

Quando a cana apresenta um teor de sacarose e pureza dentro dos estipulados, ela ja
esta em condigdes de ser industrializada. Desse modo, ela deve ser colhida e transportada
até a unidade industrial onde seré processada. Sua colheita pode ser realizada das seguintes

maneiras:

e Colheita manual de cana crua: processo praticamente abandonado ha varias
décadas, em que o cortador de cana retirava manualmente a palha e a ponta
da cana. O grande problema desse sistema era a baixissima eficiéncia.

e Colheita manual de cana queimada: esse foi 0 procedimento que se tornou
predominante desde a década de 1970, tendo sido hegemdnico até 2005. Esse
sistema exige um menor contingente de méo de obra, mas a queima da cana
traz problemas ambientais. Por isso, a legislacéo, especialmente do Estado de
Sdo Paulo, esté abolindo essa prética.

e Colheita com maquina, de cana inteira ou picada: procedimento que ja esta
predominando no Estado de Sao Paulo, devendo substituir o corte manual em
poucos anos. Esse sistema apresenta grandes vantagens ambientais por
prescindir das queimadas e por ter baixa necessidade de mé&o de obra. Suas
desvantagens sdo os altos custos das colhedeiras, a impossibilidade desse
equipamento operar em solo com inclinacdo superior a 12% (que corresponde
a 30% das areas com cana do Estado de Sdo Paulo). Além disso,
ocasiona problemas sociais como o0 desemprego, ja que cada maquina
pode substituir até cem cortadores (LOPES C. H. et al, 2011).

Apo6s o corte, a cana sofre uma série de transformacdes de ordem fisioldgica,
microbioldgica e tecnolégica, causando problemas no processo de producdo de agucar,
alcool e aguardente. O processo de respiragdo celular, com o consequente consumo de

acucar e a perda de agua, resulta no aumento da fibra no colmo.

A deterioracdo biolégica da cana é causada principalmente pela acdo de
microrganismos que penetram pelas partes segmentadas ou por rachaduras provocadas pela
queima e pelo corte dos colmos, e produzem uma goma denominada dextrana. A dextrana

causa diversos problemas na industria e no produto final (LOPES C. H. et al, 2011).



O tempo transcorrido entre a queima e a moagem deve ser 0 menor possivel, pois a
cana queimada deteriora mais rapido que a cana crua em razdo das rachaduras no colmo,
ocasionadas pelo calor, em contato com o solo que causam contaminacdo e deterioracao

microbioldgica.

A cana picada em toletes esta tendo uma aceitagé@o crescente em virtude do aumento
da mecanizagdo, apesar de ser mais suscetivel a deteriora¢cdo microbioldgica por apresentar
grande numero de pontos segmentados nos quais 0s microrganismos podem penetrar. Esse
tipo de cana tem de ser processada até no maximo 12 horas apés o corte (LOPES C. H. et
al, 2011).

Os problemas que ocorrem com a cana ap6s o corte podem ser resumidos da seguinte

maneira:
« Grande aumento da quantidade de gomas no caldo;
» Aumento do teor de acidez;
« Aumento da cor do produto final (actcar);
» Aumento do teor de acUcares invertidos (redutores);
» Aumento do Brix e da fibra da cana;

* Queda da pureza da cana.

2.2.2- Recepcao, preparo e moagem

A recepcdo da cana-de-agUcar se inicia na pesagem, a qual o caminhdo contendo esta
materia-prima é pesado. Em seguida é feita a amostragem, realizada no laboratorio de
entrada (chamado PCTS), os resultados s&o utilizados para remuneracdo de fornecedores
de cana-de-agUcar, sdo analisados a pol, o Brix e a fibra. A lavagem visa retirar materiais
estranhos, que podem causar desgastes no equipamento (erosao, corrosao, etc) (TONON
FILHO, R.J., 2013).



O preparo tem por objetivo tornar a cana-de-agucar mais adequada possivel para
maior aproveitamento em extracdo de sacarose e capacidade moida. O preparo visa
desintegrar a cana-de-agtcar, “abrindo” suas células (rompimento dos nds entre os
colmos), tornando a embebicdo e moagem mais efetivas. O preparo se da em trés
equipamentos: os picadores, os desfibradores e os espalhadores (menos usados) (TONON
FILHO, R.J., 2013).

A extra¢do do caldo ¢ a primeira operagdo unitaria de “transformac¢do” fisica, uma
vez que a cana sera convertida em bagaco e caldo agcucarado. Basicamente, existem dois
processos de extracdo do caldo: moagem e difusdo. A extracdo por difusdo é uma extracao
tipo sélido-liquido (lixiviacdo - lavagem e trocas por gradiente osmatico nas células néo
abertas). Difusores ndo sdo maioria nas usinas brasileiras, por limitagdes de capacidade,
alto consumo de agua e necessidade de um terno de secagem ao final do processo, apesar
de apresentarem altas eficiéncias de extracdo (acima de aproximadamente 97%) (TONON
FILHO, R.J., 2013).

Em ampla adocdo, o mais comum sdo os extratores tipo moendas. S&o maquinas que
trabalham deslocando volumes: o volume de material entrante no sistema € maior que o de
saida, de modo que a diferenca € o caldo extraido. Secundariamente, a moenda gera
bagaco, combustivel das caldeiras. O acionamento dos rolos das moendas podem ser
elétrico (motores) ou pelo conjunto turbo-redutores (turbinas a vapor) (TONON FILHO,
R.J., 2013).

As moendas sdo equipamentos montados em tandens, de modo que cada tandem tem
de 4 a7ternos (5a 6 mais comumente). Um terno é uma unidade de extracdo, contendo
4 rolos (cilindros com camisas metalicas frisadas): pressdo (colchdo de cana sofre um pré-
esmagamento), entrada, saida e superior. Os cilindros inferiores tem seus eixos fixos e
giram em mesmo sentido, contrario do cilindro superior, que tem seu eixo mdvel

controlado por um regulador hidraulico (que gera pressao para 0 esmagamento).

Para uma maior extracdo, adota-se a embebicdo: adicdo de agua de temperatura
controlada & matéria presente no(s) tandem(ns), de modo que haja substituicdo do caldo
residual no colch&o de cana pela 4gua adicionada. Com isto, a extragdo via moagem pode
trazer niveis de eficiéncia de 95% a 96,5%, dependendo de regulagens (TONON FILHO,
R.J., 2013).



2.2.3- Tratamento do caldo

O caldo proveniente das moendas vem acompanhado de particulas grosseiras em
suspensdo, como bagacilho, argila e areia, que devem ser retiradas. Para essa limpeza o
equipamento utilizado é a peneira, porém ha diferentes tipos deste em uso. Apos essa etapa
€ necessario retirar também as particulas soltveis, insolGveis ou mesmo coloidais do caldo
de cana (LOPES C. H. et al, 2011).

Com o caldo passivel de extracdo das moendas, duas alternativas se apresentam: o
caldo ser retirado, separadamente, do primeiro (caldo priméario) e segundo (caldo
secundario) ternos. Neste caso, o caldo primario, mais rico, é usado para fabricacdo de
acucar; o secundario, para alcool. Entretanto, numa destilaria autbnoma, ambos sdo

misturados e seguem no processo como caldo misto (TONON FILHO, R.J., 2013).

Diversas sdo as maneiras de proceder no tratamento do caldo. O mais comum,
entretanto, é o aquecimento de tal material para posterior decantacdo. Tal processo se da
em trocadores de calor do tipo casco-tubo (caldo — vapor vegetal dos evaporadores),
elevando a temperatura do caldo de 35°C a 105°C. Nesta etapa, busca-se a eliminar
microorganismos (esterilizacdo) e se obter uma temperatura ideal para a proxima etapa:
decantacdo, ja que: a viscosidade do meio diminui com maiores temperaturas, bem como
aumenta a densidade e tamanho dos fl6culos das impurezas, resultando, em tempos
menores para decantacdo (TONON FILHO, R.J., 2013).

Outros “aditivos” podem ser usados antes do aquecimento, mas em casos especificos
ou em menor escala entre as usinas brasileiras. Por exemplo: sulfitacdo (producdo de
acucar branco —descorante do caldo, purificacdo, antissepsia, etc.); calagem (adicdo de
leite de cal para controle de pH — producdo de aclcar) e adicdo de acido fosférico
(aumento da sedimentacdo) (TONON FILHO, R.J., 2013).

A caleagem ¢é uma aplicacdo indispensavel para a obtencdo de um caldo de
qualidade. Trata-se do processo de adicdo do leite de cal, cuja formula é (Ca (OH),), ao
caldo, elevando seu pH, que originalmente deve se situar na faixa de 5,0 a 5,5. O ideal é
evitar que a adi¢do da cal resulte em um pH superior a 6,3, pois 0 excesso de célcio pode
prejudicar a fermentacdo e causar incrustacbes nos equipamentos. O objetivo desse

procedimento € a limpeza do caldo, eliminacdo de corantes, neutralizacdo de &cidos
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organicos e formacdo de fosfato de calcio, que ao sedimentar carrega consigo as
impurezas presentes no caldo (LOPES C. H. et al, 2011).

A operacdo de decantagdo, também chamada de clarificacdo, constitui a etapa em
que os componentes insolubilizados pela acdo do calor e da cal sdo removidos. O
equipamento utilizado é o decantador, e o caldo tratado permanece em seu interior por um
tempo que pode variar de duas a trés horas, permitindo a precipitacdo do material
floculado. O caldo decantado é encaminhado para a etapa seguinte (LOPES C. H. et al,
2011).

O material precipitado é retirado do decantador sob a forma de lodo, constituindo-se
de aproximadamente 10% do fluxo total de caldo. O destino desse material é ser filtrado e
o liquido é novamente circulado no processo. Os sélidos separados na filtragdo constituem
a denominada torta de filtro, cujo destino é ser encaminhada para a lavoura, servindo de
fertilizante (LOPES C. H. et al, 2011).

2.2.4- Evaporacao

O caldo clarificado deve ser concentrado, a fim de se obter concentracdo de agucares
ideais para otimizar os processos fermentativos e destilacdo (rendimento fermentativo,
grau alcoodlico adequado, etc.). Tal caldo, antes do processo de concentracdo, apresenta
aproximadamente 16° Brix, devendo ser aumentado até aproximadamente 20 °Brix.
Esta concentracdo pode ser efetuada de diversas formas: evaporadores de mdltiplo efeito
(cinco a seis estagios, operando com vapor de escape ou vegetal) e/ou adicionando melago
(proveniente da fabrica de agucar ou compra — 88° Brix) a linha de clarificado (TONON
FILHO, R.J., 2013).

Cada usina dispBe, evidentemente, de um balango massico-energético préprio, de
modo que podem ser adotados outros artificios para otimizacdo de tais balancos. EX.: usos
de regeneradores — trocadores de calor a placas para 0 aumento da temperatura do caldo
pré-aquecimento e diminui¢cdo da mesma para caldo pos-concentrado; ou ainda a troca de
vinhaga/caldo a aquecer (TONON FILHO, R.J., 2013).
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Desta forma, dispde-se do caldo clarificado e concentrado, apto a ser fermentado.
Resta somente proceder na diminui¢do de sua temperatura, 0 que se justifica pelo fato da
fermentacdo ser sensivel a variacdes de temperatura. Desta forma, o clarificado sofre uma
reducdo de temperatura de 97 °C a 34°C (faixa ideal), 0 que se obtém por meio da
passagem de caldo clarificado por trocadores de calor a placas — troca térmica com
agua bruta previamente tratada. Com isto, o antes caldo clarificado torna-se 0 mosto — o
meio de cultura da fermentacdo (TONON FILHO, R.J., 2013).

2.2.5- Cozimento

Quando o caldo de cana e concentrado, sua viscosidade aumenta rapidamente com o
brix e quando este alcanca 70 a 80°, os cristais comecam a aparecer e a constituicdo da
massa transforma-se: passa progressivamente do estado liquido a um estado meio sélido,
meio liquido, perdendo cada vez mais sua fluidez, e consequentemente, sua manipulacao

se modifica completamente, torna-se massa cozida (RIBEIRO P.R., 2003).

A consisténcia da massa cozida ndo mais permite fervé-la em tubos estreitos e nem
fazé-la circular de um corpo para ao outro. Por isso utiliza-se o cozedor a vacuo, que é um
evaporador de simples efeito, desenhado para manipular materiais densos e viscosos. O
cozedor € essencialmente um cristalizador evaporativo, isto é, um equipamento para
realizar e controlar a cristalizacdo do acUcar por meio da evaporacdo da dgua (RIBEIRO
P.R., 2003).

A cristalizacdo é uma operacdo unitaria do tipo de transferéncia de massa. A
transferéncia de massa ocorre quando se ultrapassa um ponto critico na atracdo molecular
da sacarose. Para que os cristais se formem na massa, € indispensavel que haja uma
supersaturacio acentuada. A medida que os cristais se formam e crescem, a supersaturacio
do licor-mé&e diminui. Para manter a supersaturacao, é preciso haver evaporacdo de agua e
alimentacéo de produto agucarado, (RIBEIRO P.R., 2003).

A supersaturagdo possui trés zonas: a zona maleavel, nesta zona os cristais existentes
na solucdo crescem e ndo ha formacdo de novos cristais, a zona intermedidria, esta acima

da zona metaestavel e hd formag&o de cristais novos na presenca dos cristais existentes e a
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zona labil, mais acima da zona intermediaria onde ha o crescimento dos cristais existentes
e ha formacdo de novos cristais. Durante 0 cozimento é conveniente manter a
supersaturacdo do licor-mde o mais proximo possivel do limite superior da zona
metaestavel. O esgotamento € a proporcdo de sacarose extraida de uma massa cozida. O
esgotamento da sacarose é realizado em vérias etapas dentro de uma fabrica de agucar. O
processo mais empregado é o de trés massas, que consiste em trés tipos de cozimento,
(RIBEIRO P.R., 2003).

O cozimento A, também conhecido como cozimento de primeira, consiste em esgotar
a sacarose do xarope, que contém uma pureza media de 80 a 90. Este cozimento tem inicio
com 0 magma do cozimento C, que sdo cristais com tamanho médio de 0,3 milimetros, que
ao crescerem, esgotam a sacarose do licor mae. Ao final do cozimento, o agicar A deve ter
um tamanho de 0,8 a 1 milimetro que esta misturado com o seu licor-mae, que deve estar
com uma pureza menor, cerca de 68 a 72. Essa massa cozida A sera centrifugada para
separacdo do acucar e seu licor-mde (mel rico). O esgotamento deste cozimento € muito
eficiente, esgotando em média de 50 a 60% da sacarose do xarope, portanto o agUcar
produzido é o de melhor qualidade possivel na planta (quanto a pureza, polarizacao, cor,
cinzas, etc.) (RIBEIRO P.R., 2003).

O cozimento B, também conhecido como cozimento de segunda, consiste em esgotar
a sacarose do mel rico extraido do cozimento A, que contém uma pureza média de 68 a 72.
Este cozimento tem inicio com o magma do cozimento C e o processo € igual ao
cozimento A, porém ao final do cozimento, o aglcar B deve ter um tamanho médio de 0.7
milimetros que estad misturado com o seu licor-mée, que deve estar com uma pureza menor,
cerca de 56 a 60%. Essa massa cozida B sera centrifugada para separacdo do agucar e seu
licor-m& (mel pobre). O esgotamento deste cozimento € menor, devido a maior
viscosidade da massa B, esgotando em média de 40 a 50% da sacarose do mel rico. O
acucar B é mais pobre, por isso normalmente ndo € comercializado. Normalmente é
refundido para ser misturado ao xarope (aumentar a pureza) ou para fabricacdo do aglcar
refino granulado, (RIBEIRO P.R., 2003).

O cozimento C, também conhecido como cozimento de terceira ou de granagem,
consiste em esgotar a sacarose do mel pobre extraido do cozimento B, que contém uma
pureza média de 60. Este cozimento tem inicio com mel pobre ou rico, aonde serad

concentrado até uma determinada supersaturacéo, onde serd introduzida a semente (cristais
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preparados em laboratério com tamanho médio de 0.1 milimetro), que ao crescerem,
esgotam a sacarose do licor-mé&e. Ao final do cozimento, o aglcar C deve ter um tamanho
médio de 0.3 milimetros que esta misturado com o seu licor-mae, que deve estar com uma
menor, cerca de 35 a 40%. Essas massas cozidas C serdo centrifugadas em centrifuga
continua, para separacdo dos cristais e seu licor-mae (mel final). Esse agUcar é utilizado

como pé de cozimento para 0s cozimentos A e B, (RIBEIRO P.R., 2003).

2.2.6- Fermentacao

Na fermentacdo parte do xarope, mel final, mel misto e caldo clarificado do
tratamento da destilaria s&o misturados formando o mosto, o qual passa por diluidores para
manter um valor de Brix padrdo. Em seguida o mosto passa por um regenerador e entra nos
biorreatores de fermentacdo, podendo ser biorreator batelada ou continuo, o qual utiliza
como micro-organismo a levedura Saccharomyces cerevisae para converter a sacarose em
etanol conforme a reagOes (1) sacarose em glicose e frutose e a reagdo (2) glicose em
etanol, gerando o vinho, uma corrente de etanol, o0 CO,, o glicerol, o acido succinico, o

acido acético, o 6leo fasel e butilenoglicol na saida do biorreator.

C12H32011 + H,0 - CgH1304 + CeH1,06 (1)

CoHy,0 — 2CH3CH,OH +2C0, (2)

Os equipamentos industriais exigidos para a fermentacdo sdo, basicamente, 0s
reatores (dornas) onde o processo ocorre. Tais tanques, suspensos fechados, séo
constituidos de aco carbono, apresentando fundo c6nico e um sistema de
recirculacdo/resfriamento de mosto em processo fermentativo (temperaturas estaveis entre
32° C e 35 °C). No topo dos tanques ha captura de CO; residual, que passa por torres de
recuperacdo (lavagem), buscando-se recobrar o etanol arrastado (TONON FILHO, R.J.,
2013).
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Operacionalmente, o processo continuo se inicia carregando-se a dorna com o0 meio a
ser fermentado (caldo) até certo volume. Faz-se entdo a insercdo dos microorganismos
(inoculagédo) e, apds um periodo de operacdo descontinua, comeca a alimentacdo de
caldo a retirada de caldo fermentado, iniciando-se o processo continuo de fato. A rapidez
com que o sistema ira convergir para o estado estacionario (objetivo da operacdo continua)
depende do instante em que se inicia 0 processo continuo de fato e também da vazdo de
alimentacdo. Dessa forma, é interessante se utilizar uma concentracdo celular alta, no
inicio do processo (TONON FILHO, R.J., 2013).

De forma pratica, o procedimento numa batelada alimentada se da como segue: com
a dorna ja limpa, introduz-se o meio contendo 0s microorganismos (com uma concentragdo
de 25% a 27%, numa relacéo volume/volume), numa fracdo do volume da dorna (algo em
torno de 25% a 30% - que pode variar muito). Logo em seguida, adiciona-se 0 mosto a ser
fermentado (sem micro-organismos/leveduras), até se completar o volume de operacdo do
biorreator. Neste ponto, cessa-se a alimentacdo com mosto e nada mais € acrescentado (a
ndo ser antiespumantes e produtos para controle de nivel, etc.), ocorrendo a fermentacéao
em si. ApOs certo tempo (cerca de 7 a 8 horas, nas usinas canavieiras brasileiras), com o
fim da fermentacdo, a dorna é descarregada e o fermentado € enviado adiante no processo
(para uma etapa de centrifugacdo, geralmente, a fim de se obter o reciclo de células). O
reator é entdo limpo e esterilizado, reiniciando-se o processo (TONON FILHO, R.J.,
2013).

Na fermentacdo do tipo Melle-Boinot em que a levedura € separada por
centrifugacdo e depois recuperada, o produto é o vinho centrifugado ou delevurado, que
apresenta um teor alcodlico entre 7 a 10 °GL. Inicialmente esse vinho é encaminhado a um
reservatorio “pulmdo” de capacidade semelhante a das dornas. Esse reservatorio é

denominado de dorna volante e atua como regulador de fluxo (LOPES C. H. et al, 2011).

2.2.7- Destilacéo

A etapa seguinte no processo de producdo do &lcool consiste em elevar a
concentragédo alcodlica do vinho até valores superiores a 90 °GL, ao redor de 96 °GL se o
objetivo é a obtencdo do denominado alcool hidratado, ou valores superiores a 99 °GL se
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for o &lcool anidro. Durante a fermentacdo sdo produzidos, além do etanol, outros &lcoois
homdlogos de trés, quatro e cinco carbonos, aldeidos, ésteres etc., que sdo designados
como componentes secundarios. Para se otimizar a producdo de etanol exclusivamente é
necessaria a retirada desses componentes numa operacdo denominada de retificacdo
(LOPES C. H. et al, 2011).

O principio da destilagdo baseia-se na diferenga entre o ponto de ebulicdo da &gua
(100 °C) e do alcool (78,4 °C). A mistura de &gua e alcool apresenta ponto de ebuli¢do
varidvel em funcdo do grau alcodlico. Assim, 0 ponto de ebulicdo de uma solucdo
hidroalcodlica é intermediario entre o ponto da agua e o do alcool e sera tanto
mais proximo deste Ultimo quanto maior for o grau alcodlico da solucdo. Os
objetivos da destilacdo sdo: a) concentrar o alcool etilico do vinho para producéo de bebida
alcoolica, cujo teor se situa na faixa de 40 °GL a 50 °GL,; b) produzir alcool hidratado com
96 °GL; c)separar os componentes secundarios do alcool como o metanol, n-propanol,

alcoois amilicos etc., no processo de retificacdo (LOPES C. H. et al, 2011)..

O vinho passa pela coluna de destilacdo A, o qual é obtido o flegma liquido e o
flegma vapor, indo para coluna de destilacdo B, o qual € obtido o alcool hidratado, parte
desse alcool hidratado é enviado para coluna C. Nesta coluna C pode ser utilizado peneiras
moleculares (com zedlitas), ou pode ser feita a destilacdo azeotropica com ciclohexano ou
pode ser feita uma destilacdo extrativa utilizando monoetilenoglicol (MEG) obtendo-se o

alcool anidro, o qual possui maior concentracdo em etanol.

2.2.8- Geracao de vapor, turbinas e cogeracao

A geracao de vapor é feita através das caldeiras, que mudam o estado da agua do
liquido para vapor utilizando a energia da queima do bagaco da cana-de-agucar. O bagago
alimenta a caldeira através de esteiras transportadoras e nela serd queimado continuamente.
Deve haver uma entrada de ar quente para que esta combustdo seja realizada com
eficiéncia. Para que ocorra um melhor desempenho na producéo de vapor superaquecido, a

agua ja deve entrar na caldeira a uma temperatura elevada (MORAES S.0.0. 2015).
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O vapor superaquecido produzido é entdo enviado as turbinas. E importante enfatizar
que algumas vezes as temperaturas e pressdes do vapor que saem das caldeiras ndo sdo
suportadas nas turbinas, em face do material utilizado na sua construcdo. Nestes casos 0
vapor antes de chegar as maquinas, deve passar por valvulas que diminuam a pressdo de
trabalho. Elas sdo chamadas de valvulas redutoras de pressdo (MORAES S.0.0. 2015).

A queima do bagaco libera energia suficiente para evaporar a agua que esta presente
nas serpentinas da caldeira, este vapor € utilizado como energia térmica nos processos de
aquecimento, evaporacdo e cozimento. Através de turbinas o vapor € transformado em
energia mecanica que movimenta o maquinario da moenda e/ou difusor e do tratamento de
caldo; e com a utilizagdo de geradores ocorre a geracdo de energia elétrica, que movimenta
os laboratérios e a iluminacdo da usina. Portanto o vapor gerado nas caldeiras, pela queima
do bagaco € responsavel pela geracdo de energia térmica, mecanica e elétrica (LIMA,
2011).

As turbinas sdo acopladas a geradores, tendo em muitos projetos um redutor de
velocidade entre eles. Elas recebem o vapor superaquecido de alta pressdo vindo da
caldeira e apds realizar trabalho, enviam vapor de baixa pressdo (escape a 2.5 bar ou
processo) para a industria e/ou para o desaerador, que € o equipamento que centraliza todas
as aguas que irdo alimentar a caldeira. O vapor vindo da caldeira movimenta os rotores
das turbinas que produzem energia mecanica necessaria para 0s geradores. Existem dois

tipos de turbinas: as de contrapresséo e as de condensacdo (MORAES S.0.0. 2015).

As turbinas de contrapressdo liberam além da energia mecénica, vapor para o
processo a ser utilizado na industria. As de condensacdo possuem em sua base um
condensador que transforma o vapor de saida em agua condensada. Esta agua é devolvida a
caldeira para ser reutilizada no processo. A diferenca bésica esta no consumo especifico da
méquina. Enquanto a turbina de contrapressdo opera a 12 kg.kW™ gerado a de
condensacdo opera a 4,5 kg.kW™ gerado. O beneficio do baixo consumo tende a ser
perdido em funcdo da impossibilidade de geracao de vapor de processo (MORAES S.0.0O.
2015).

2.3- Producéo de etanol a partir de milho
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O milho (Zea mays spp.) € uma planta da familia das gramineas, com ciclo produtivo
anual, origindrio do México. O milho é cultivado em todos os continentes e sua
composicdo media em base seca € de 70 a 75% de amido, 10% de proteinas, 4 a 5% de
gérmen, 3 a 4% de fibra e 2% de cinzas, Figura 2.3 (BNDES 2008). Os cultivares de milho
podem ser agrupadas de acordo com a textura do grdo. Os milhos comuns podem
apresentar gréos com as seguintes texturas: 1 - dentado ou mole ("dent"); ou 2 - gréo duro
ou cristalino ("flint") (CRUZ J.C. et al., 2015).

Figura 2.3: Estrutura e composi¢do do milho.

Flor masculina

Folha

| Graos (matéria seca)

Colmo / Amido 70%=75

Proteina 10N

Germen: 1%=5%
Fibra |

Cinzas

Casca (palha)

Fonte: BNDES e CGEE, 2008.

Para milhos do tipo dentado (“dent”), os graos de amido sdo densamente arranjados
nas laterais dos graos, formando um cilindro aberto que envolve parcialmente o embrido,
enguanto na parte central os grdos de amido sdo menos densamente dispostos e farinaceos.
O grao é caracterizado pela depressdo ou "dente” na sua parte superior, resultado da rapida
secagem e contracdo do amido mole. Para milhos do tipo duro ou cristalino (“flint™), os
grdos apresentam reduzida propor¢do de endosperma amilaceo em seu interior, notando-se

que a parte dura ou cristalina é a predominante e envolve por completo o embrido.

A textura dura é devida ao denso arranjo dos graos de amido com proteina. Existem,
ainda, os grédos semiduros (SMDURO) e os semidentados (SMDENTADO), que
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apresentam caracteristicas intermediarias. Para a safra 2014/15, ja foram disponibilizadas
no mercado de sementes 478 cultivares de milho (onze a mais do que na safra anterior),
sendo 292 cultivares transgénicas e 186 cultivares convencionais. (PEREIRA FILHO LA.,
2015).

Os Estados Unidos da América (EUA) lideram a producéo de milho. Esta producéo é
concentrada na regido do Cinturdo do Milho (corn-belt), com destaque para os estados de
lowa e Illinois. No Brasil o Mato Grosso é o maior estado produtor de milho, produzindo
um total de 19,09 milhdes de toneladas o que equivale a 37% da producdo nacional na
safra 2015/2016 (CONAB, 2019). Uma vantagem do milho em relacdo a cana-de-acucar
esta na possibilidade de estocagem.

O etanol pode ser produzido de milho por meio de dois processos, adotando a
moagem via Umida ou seca. A via Umida era a op¢do mais comum até os anos 1990, mas,
hoje em dia, a via seca se consolidou como o processo mais utilizado na producdo de
etanol, BNDES 2008. No caso da via seca, 0s principais produtos sdo etanol e os graos
secos destilados com sollveis (DDGS), as cinco etapas que compdem esse processo sdo 1)
Moagem, 2) cozimento e liquefacdo, 3) sacarificacdo, 4) fermentacdo e 5) destilacdo,
Figura 2.4, (CLIFFORD, 2018).

Figura 2.4: Etapas de producéo de etanol a partir do milho.

Moagem
Cozimento

Liquefagdo
Enzimas,
Fermento

Sacarificagdo Fermentagdo
Produtos Primarios

Destilagdo Etanol

Centrifugagdo Evaporagdo

Grios Destilados
Destilados Soldveis

Grios Destilados com
Soldveis Secos (DDGS)

Fonte: CLIFFORD, 2018 (Adaptado).
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2.3.1 Recepgcao, preparo e moagem

Apds serem colhidos, os graos de milho passam por uma pesagem e avaliacdo da
qualidade. S&o verificados o teor de umidade, existéncia de micotoxinas, indice de trincas,
susceptibilidade a quebra, teor de impureza e matéria estranha. A limpeza do milho antes
da moagem pode ser feita por peneiramento ou por sopradores de ar, desse modo séo

retirados os materiais estranhos ao processo (SINGH V., 2009).

A moagem ¢ a etapa de reducdo dos graos de milho em particulas com o tamanho
requerido para os proximos processos. O grau de moagem é caracterizado de acordo com o
tamanho das particulas e geralmente se utiliza a varidvel didmetro geométrico médio
(DGM), (CLIFFORD, 2018). A otimizacdo do tamanho de particulas ndo segue um
consenso, alguns engenheiros acreditam que o tamanho da particula deve ser 0 mais fino
possivel possibilitando 0 maximo acesso da agua para hidrélise do amido enquanto outros
acreditam que um melhor rendimento é obtido se tiver particulas mais largas e o cozimento
a jato puder agir sobre as particulas (KESSAL D.R. et all, 2003).

A moagem a seco do grdo de milho pode ocorrer em um moinho de martelo ou em
um moinho de rolos, no moinho de martelo o grdo de cereal é alimentado na cdmara na
qual uma quantidade de martelos rotacionam a alta velocidade, ja no moinho de rolos o
grdo de cereal é forcado a passar entre os rolos recebendo uma forca compressiva, estes
rolos operam em velocidades diferentes para que uma forca de cisalhamento seja aplicada.
Essa etapa ajuda a quebrar os revestimentos externos resistentes do grdo de milho levando
ao aumento da area da superficie do amido. Depois de o milho ser quebrado, ele é

misturado com &gua aquecida de modo a formar uma pasta ou puré (CLIFFORD, 2018).

2.3.2 Cozimento e liquefacédo

Depois que a pasta de milho ¢ feita, ela passa pelo cozimento e pela liquefagcdo. O
estagio de cozimento também é chamado de gelatinizardo. A agua interage com o0s
granulos no milho quando a temperatura é maior que 60°C e forma uma suspenséo Vviscosa.

O passo de liquefacdo ¢ uma hidrolise que diminui a viscosidade, é essencialmente dividir
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cadeias de amido mais longas em cadeias menores. Uma maneira de medir isso é examinar
os equivalentes de dextrose (DE), ou uma medida da quantidade de agucares redutores
presentes em um produto acucarado, em relacdo a glicose, expressa como uma

porcentagem em base seca.

A dextrose também é conhecida como glicose, e 0 equivalente a dextrose € o nUmero
de ligages clivadas em comparagdo com o numero original de ligacdes. As dextrinas séo
um grupo de carboidratos de baixo peso molecular produzido por hidrélise de amido ou
glicogénio, sdo misturas de polimeros de unidades de D-glicose unidas por ligagoes a (1,4)
ou a (1,6) glicosidica, e elas sdo usadas em colas e podem melhorar a nitidez do
processamento de alimentos, (CLIFFORD, 2018).

A hidrolise do amido é onde a agua reage com o agucar para quebra-lo e formar
glicose, a agua forma os ions H* e OH™ para interagir com o amido a medida que se
decompde. Para realizar a liquefacdo, a reacdo deve ocorrer sob certas condi¢des. O pH da
mistura € mantido na faixa de 5,9 e 6,2 e amoénia e acido sulfurico sdo adicionados ao
tanque para manter o pH. Cerca de um terco da enzima necessaria o-amilase pode ser
adicionada a mistura antes da cozedura a jato (2~7 minutos a 105~120°C) para melhorar a
fluidez da mistura. O cozimento a jato serve como uma etapa de esterilizagcdo para evitar a
contaminacdo bacteriana durante a etapa de fermentacdo posterior, nesta fase, dextrinas

mais curtas sdo produzidas mas ainda ndo sdo glicose (CLIFFORD, 2018).

Trés tipos de processos podem ser utilizados para liquefacdo, o primeiro processo é
onde a a-amilase é adicionada e o material € incubado a 85~95°C, o segundo processo tem
a mistura processada no cozedor a jato de 105~120° por 2~7 minutos e depois flui para um
tanque de flash a 90°C, a a-amilase é adicionada apds trés horas e o terceiro processo
adiciona-se a a-amilase e o cozedor é aquecido a 150°C, seguidos pelo fluxo para o tanque
instantaneo a 90°C e adicionando mais a-amilase. A o-amilase para liquefacdo atua nas
ligacdes a (1,4) glicosidicas internas para produzir dextrinas e maltose (dimeros da

glicose), (CLIFFORD, 2018).

2.3.3 Sacarificacéo
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Sacarificacdo é o processo de hidrolise adicional para aumentar a formacgdo de
mondmeros de glicose. Outra enzima € utilizada chamada glucoamilase
(amiloglucosidase). Ela cliva as ligagdes a (1,4) e a (1,6) glicosidica das extremidades da
dextrina para formar glicose. As condicGes ideais sdo diferentes da etapa anterior e estdo
com um pH de 4,5 e uma temperatura de 55 a 65°C (CLIFFORD, 2018).

2.3.4 Fermentacao

O passo quimico final na producédo de etanol a partir do amido € a fermentacdo. A
reacdo quimica da fermentacdo é onde 1 mol de glicose produz 2 mols de etanol e 2 mols
de dioxido de carbono, reagdo (2) igual a etapa de fermentagdo no processo de producéo de

etanol a partir da cana-de-acucar.

CoHy,0, » 2CH;CH,OH +2C0, (2)

Uma levedura comum a ser utilizada é a Saccharomyces cerevisiae, que € um fungo
unicelular. A reacdo ocorre de 30~32°C por 2~3 dias em um processo descontinuo. O
nitrogénio suplementar é adicionado como sulfato de aménio ((NH;).SO,4) ou uréia. Uma
protease pode ser usada para converter proteinas em aminoacidos para adicionar como um
nutriente adicional de levedura. A virginiamicina e a penicilina sdo frequentemente usadas
para evitar a contaminacdo bacteriana. O didxido de carbono produzido também reduz o
pH, o que pode reduzir o risco de contaminacdo. Cerca de 90~95% da glicose é convertida

em etanol.

E possivel realizar sacarificacdo e fermentacdo em uma Unica etapa, chamada
Sacarificacdo e Fermentacdo Simultdnea (SSF), e a glucoamilase e o fermento séo
adicionados. Isso é feito a uma temperatura mais baixa do que a sacarificagdo (32~35°C),
que retarda a hidrolise em glicose. Como o SSF € feito em uma unidade, ele pode melhorar
0s custos de capital e economizar tempo de residéncia (CLIFFORD, 2018).
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2.3.5 Destilagdo

A ultima fase da producédo de etanol € seu aumento de concentracédo, a jusante
dos fermentadores a concentracdo de etanol é de 12~15% de etanol em agua (significando
85~88% de agua em sua solucdo) e também é como no processo de producéo de etanol a
partir da cana-de-acucar. A destilacdo é o processo de separacdo dos componentes
utilizando calor e torres especialmente projetadas para manter o liquido fluindo para baixo

e 0s vapores gerados para subir.

A 4gua ferve a 100°C enquanto o etanol ferve a 78°C em pressdo atmosférica. No
entanto, como a mistura de &gua e etanol evapora a uma temperatura mais baixa do que
seus pontos de ebulicdo e ambos terem grupos funcionais de OH que séo atraidos um pelo
outro, as moléculas de etanol e dgua sdo fortemente ligadas umas as outras e formam um
azeotropo. Isso significa que ndo ha como separar completamente o etanol da agua, a
fracdo de etanol conteré cerca de 5% de agua e 95% de etanol quando chegar ao final do
processo de destilacdo. Uma maneira de realizar a separacdo da agua do etanol é a
desidratacdo, uma unidade de peneira molecular pode ser utilizada contendo a zeolita,

formando uma unidade de adsor¢do com oscilacéo de pressao (CLIFFORD, 2018).

2.4- Producdo de etanol durante a entressafra da cana-de-agucar

A partir dos dados dos volumes colhidos de cana-de-agucar por més, Figuras 2.5 e
2.6, disponibilizados pelos boletins da Conab, observa-se para regido centro-sul a alta
diminuicdo na colheita da cana-de-aclicar nos meses de novembro, dezembro, janeiro,
fevereiro, marco e abril, e na regido norte-nordeste a alta diminui¢do na colheita da cana-
de-acucar nos meses de marco, abril, junho, julho, agosto e setembro, referentes ao periodo
de entressafra. O periodo de entressafra ou safrinha geralmente compreende o final do més
de novembro até o inicio do més de maio na regido centro-sul e o final do més de fevereiro
até o inicio de setembro na regido norte-nordeste, periodo durante o qual o solo fica sem

atividade agricola.
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Figura 2.5: Distribuicao dos volumes mensais colhidos de cana de agucar - Centro-Sul

Figura 2.6: Distribuic@o dos volumes mensais colhidos de cana de agucar - Norte-

VoL s rherais coPsdos (wn toneisday)

100.000.000

90.000.000

70.000

60 000 000

50000000

40.000.000

30 000.000

Volumaes mensais colhidos (em taneladas)

20000.000

10000 000

10.000.000

©.000.000

5000000

7.000.000

6.000.000

5.000.000

4.000.000

3,000 000

2.000.000

1.000 000

(2015/2016)

=RO  AM

EMT MS "GO MG =ES

Fonte: Conab, 2019.

Nordeste (2015/2016).

Out
2015

PA ®TO =MA =Pl sCE RN

Nov

=P

Fonte: Conab, 2019.

HRJ WSP WPR RS

BPE AL »SE

BA

2016

Dez

24



Em geral, as industrias sucroalcooleiras realizam a manutencdo das usinas de &lcool
nesse periodo. Elas também buscam alternativas para atividades agricolas como, por
exemplo, a rotacdo de cultura da cana-de-agucar com soja, uma leguminosa que fixa
bastante nitrogénio no solo. Outras culturas também podem ser utilizadas para preencher
esse periodo de modo a tanto fixar nutrientes durante a entressafra da cana-de-agucar
quanto servir de matéria-prima para producdo de etanol gerando melhor aproveitamento

das atividades industriais das usinas de alcool.

2.5 Outras fontes para operar durante a entressafra da cana-de-agucar

As matérias primas utilizadas na producdo de etanol séo classificadas em sacarineos,
amilaceos e celuldsicos. Dentro do grupo dos sacarineos estdo a cana-de-agucar, 0 Sorgo
sacarino, a beterraba e as frutas, ja no grupo dos amilaceos estdo subdividos entre raizes e
tubérculos como a mandioca, a batata ou batata doce e os cereais como milho, sorgo, trigo
e arroz, e no grupo dos celulésicos estdo residuos vegetais, bagaco de cana e residuos
florestais, tendo esta diversos estudos sendo desenvolvidos dentro do tema de etanol de

segunda geracdo.

Dependendo da regido, diferentes matérias-primas sdo utilizadas para producédo de
etanol devido as diferentes condi¢des climaticas e tecnologias disponiveis. Na Unido
Europeia é produzido etanol de beterraba e em menor escala é produzido etanol de trigo, ja
na Tailandia é produzido etanol de mandioca como pode ser observado na Figura 2.7
obtida pela UNICA.
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Figura 2.7: Produtividade de etanol associada a diferentes matérias-primas.
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Fonte: FUESS, 2016 (UNICA, adaptado).

Outra fonte alternativa para producao de etanol que vem recebendo destaque para ser
utilizado durante a entressafra da cana-de-agucar € o sorgo sacarino (Sorghum bicolor (L.)
Moench). Ele tem como origem a Africa e parte da Asia e é um tipo de sorgo de alto porte
que apresenta um colmo doce e suculento como o da cana-de-aglcar, sendo fonte de
producdo de etanol em paises como india, China, Australia e Africa do Sul. O
favorecimento da expansdo da producdo dessa espécie da-se devido as suas caracteristicas
fisiolégicas diferenciadas, como a alta eficiéncia fotossintética e adaptacdo a condicdes

adversas.

Caracteriza-se pela alta eficiéncia na fixacdo e aproveitamento de CO,, répido
crescimento e ciclo vegetativo curto (90 a 120 dias), possibilitando mais de um cultivo por
ano e apresenta colmos ricos em agucares diretamente fermentaveis (sacarose, glicose e
frutose). Com o processamento da planta inteira (colmo + folha +panicula) hd um
incremento de amido ao processo industrial, sendo necessaria a hidrolise desse

polissacarideo a agucares fermentaveis (FERREIRA, 2015).
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2.6- Dados de Mercado

2.6.1 — Producéo de Etanol

Dados do anuario estatistico da ANP de 2019 mostram que em 2018 a producao total
de etanol subiu 15,6% em relagdo a 2017, totalizando 33,1 milhGes de m3, Tabela 2.1. A
producéo de etanol anidro foi 18,9% menor e a producdo de etanol hidratado aumentou
39,3%. A taxa média anual de crescimento da producdo de etanol para o periodo 2009-
2018 foi de 2,7%.

Tabela 2.1. Producéo de etanol total anidro e hidratado, segundo grandes

regibes e unidades da federacéo - 2009-2018

BRASIL 2610309 2820342 2289250 2375867 21752783 28NS 2999987 28659425 285034 ENOSS 44 15,61

Regido Norte S\73 5971 16986 21285 274 23855 25403 035 264 20854 35
Acre . 149 268 410 501 X 48 367 . 3

Amazonas 474 2.4 643 405 a5 292 580 550 485 47 1296
Para 36,02 23,81 3904 3436 3706 4215 4093 3316 5162 4346 1580
Rondénia ass 1076 12,42 865 246 277 12.99 206 450 139 -nes
Jocamtins® 2~ 242 65! 10919 6169 W34 18072 2 W98 6197 V6 USSR  -11.94
Regllo Nordeste ~  2210,50 182289 193853 174103 153299 184286 216925 150665 141518 200609 41,76
Alagoas 79099 57553 72170 57966 45773 48525 55456 36645 31228 4SO87  47.26
8ahia 1656 13017 10440 14745 TS546 24029 22226 Q607 1077 24570 3592
Ceard 1076 204 278 398 9,00 a3 14,60 524 . 5

Maranhdo B850 1BOG2 A3 W03 W790 795 18698 2800 16256 14762 -99
Paraiba 19630 MO8 32796 20446 28700 I/S70 44706 36023 32063 4108 2069
Pornambuco 46903 30601 36688 33541 24927 33606 44294 34787 27945 46851 6658
Piaui 4095 3550 3664 6.6 5,94 25 3268 261 2040 3748 8367
g"m W30 0208 8592 9035 5556 7324 9826 7515 6635 1480 7317
Sargipo 1002 80§ 9789 12484 9913 MS4 16989 7603 6375 M0420 6349
RegifioSudeste  17.67639 186006 1420883 1434526 16.997,81 1679902 1727243 17)0183 1668853 1970000 18,05
Espirito Santo 23835 20862 9700 18640 18072 6235 17873 7531 9065  W757 4073
Minas Gerais 228423 268051 210565 210299 280009 267628 320292 269943 270540 325751 20,4
Rio de Janeiro B2 6987 g126 6838 §6)0  B849  S760 9469 5389 9728 8047
SsoPaulo. 1504100 BO0I06 N82493 1168749 BAXI0 1387101 1383338 W24 1383259 162766 1719
Regldo Sul 190126 174605 140564 130871 147095 158386 146617 147661 120586 182620 2569
Parana 189680 174025 139906 130405 146644 157946 146239 147369 120157 182401 2576
:‘:&‘“"e 246 58 658 167 45 440 379 29 249 218 1221
gg‘u“;_-—og 436322 571473 5360,65 GI53,72 7.207,54 775082 883800 839580 895793 O5WE0 6,26
Goias 212183 207069 267725 321946 388750 426003 480935 A45842) 487478 440656  -7.76
Mato Grosso 808,92 BS35% a62.1 95353 18104 113204 13532 12165 141508 \J5786 22420

Mato Grosso do Sul 135148 1B8LS1 163029 198073 221800 234974 271233 259994 266806 326448 22,35

Fonte: Mapa/Sapcana até 2011. ANP, a partir de 2012, conforme Resolugdo ANP n°
729/2018.
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A Regiéo Sudeste, maior produtora nacional de etanol, com volume de 19,7 milhdes
de m? (59,6% da producdo brasileira), apresentou aumento de 18% em relacdo a 2017. A
producdo de etanol nas Regides Nordeste, Sul e Centro-Oeste também seguiu a tendéncia
de alta, com aumentos de 41,8%, 25,7% e 6,3%, totalizando 2 milhGes de m3, 1,6 milh&o
de m3 e 9,5 milhGes de m3, respectivamente. Em contrapartida, a Regido Norte apresentou
queda na producéo de etanol, de 13,5%, com um volume de producdo de aproximadamente

205,5 mil m3, ou 0,6% do total nacional, respectivamente, (Anuario ANP, 2019).

O Estado de Sao Paulo respondeu, sozinho, por 49% da producéo nacional, e teve a
sua participacao relativa aumentada em 17,2%, em comparacdo com 2017. A visualizacdo
da distribuicdo da producdo de etanol entre as regiGes brasileiras fica mais clara pelo
gréafico de setor (Figura 2.8), o qual em 2018 a regido Sudeste teve maior destaque seguido

pelas regides Centro-Oeste, Nordeste, Sul e Norte.

Figura 2.8 distribuicé@o percentual da producéo de etanol anidro e hidratado,

segundo grandes regides — 2018

ME TOTAL

33,056 MILHOES M°

Fonte: Mapa/Sapcana e ANP 2019.

De acordo com a Conab (Companhia Nacional de Abastecimento) a safra de 2018/19
atingiu recorde de 33,14 bilhdes de litros em etanol, ja para a temporada 2019/20, prevé-se
um cenario de normalizacdo, a estimativa de producdo atual do etanol total de cana-de-
acucar é de 30,3 bilhGes de litros e a de etanol total de milho é de 1,35 bilhdes de litros,
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representando um decréscimo de 6,4% em relacdo a safra passada do etanol de cana-de-
acucar e acréscimo de 70,3% em relagdo ao exercicio anterior para o etanol de milho,
dados colhidos e disponibilizados pelo boletim da safra da cana-de-actcar mostrados no

segundo levantamento da safra de 2019/20.

2.6.2 - Importacao de Etanol

Em 2018, o Brasil importou 1.775,3 mil m3 de etanol, uma queda do volume de
importacdes de 2,8% em relacdo ao ano de 2017. Desse volume, 99,8% vieram dos Estados
Unidos, (Anuario ANP, 2019). Além da América do Norte, o Brasil importa etanol da

América Central, América do Sul e Europa, Tabela 2.2.

Tabela 2.2. Importacéo de etanol, segundo regides geograficas e paises — 2011-2018

IMPORTACAQO DE ETANOL (M%)

2012 2013 2014 2015 2016

TOTAL 1.136.901 553.886 131712  452.003 512.881 832.144 1.825.642 1.775.332 -2,76
América do Norte 1.099.623 553.198 131.217 416.365 495.147 829.826 1.824.785 1.772.590 -2,86
Estados Unidos 1.099.612 553.189 131.203 416.334 495140 829819 1824778 1772588 -2,86
México 10 9 14 31 7 7 7 2 -67,94
:;“g;'l‘m Central e 790 549 358 22.523 4.433 2142 73 2.455 324516
Barbados 88 135 23 23 25 23 24

Guiana - 21 - 2] - %
Jamaica 285 369 335 318 313 94 49 ns 410
Peru - - - 5.159 - - -

Paraguai - - - 17.002 4.070 2.000 - 2336

Trinidad e Tobago 47 24 - - 25 25 - -
Europa 36.489 13§ 137 13015 13.302 176 2n 287 36,07
Alemanha 61 39 50 34 23 41 121 142 17.95
Espanha n 3 3 5 4 1 3 3 272
Franca 1.674 5 n 6 4 10 15 26 80,23
Itékia 9 21 - - - - - -

Holanda 17 - ~ = 13.129 - - - .
Polonia - 71 72 72 47 99 73 ne 58,65
Reino Unido 34718 - 1 12.998 - - 0 -

Suécia > = = - 95 24 (o] -

Africa - - - - - - 572 -

Africa do Sul - - - - - - 572 -

Fonte: MDIC/Secex, ANP 2019.
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Ja a importacdo brasileira de etanol acumulado nos primeiros meses da Safra
2019/20, entre abril e junho, foi de aproximadamente 595,9 milhdes de litros, uma reducao

de 15,8% em relacdo a safra anterior, Conab 2019.

2.6.3 — Exportacgéo de Etanol

As exportacOes de etanol atingiram 1,7 milhdo m3, aumento de 17,9% em relacéo a
2017, Tabela 2.3. O principal destino foi a América do Norte, em particular, os Estados
Unidos, que importaram do Brasil 933,2 mil m3, com queda de 5,6% em relacdo a 2017,

representando 55,5% do volume total exportado pelo Pais.

As Américas Central e do Sul foram responsaveis pela compra de 35,1 mil m3, 2,1%
das exportagdes brasileiras de etanol, volume 160% maior que o de 2017. J4 a regido Asia
Pacifico importou 654,1 mil m3, 38,9% das exportacdes brasileiras, com um aumento de
78,8% em relacdo a 2017. Europa e Africa importaram 49,3 mil m3 e 7,1 mil ms, um
aumento de 8,8% e uma reducdo de 49,5%, respectivamente, em relacdo ao ano anterior
(ANP, 2019).
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Tabela 2.3. Exportacdo de etanol, segundo regides geogréficas e paises — 2009-
2018.

TOTAL 3.323.467 1.900.165 1.964.018 3.050.373 2.916.561 1.397.914 1.867.199 1.789.034 1.427.207 1681975 17,85
América do Norte  358.984 348.494 668.005 1.731.006  737.057 925.897 795.305 988.465 933179  -559
Canada ~ - - - = - = = - - H
Estados Unidos 285244 313394 663925 2035867 1722850 728053 925801 795207 988457 933179  -559
México 73740 35100  4.080 6.553 8156 9.004 96 98 8 - 5
:m Central ;53144 200309 372343 472341 193798 5919 18.869 20.942 13.499 35103 160,05
Argentina - 5945 16.415 7.663 153 35 76 - 78 5359 6.77154
Chile 1677 5477 5536 4548 2169 2538 3725 1188 1056 914 1348
Colémbia 2.420 - 8 260 9348 410 8371 15308 9953 23051 1316
Costa Rica 100.276 - - 92213 - - - - - - iz
El Salvador 71101 - 50083 108421 44.451 - - - - - “
Equador - 4903 25 - - - - - - - N
Jamaica 437657 138622 137589 216270 12419 - - - - - >
Paraguai 7 74 15 nz 101 a2 n7 123 173 4086 225739
Porto Rico 22150 32253 20255 19.866 15.697 - - - - -

mgﬁ 4.001 2010 1310 2015 850 - 2681 1523 - 50 i
Trinidad e Tobago 139.951 6636 135881 14.700 3854 - - - - - s
Uruguai 445 3071 5.050 6.248 4726 2844 3874 2749 2212 1596  -27.88
Venezuela - 965 - - - - - - - - S
Outros 3.459 353 176 25 30 10 25 52 27 49 8375
Europa 938360 477.259 193233 105299 191474 22509 90.310 1339 45344 49319 8,77
Alemanha > 2 4 z s 3 2 & i 25 -
Bélgica 5016 4300 18.028 162 - 99 99 4 49 74 5030
Finlandia 26812  14.843 - - - - - - - - .
Franca - - - 5.000 13.029 - - - 482 336 -3026
Holanda 678466 238988 95504 91101 142.261 7578 54894 80858 44442 43288  -260
Noruega - 6000 - - - - - - - - 5
Reino Unido 161637 160336 20 8 25 289 15998 8313 72 72 028
Suécia - - - - - - - - - - i
Suica 54724 52158 79677 9.018 29691 8097 - - 299 5524 174910
Turquia - - - - 6.443 6.446 19317 22127 - - N
Qutros 1.705 34 - - 25 . - " L il )
Oriente Médio 29.527 - - - 58762 - 33399 9.721 - 3.161 =
Arabia Saudita - - - - 57440 - 33199 9721 - -

Euedina Arcbes 23814 - 2 - = 5 - = S e

Ira - - - - - - - - - 3129

Qutros 5713 - - - 1322 - - - - 32 i
Africa 180.723 M7.398  105.511  99.265  128.387 78.019 70.885 54.864  14.094 7M2  -49,54
Africa do Sul 12318 3556 1368 5334 - 949 4898 189 35 53 5004
Angola 35118 14548 12173 14.995 22774 15.427 4662 6.937 1614 1687 448
Benin - - - - - - - - 794 64 -9200
Camaraes - - - - - - - 1028 274 644 13512
Gana 14803 18874 8.314 7.808 13236 15.005 4167 5665 6.402 2381 -6281
Guiné - - - - - - - - Looe .
Libéria - - - - - - - 1457 1619 158 -9020
Nigéria 15766 80123 73603 71.066 92377 45894 55036 35464 603 175 9474
Serra Leoa 1659 a2 32 - - - 798 968 445 127 -n43
Togo - - - - - - - 1220 160 204 27,19
Outros 1059 215 2 62 - 744 1324 1936 1140 620  -4561
Asia-Pacifico 1.032.729 756.705 624.926  331.048  613.134  554.410 728.039 796.864 365.805 654.101 78,81
Australia B040 19338 16443 3533 124 147 2552 149 99 99 003
China - 24 - 14.799 - - 120255 35320 - -

Cingapura 19464 6500 - - - 16.079 - - - 1993

Coreia do Norte nist - - - 8121 - - - - - .
Coreia do Sul 313714 375309 300.045 165788 359823 417058 464771 630890 280578 534855 9063
Filipinas 32799 26679 - - 69362 - - 3.948 - 5945

india 367570 58603 27565 - 25599 - 91547 44356 - 1.370 &
Japao 279961 261672 280873 108170 124137 91160 48914 82200 85121 99839 1729
Nova Zelandia - 3597 - - - - - - - -

Taiwan - - - 38.758 25968  29.965 - - - - -
Outros - 4983 - - - - - - 7 - -

Fonte: MDIC/Secex, ANP 2019.
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Os principais destinos do etanol exportado pelo Brasil nos primeiros quatro meses da
safra 2019/20 foram: Estados Unidos (378,5 milhdes de litros) Coreia do Sul (86,6 milhdes
de litros), Japdo (25,6 milhGes de litros), Nigéria (5,6 milhdes de litros) e Holanda (5,1
milhdes de litros), Conab 20109.

2.7- Importancia de avaliar outras matérias primas para aumento de produtividade

A partir da Tabela 2.1 e da Figura 2.10 de producéo de etanol no Brasil por més de
2014 a 2018 (ANP, 2019) é possivel observar que a producdo brasileira de etanol é baixa
durante os meses de novembro a abril, periodo referente a entressafra da cana-de-agucar na

regido centro-oeste como pode ser visto nas Figuras 2.5 e 2.6.

Tabela 2.4: Dados de producao de etanol total de 2014 a 2018 em m?3

2014 2015 2016 2017 2018
Janeiro 321.948 403.193 507.251 307.011 330.931
Fevereiro 238.828 325.640 340.279 261.737 262.160
Marco 372.869 510.606 915.574 648.130 694.317
Abril 1.587.340 1.853.282 2.775.815 1.720.458 2.717.828
Maio 3.265.537 3.056.215 3.270.914 2.859.676 3.833.983
Junho 3.654.261 3.708.795 3.217.867 3.500.942 4.559.525
Julho 3.523.261 3.670.779 4.134.067 4.423.554 5.094.206
Agosto 4.390.874 4.615.080 3.873.167 3.915.093 4.579.474
Setembro 3.741.267 3.808.490 3.688.087 4.362.713 4.196.386
Outubro 3.863.185 3.932.008 3.083.381 3.452.856 3.294.566
Novembro 2.212.367 2.464.809 2.027.167 2.191.853 2.260.461
Dezembro 1.043.371 1.650.976 860.679 949.120 1.232.604
Total 28.215.108 29.999.873 28.694.247 28.593.142 33.056.441
Fonte: ANP, 2019.
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Figura 2.9: Distribuicao dos volumes totais de etanol produzidos por més de 2012 a

2019
103 m3 02012 ®@2013 ©2014 02015 @2016 2017 2018 2019
6.000.000
5.000.000
4.000.000
3.000.000
2.000.000
1.000.000 u
0 4
.©O .© o Q X o} (o) ) O O O O
R S S P I P
N & W S ) 5@ o® @ %2
< Més @ ® <

Fonte: ANP, 2019.

Logo, o uso de outras matérias-primas que estejam disponiveis com a implantacédo da
tecnologia necessaria para producao de etanol a partir delas sdo necessarios para melhorar
0 comércio e a economia do etanol brasileiro nesse periodo. Nesse sentido, a seguir sera
feita a avaliacdo da producdo de etanol a partir de milho de modo a comparar com a

producéo de etanol a partir da cana-de-acucar.
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3-MATERIAIS E METODOS

O modelo e as simulacGes foram realizados utilizando-se o simulador de processos
Aspen Plus v8.8. O processo de producgdo de etanol a partir do milho contém as etapas de
moagem, cozimento, liquefacdo, sacarificagdo, fermentacéo e destilacdo vistas na revisao
bibliografica. Dados da composicdo quimica do milho brasileiro foram necessarios para
suprir a alimentacdo do processo e os dados do caso base de producéo de etanol a partir de
cana-de-agucar foram necessarios para estabelecer uma producéo equivalente em etanol a
partir de milho de modo a obter a vazdo de milho necessaria na alimentacéo, possibilitando

comparar os resultados obtidos no fim das simulacdes.

O meétodo utilizado para calcular as propriedades fisicas do processo foi o NRTL
(Non Random Two Liquid). Para composicdo quimica do milho foi adotado o valor médio
em base seca obtido pela literatura (Figura 2.3) de 70 a 75% de amido, 10% de proteinas, 4
a 5% de gérmen, 3 a 4% de fibra e 2% de cinzas (BNDES e CGEE, 2008). Para escala de
producdo foi realizada uma estimativa de acordo com os dados obtidos pela literatura
(ALMEIDA, L.T.S etal, 2017).

De acordo com Almeida nos dados divulgados pela ANP em 2017 houve 349 plantas
produtoras de etanol ratificadas para operacdo no Pais, correspondendo a uma capacidade
total autorizada de 186.176 m?/dia de producdo de etanol hidratado e 99.848 m?/dia de
producdo de etanol anidro. De acordo com esses dados, a producdo média de etanol anidro
por usina equivale a 198,67 I/min’, este valor é a estimativa utilizada para producdo de

etanol anidro a partir de milho.

m3
99848 70 1dia 10001
349usinas * 1440 min "~ 1m?

Y Prod,gno = = 198,67% por usina.
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4-RESULTADOS E DISCUSSAO

4.1. Fluxograma do processo de producéo de etanol anidro a partir de milho

O fluxograma do processo obtido para producéo de etanol a partir de milho apos as
simulagOes esta representado na Figura 4.1, o modelo serve para avaliar o funcionamento
da usina flex integrada, no qual o milho opera na entressafra, compartilhando as etapas de

fermentacdo, destilacdo e utilidades.

Desse modo, o processo contempla as operagdes proprias da producdo de etanol a
partir de milho que sdo a moagem, a liquefacéo, a sacarificacdo e a secagem que podem ser
agregadas ao processo de producdo de etanol a partir da cana-de-agucar e as operagdes de
fermentacdo, destilacdo, desidratacdo e lavagem presentes tanto na producéo de etanol a
partir de milho quanto na producdo de etanol a partir da cana-de-agUcar.

A modelagem contém as propriedades do milho produzido no Brasil na entrada e a
vazdo de etanol anidro produzido de 198,67 I/min. Os dados obtidos encontram-se no
Apéndice 1: Resultados dos balancos de massa e energia. Observa-se que ao final das
simulacdes a vazdo de etanol produzido convergiu para 201,902 I/min e a vazao de milho
consumido na alimentagéo foi de 342,834 I/min que equivale a 29398,405 kg/h.
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Figura 4.1: Modelagem da producéo de etanol anidro e DDGS a partir de milho
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4.1.1 — Moagem

A primeira operacgdo unitaria na qual ocorre a reducdo dos graos de milho em
particulas com o tamanho requerido para 0s préximos processos (Figura 4.2), para corrente
de alimentacdo foi necessario inserir a composicdo e o didmetro mediano (D50). A
composicao do grdo de milho na entrada foi de 75% de amido, 10% de proteinas, 5% de
gérmen, 4% de fibra, 4% 0leo e 2% de cinzas (BNDES e CGEE, 2008). Para o diametro
mediano (D50) foi inserido o valor de 5 mm, de acordo com LUQUI, L.L., 2014 o grdo

normal de milho possui um didmetro entre 2,80 mm e 7,79 mm.

Figura 4.2: Etapa de moagem

:Area 1 - Moagem

' RM-101
' Moinho de Martelo
o 1-1

Fonte: Acervo pessoal

Foi utilizado um moinho de martelos. Para as especificacdes do equipamento foi
utilizada a distribuicdo granulométrica do grdo de milho de saida de acordo com a Tabela
4.1, dados obtidos por KELSALL, J.A. et al, 2003. Apos a simulacéo final com a producao
de etanol de 198,67 I/min definida nos blocos de “Escala” e “Avalia¢do” inseridos na aba
“Calculator”, o consumo de grdo de milho ou vazdo de alimentagdo do processo foi de
342,834 I/min.
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Tabela 4.1: Dados da distribui¢o granulométrica do grao de milho (limites em mm).

Interval Lower limit

1 0

2 0,0098
3 0,0165
4 0,0234
5 0,0331
6 0,0469
7 0,0661

Upper limit

0,0098
0,0165
0,0234
0,0331
0,0469
0,0661
01

Weight fraction

0,07
0,12
0,14
0.2

0.36
0,08

0,03

Fonte: Acervo pessoal

Os resultados obtidos da etapa de cominuigdo do grdo de milho estdo na Tabela 4.2,

como esperado o diametro das particulas na corrente de saida sdo menores que o diametro

das particulas na corrente de entrada, € possivel verificar que foram reduzidos em mais de

50%.

Tabela 4.2: Resultados da distribuicdo granulométrica do grdo de milho no moinho.

Particle diameter which is larger
than 80% of inlet mass

Particle diameter which is larger
than 80% of outlet mass

Particle diameter which is larger
than 50% of inlet mass

Particle diameter which is larger
than 50% of outlet mass

Size reduction ratio of D80
Size reduction ratio of D50
Sauter mean diameter of inlet particles

Sauter mean diameter of outlet particles

2,3559

1,10363

2,07976

0,803783

2,13469
2,58747
2,02519
0,526037

Fonte: Acervo pessoal

mm

mm

mm

mm

mm

mm
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4.1.2 Cozimento e Liquefacao

Etapa primaria na qual o amido € hidrolisado em polissacarideos. Nessa etapa
(Figura 4.2) séo adicionados ao milho a agua aquecida, a aménia para diminuicao do pH
sendo mantido em torno de 5,9 e 6,2 e a enzima a—amilase para ajudar a quebrar os
polissacarideos do amido de modo que seja hidrolisado. Nessa etapa foram colocados trés
aquecedores em sequéncia, o primeiro aquecedor tem temperatura de 45°C na saida, 0
segundo tem temperatura de 88°C e o terceiro tem temperatura de 99°C. A corrente obtida

é uma mistura e com consisténcia de puré de milho e segue para etapa de sacarificacao.

Figura 4.2: Etapa de liquefagdo

Area 2 - Liquefacag
EH-201  EH-202 & EH-20
Aquecedor Aquecedor Aquecedol

Fonte: Acervo pessoal

4.1.3 — Sacarificacao

A sacarificacdo é a etapa de hidrolise enzimatica dos polissacarideos a aglcares
fermentaveis. Antes de entrar no reator, foi feito o resfriamento da corrente a montante
utilizando um trocador de calor ou tanque de resfriamento, a temperatura foi resfriada de

99°C para 60°C. Nessa etapa é adicionado a enzima glucoamilase e proteases acidas para
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manter o pH em 4,5. Foi utilizado o reator estequiométrico Figura 4.3 sendo definido uma
conversdo de 99% de amido em glicose conforme a reacdo simplificada (3).

Amido + Agua - Glicose (3)

Figura 4.3: Etapa de Sacarificacao
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Fonte: Acervo pessoal

4.1.4 — Fermentacéo

A fermentacdo é a etapa de conversdo dos aclcares de glicose em etanol e gas
carbdnico (COy conforme a reacdo (2). A reagdo ocorre a 30~32°C, logo foi adicionado
resfriadores para abaixar a temperatura da corrente que vem da sacarificacdo, o primeiro
reduziu a temperatura da corrente de mistura de 60°C para 44,5°C e o segundo resfriador
reduziu a temperatura de 44,5°C para 32°C. Nessa etapa foi utilizado um reator
estequiométrico com 95% de conversdo (Figura 4.4). Essa etapa é a mesma presente nas
industrias sucroalcooleiras, a levedura adicionada é o fungo unicelular Saccharomyces

cerevisiae.

CoHy206 — 2CH,CH,0H + 2C0, (2)
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Figura 4.4: Etapa de fermentacgéo
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Fonte: Acervo pessoal

Apos a fermentacdo é obtida uma corrente de vinho rico de etanol diluido, com
concentracdo entre 7 a 10°GL em etanol, logo essa corrente de vinho segue para a etapa de

destilacéo.

4.1.5 — Destilacéo

A destilacdo € a etapa de concentracdo do etanol, foram utilizadas duas colunas de
destilacdo Colunas A e B (Figura 4.5). A primeira coluna é uma RadFrac de nove estagios
representando a coluna A de esgotamento de vinho. A segunda coluna é uma coluna
RadFrac de 18 estadgios com condensador parcial para representar a coluna B referente a

retificacao.
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Figura 4.5: Etapa de destilagdo

' TA-501 TBE-501 EH-501
Colunz & Coluna B Aguecedor

Fonte: Acervo pessoal

Apos a simulagéo foi obtida na coluna A uma corrente de vapor no topo com 55% de
etanol em massa, concentragdo correspondente a uma corrente de flegma (vapores com 40
a 50°GL) e a outra corrente abaixo com concentracdo de etanol abaixo de 1% em massa
que pode ser retirada do processo ou reciclada na etapa de secagem. Para a coluna B a
concentragdo de alcool da corrente obtida no topo foi de 91% em massa de etanol, essa
coluna concentra a flegma proveniente da destilagdo na coluna A de forma a obter um grau

alcoolico de aproximadamente 96°GL, referente ao alcool hidratado.
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4.1.6 — Desidratacgédo

Etapa para aumentar mais a concentracdo para gerar o etanol anidro, também
conhecida como Coluna C. Essa etapa pode ocorrer em uma coluna de peneiras
moleculares com zedlita, ou pode ser feita a destilacdo azeotropica com ciclohexano ou
ainda pode ser feita uma destilacdo extrativa utilizando monoetilenoglicol (MEG) obtendo-
se 0 alcool anidro. Foi representado no Aspen Plus uma coluna de peneiras moleculares
(Figura 4.6).

Figura 4.6: Etapa de desidratacao

. M5-601 EH-601 EH-602 EH-603
' Coluna C Aquecedor AquecedorAguecedo

Fonte: Acervo pessoal

Para modelagem foi utilizado um modelo simplificado de separacdo inserindo-se 0s
fatores adequados de quantidade de agua removida nessa etapa. Duas correntes de saida
sdo geradas, a primeira é a corrente regenerada que retorna a coluna B e foi definida com
uma fracao de 96,78% de agua, 16,22% de etanol e 28,57% de CO, em relacdo a corrente
de entrada vinda da coluna B, ja a segunda é a corrente de produto e possui o valor
complementar de 3,22% de agua, 83,78% de etanol e 71,43% de CO, em relagdo a corrente

de entrada vinda da coluna B, tendo uma concentracdo de etanol anidro de 99,6%.
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4.1.7 — Lavagem de CO;

Para etapa de lavagem dos gases e vapores de CO; gerados na etapa de fermentacéo
foi utilizada uma coluna de absorgéo (Figura 4.7). Nessa coluna a corrente de gases e
vapores gerados na etapa de fermentacdo séo alimentados por baixo da coluna enquanto
que a agua liquida é alimentada no topo, desse modo algumas frac6es de etanol que seriam

perdidas por arraste com o CO; sdo recuperadas e recicladas ao processo.

Figura 4.7: Etapa de Absorc¢ao
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Fonte: Acervo pessoal

4.1.8 — DDGS Secagem

Nessa etapa (Figura 4.8) ocorre a entrada da corrente de vinhaca que € separada pela
centrifuga em sélidos grosseiros e vinhaca fina. Esta por evaporacdo produz os destilados
condensados, ja os solidos grosseiros sdo comercializados como graos de destilaria imidos
(WDG, Wet Distillers Grain). Passando os sélidos grosseiros pela evaporacdo e secagem
rotatdria eles se transformam no DDG, gréo de destilaria seco.
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Figura 4.8: Etapa de secagem (DDGs)
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Fonte: Acervo pessoal

4.2. Avaliacao dos custos de implantacdo da tecnologia necessaria para se produzir

etanol de milho em uma usina sucroalcooleira

Neste topico foram analisados os custos das operacdes unitarias de moagem,
liquefacéo e sacarificacdo do grdo de milho para operar em uma planta sucroalcooleira, as
demais etapas estdo consolidadas na industria de producdo de etanol a partir da cana-de-
acucar. Para avaliacdo dos valores dos equipamentos foi utilizado como base de dados a
ferramenta Economics presente no Aspen Plus com dados gerados para o periodo de

novembro de 2019 e o site de consulta de custos de processos Matches?.

4.2.1. Custo de implantacéo da operacdo de moagem

O valor do moinho de martelos foi mensurado utilizando o analisador de custos
Matches acessado em novembro de 2019, para calcular os custos do moinho de martelos

foi necessario definir o diametro que deve ter um tamanho entre 3 a 15 pés. Para

2 Matches: https://www.matche.com/equipcost/Default.html
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dimensionar o moinho foi utilizado a Figura 4.9 na qual a razdo R é uma relagdo entre
comprimento e didmetro, a vazdo de alimentacdo equivale a 21,990 t/h, pela leitura o
diametro do moinho de martelos é de aproximadamente 1,8 m para R=8 e R=19,

correspondendo a 6 pés. Logo o custo do moinho de martelos é de US$ 443700.

Figura 4.9: Efeito do diametro do moinho na capacidade do moinho para duas

reducdes de razdo R.
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Fonte: GUPTA A. et al apud KURIMOTO, 2016.

4.2.2. Custo de implantacéo da operacéo de liquefacao

Nessa etapa foram utilizados trés aquecedores representando o0s tanques de
aquecimento e cozedores. Para avaliacdo econdmica dos tanques de aquecimento foi
utilizado a ferramenta Economics do Aspen Plus. O preco de custo avaliado para o
primeiro tanque de aquecimento foi de US$ 14400 e o custo total do equipamento instalado
foi de US$ 71100. Para o segundo tanque de aquecimento o custo avaliado foi de US$
178200 e o custo do equipamento instalado foi de US$ 345400. Para o terceiro tanque de

46



aquecimento o custo avaliado foi de US$ 118700 e o custo do equipamento instalado foi de
US$ 255600.

4.2.3. Custo de implantacéo da operacéo de sacarificagdo

Nessa etapa foi utilizado um trocador de calor para resfriar a corrente de saida da
etapa de liquefacdo e um reator estequiométrico com 99% de conversdo. Para avaliacdo
econémica dessa etapa também foi utilizado a ferramenta Economics do Aspen Plus. O
preco de custo avaliado para o tanque de resfriamento foi de US$ 22100 e o custo total do
equipamento instalado foi de US$ 92500. Para o reator continuo de sacarificacdo, o custo
total foi de US$ 151900 e o custo total instalado foi de US$ 305000.

4.2.4. Custo total de implantacgdo da tecnologia necessaria para produzir etanol de

milho em uma inddstria sucroalcooleira

A partir dos resultados obtidos da avaliagdo econémica das operagdes unitarias foi

construida a Tabela 4.1. Logo o custo total de implantacao é de US$ 1360200.

Tabela 4.3. Andlise de custos das operacdes unitarias para produzir etanol a

partir de milho em usinas sucroalcooleiras.

Operacdo Unitaria | Equipamento Instalado (US$) | Sem Instalagdo (US$)
Moagem Moinho de martelos 443.700 443.700
Liquefacdo Aquecedor 1 71.100 14.400
Aqguecedor 2 345.400 178.200
Aqguecedor 3 255.600 118.700
Sacarificagao Regenerador 92.500 22.100
Reator de Sacarificagdo 151.900 305.000
TOTAL 1.360.200 1.082.100

Fonte: Acervo Pessoal.
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4.3. Analise econdmica comparativa entre a operagdo em uma planta de producéo de

etanol a partir de cana-de-agUcar e a usina flex

O resultado obtido na producdo de 198,67 I/min de etanol foi de 342,834 I/min ou
29,39 t/h de grdos de milho na corrente de alimentagdo. A partir desses valores e com
indicadores econémico-financeiros é possivel fazer uma anélise comparativa da producéo

de etanol nas usinas sucroalcooleiras e nas usinas que utilizam milho para produzir etanol.
4.3.1. Analise econdmica da producdo de etanol a partir da cana-de-acucar

Para a avaliacdo econémica da producéo de etanol a partir da cana-de-acucar foi
utilizado os indicadores do Quadro 4.1, que contém os valores do significado de uma
tonelada de cana processada nas principais industrias sucroalcooleiras brasileiras. Foram
utilizados como base o valor médio do valor do faturamento de 164,7 reais /tc e o valor
médio do custo-caixa mais as despesas administrativas de 116,5 reais/tc. Para

produtividade de alcool foi utilizado o valor de 83 I/tc (CGEE, 2009).

Quadro 4.1 Indicadores econdmico-financeiros da industria sucroalcooleira, valores

do significado de uma tonelada de cana em reais das induastrias brasileiras.

Resultado referente a safra 2017/18

() & B GE

Ebitda Faturamento Custo-caixa Dgs.p St
administrativas
59.8] | Média* BN 104.9] Média* BRI
Si0 Manoel [ 150.24] _57.86) | 801
Ipiranga Agro =0T [ 73501 [5,10]
cemadinhe  [HIEZZED ETED [ 8377]
Energética Morrinhos -...T"'_".E] -Ei
Da Mata | 1572 [ 89,90] [ 5,05]
Agopes INENNCTY] T —E —
Detta [ sai)
Vale do Parana | 66.73] [ 9]
Santa Adélia m EDE‘] m
Aroeira m m
ssoMartinno [ NEEED) [ 15472] [ 7554 [ a1
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Fonte: Nova Cana, 2018.

Os resultados econémicos obtidos se encontram na Tabela 4.4. Logo, o lucro médio
obtido em uma industria na producdo de etanol é de R$ 168.838,72 por dia de

processamento de cana-de-agUcar.

Tabela 4.4. Dados econdmicos da producdo de etanol a partir da cana-de-agticar em

usinas sucroalcooleiras

Producdo de etanol (I/min) 201,902
Producdo de etanol (I/dia) 290.738,88
Produtividade da cana-de-acucar (l/tc) 83
Alimentacao da cana-de-agUcar (tc/min) 2,43
Alimentacdo da cana-de-acUcar (tc/dia) 3.502,88
Custo-Caixa mais as despesas admnistrativas (R$/tc) 116,5
Custo total na producdo com cana-de-agUcar (R$/dia) 408.085,3
Faturamento (R$/tc) 164,7
Faturamento na producdo com cana-de-agUcar (R$/dia) 576.924,0185
Lucro na produgdo com cana-de-agucar (R$/dia) 168.838,7231

Fonte: Acervo Pessoal

4.3.2. Analise econdmica da producdo de etanol em usinas flex de cana-de-acUcar e

milho

Para a avaliagdo econémica da producdo de etanol em usinas flex foi utilizado os
mesmos custos médios operacionais da industria sucroalcooleira acrescentado aos custos
das utilidades da etapa de liquefacéo e sacarificacdo. Os indicadores do valor do milho e do
preco do etanol que foram utilizados estdo na Tabela 4.5.
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Tabela 4.5 Indicadores econdmicos para industria de producéo de etanol a partir do

milho (prego de venda).

Indicadores Usina Flex
Etanol (R$/litro) 1,86
IDDGS (R$/t) 640,48
Oleo (R$/t) 2.610,00
IMilho (R$/saca) 21,09
|Lenha (cavaco) (RS/t)* 160,00

Fonte: OZAKI P.M., IMEA 2019.

O resultado obtido se encontra na Tabela 4.6. Os custos das utilidades foram obtidos

pela ferramenta Economics do Aspen Plus. O lucro obtido foi de R$ 92158,97/dia.

Tabela 4.6 Dados econémicos da producéo de etanol a partir do milho em

indUstrias flex.

Alimentagdo de milho (kg/dia) 705.561,6
Fator de conversdo (kg/saca de milho) 60
Alimentacdo de milho (saca/dia) 11.759,36
Custo do milho (reais/dia) 248.004,9
Faturamento no etanol de milho (R$/dia) 540.774,32
Custo das Utilidades (Liquefacdo) (R$/dia) 8.620,8
Custo das Utilidades (Sacarificacdo) (R$ /dia) 802,56
Custo com as outras etapas e despesas (R$/dia) 191.187,09
Lucro (R$/dia) 92.158,97

Fonte, Acervo Pessoal.

Tabela 4.7 Dados econémicos da receita gerada e do prazo de retorno do

investimento.

Lucro (R$/més) - Tabela 4.6

2.764.769,076
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Periodo (dias-inicio de dezembro até o final de marco) 120
Receita gerada (R$) 11.059.076,31
Etanol gerado na entressafra (m3/ano) 34.888,67
Custo total da moagem, liquefacdo e sacarificacdo (US$) 1.360.200
Preco do dolar (17/dezembro/2019) 4,06
Investimento total (R$) 5.522.412
Prazo de Retorno do Investimento (PRI) més 1,997

Fonte, Acervo Pessoal.

Logo, as usinas flex apresentam como vantagem a producdo de etanol durante o
periodo de entressafra da cana-de-agucar da regido centro-sul. Nesse periodo (Figura 2.5)
0s meses de dezembro, janeiro, fevereiro e marco apresentam uma producdo em etanol
extremamente reduzida (Figura 2.9) devido a baixa colheita da cana-de-acUcar. Porém o
milho possui alta produtividade para importagdo e € possivel de ser estocado, logo pode ser
usado durante a entressafra da cana-de-aguUcar.

Desse modo, seria produzido nesse periodo por usina 34.888,67 m3/ano de etanol a
mais e seria gerada uma receita de R$ 11.059.076,31/ano. Além disso, pela PRI (Tabela
4.7) em dois meses ap0s a aplicacdo de capital o investidor tera recuperado, sob a forma de
retornos, tudo o que investiu com a implantacdo da tecnologia necessaria para producédo de

etanol a partir do milho em sua usina de producéo de etanol a partir da cana-de-agucar.
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5-CONCLUSOES E SUGESTOES

5.1 Conclusoes

Apdbs o desenvolvimento do trabalho conclui-se que a utilizacdo do milho para
producdo de etanol no Brasil é rentavel, principalmente no periodo de entressafra da cana-
de-agUcar. Os resultados obtidos tiveram base na produgdo média de etanol anidro no
Brasil por usina de 198,67 I/min, esse valor de producdo aumenta durante a safra da cana-
de-acucar e diminui drasticamente durante a entressafra da cana-de-aclcar para producgéo

de etanol em usinas sucroalcooleiras.

A partir dos resultados da simulacdo foi a vazdo de producdo de etanol convergiu
para 201,902 I/min e a vazdo de milho consumido na alimentagéo foi de 342,834 I/min que
equivale a 29398,405 kg/h. Além disso, nessa simulacéo foram obtidos os custos de alguns
equipamentos e das utilidades presentes nas operagdes unitarias necessarias para produzir
etanol a partir do milho. Desse modo foi feita a analise econémica das operagdes unitarias
necessarias para se produzir etanol a partir de milho em industrias sucroalcooleiras, o custo
total de implantacéo obtido foi de US$ 1360200, compreendendo as operacfes de moagem,

liquefacdo e sacarificacao.

O lucro médio da producdo de etanol para as usinas sucroalcooleiras foi de R$
168.838,72/dia e o lucro médio das usinas flex que utilizam o milho para producdo de
etanol foi de R$92.158,97/dia. Embora o lucro obtido para o etanol de milho seja menor
em industrias flex integrada, este continua sendo de grande importancia principalmente
durante o periodo de entressafra da cana-de-acUcar, periodo em que é mais favoravel a
utilizacdo do milho para producéo de etanol.

Na entressafra da cana-de-agucar seria produzido por usina 34.888,67 ms3/ano de
etanol a mais e seria gerada uma receita de R$ 11.059.076,31/ano. Além disso, pela PRI
(Tabela 4.7) em dois meses ap6s a aplicacdo de capital o investidor terd recuperado, sob a
forma de retornos, tudo o que investiu com a implantagdo da tecnologia necesséaria para
producdo de etanol a partir do milho em sua usina de producédo de etanol a partir da cana-

de-acucar.
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5.2 Sugestoes

Em termos de trabalhos futuros, pode-se citar:

e Aprofundamento no detalhamento da planta, por exemplo, realizar a
simulacdo com o reator CSTR e com o reator em batelada na etapa de
fermentacdo, de modo a fazer as analises e comparagoes.

e Analise de sensibilidade paramétrica para avaliacdo dos custos e lucros
obtidos a partir de diferentes vazdes de producdo de etanol ou diferentes
vaz0es de alimentagdo do milho;
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APENDICE A — Resultados dos balangos de massa e energia

Areas 1e2:

Stream 1D 1-1 2-1 22 2] 24 -5 26 27 28 2.5 2-10 2-11
Mass SFrac 0,748 0.745 .90/ ©.000 0.000/ 0.000| 0.000 0.254 0.264 0.242 0.242 0.242
"% ALL PHMASES **
Mags Flow kg/he 29398.405] 29310210 34,846 1465.762 58,320 46435.287| 77324873 77324.873| 90985945 90965.949] 90965.949
Volume Fiow Vmin 342834 342412 0,445 25,589 0,744 809,904 1166073 1205027 1841,379 1458,351 1474.624
Enchaloy caVsec | -LATT2E+7] -L4TME+T7| -16097,160) -1,4777E+6| -26941,221| 4.B261E+7| £,4670E+7| 6,3916E+7| -7,7298E+7| -7,7023€+7| -7.6767E+7,
Dansky gvee 1429 1.427] 1,306] 0956 1,306 0,956 1,105 1.066 1.052 1,040 1,028
Mass Flow kst
WATER £405,761 4356,531 20,445 1292.467 46193,539| S2002.966| S2002.986] 64287659 6SA287.659] 64287659
ETOH 233,149 233,149 211,149 237,975 237,975 232,978
c0o2 8,599 8.595 £.599 £.559' §.599| 8,559
GLUCOSE
STARCH 17452.051] 17439.575 17439.575| 17435,575] 17443.323| 17443.323] 17443323
CSPOLY 1299.408 1295.511 1295511 1295,511 1323,965 1323,9%5) 1323965
CEPOLY 749,659/ 747,410 747,410 747410 763.826 763826/ 763.826
PROTINS 144%,341 1444,933 1444,993 1844,993 146,730 46,730 1476,730
Ol 999,546 ¥9.547 996.547 996,547 1018434 101644 10184
NFOS 1995.092 1993094/ 34,845 73,295 58,320 e 2159.555 2159.555 3050,965 3050,965 3050.965
XYLOSE
PROTSOL ¥93.5%6 996547 | vae 996.547 996,547 1374.472 1374472
Areas 3 e 4:
Stream 1D 31 32 33 34 35 4-1 4-2 4-3 [4-4 4-5 4-5 4-7 4-E
Mass SFrac 0,242 0,242 0,000 0,000 0,052 0,052 0,052 0,000 0,052 0,058 0,000 0,058 0,058
FEE AL PHASES **
Mass Flow kg/hr S0585,545( S05985,%4% 58,320 25,538 51073,804| 51073804 51073804 551D 51075517 81531,031 9148,485| 81531,031| 77E344.75%
Volume Flow Vmiin 1457,281 1408,203 0,744 0,454 1389,491 1369,928 1355172 0,082 83025222 1352,615| B1672.607 1352,615| 12849846
Enthalpy callsec | -7,7041E+7| -7,7854E+7| -26541,221| -31124,635| -7,7589E+7 | -7,8255E+7 | -7,B468E+7| -5801,111| -7,%030E+7| -7, 2606E+7 | -5,423BE+5 | -7, 3605E+7 | -£,9525E+8
Drensity lgmycc 1,041 1,077 1,306 0,957 1,062 1,108 1,120 0,953 0,018 1,010 0,002 1,010 1,010
Mass Flow ka/hr
WATER 64287655 64287659 25,536 62358500 62336500 62338500 5.510| &2404,010| 6£2244,025 155,586 62244,025| 551318,235
ETCOH 237,975 237,975 237,975 237,575 237,975 9550,509 9381988 158,520 9361,588| ©EB9IEEED
co2 8,599 8,599 8,599 8,599 8,599 B914,473 124,454 B788,979 124,454 1182,655
GLUCOSE 19187,585| 19187,585| 19187585
STARCH 17443,323( 17443323 174,433 174,433 174,433 174,433 174,433 174,433 1657116
C5POLY 1323,965 13373,%65 1333,%65 1323,565 1323,565 1323,565 1323,965 1323,965| 13577666
CEPOLY 763,826 763,826 763,826 763,826 763,826 763,826 763,828 763,828 756,346
PROTINS 1476,730 1476730 1476,730 1478,730 1478,730 1478, 730 1476,730 1476,730| 14028535
OIL 1018,434 1018,434 1018,434 1018,434 1018,434 1018,434 1018,434 1018,434 9E675,128
NFDS 3050,965 3050,965 58,320 3109,285 3109,285 3109,285 3822, 555 3822,555 trate 3822,555| 38314276
XYLOSE
PROTSOL 1374,472 1374,472 1374472 1374,472 1374,472 1620,581 15620,581 race 1620,581| 15395516
Areas4 e 5:
Stresm ID 4-5 4-10 4-11 4-12 4-13 51 52 53 54 55 56 5T d
IMass SFrac 0,058 0,058 0,058 0,059 0,000 0,055 0,000 0,073 0,000 0,000 0,000 0,000
FEE ALL PHASES **
Mass Flow kolhe | 77E344,755| B1%31,031| B51531,031| B1125,5%45 502,087 B1128%45 671,538 &4917,241| 16883,243| 12241,159 580,700 7522,783
Volme Flow Umin | 12730286 13s2.615| 1372273  1a3sm| iss7noms|  1a4n61m 12,535  1122,377| 208632,557| 115951,514 55,513 135,004
Enthzlpy czllsec | -7,0010E+8| -7, 3806E+7 | -7,2336E+7 | -7, 2062E+7| 4. 6108E+5| -7,1702E+7 | -4,5564E+5 | -5,0525E+7| -3, 7439E+5| 4 8405E+6| -1, B17SE+E| -7, 7266E+E
Density lgmiac 1,014 1,010 0,555 0,957 0,001 0,937 0,865 0,964 0,001 0,002 0,801 0,902
Mass Flow kg/hr
WATER 591318235 62244025 62244,025| 61947,436 296,5EB( 61947436 293,932 L546BEE36 7554,732 1110,086 1074,357 7515,022
ETOH B8938,885| 9361588 9361,588 §576,295 385,654 B976,255 375,153 30,080 9321,368| 1111,0593 1803,486 3,761
co2 1182,655 124,454 124,454 4,650 115,805 4,650 2,453 trace 7,143 10,000 2,857
GLUCOSE
ETARCH 1E57,116 174,433 174,433 174,433 174,433 174,433
CEPOLY 12577 666 1323,%65 1323,565 1323,565 1323965 1323965
CEPOLY 7256346 7e3.B26|  7elEe|  7elEas 763,826 763,826
PROTINS 14028,935| 1476730 1476730 1476730 1476,730 1476,730
OIL BE7E, 128 1018434 1018434 1018434 1018434 1018434
MFDS 35314,376 3832, 555 3832,555 3E232,555 race 3827,555 3B827,555 race
XYLOSE
PROTSOL 15395516 1620,581| 1620581  1620,581 wace| 1620581 160,581 wace
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Area 6 7¢e8:

Stream 1D 51 5-2 5-3 53 5-5 7-1 72 7-3 74 75 B-1 8-2 5-3 i
Mass SFrac 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,073 0,000 0,078
FEE ALL PHASES **
Mass Flow 5360,458 ZEB0, 700 280,700 5360,458 5360,458 130,548 9148,485 6301,081 E587,852 6592,263( 64917241 2017428 62899,812
Volume Flow B5163,327| 514825,275 BE,195| 99585408 202,547 1188,3%6| B1&72,607 104,526 81385507 112,121 1055,691| 128737950 1041,776
Enthzlpy calsec | -3,1003E+6| -1,5402E+6| -1,8502E+6 | -3,1326E+6 | -3,7455E+6| -75434,227| -5,423BE+6| -6,6540E+6 | -5,3635E+6 | £, FESEE+5| £,0889E+7| -1,7797E+E| -5,5054E+7
Density lgmycc 0,002 < 0,001 0,854 0,002 0,770 0,002 0,002 1,005 0,002 0,580 0,587 < 0,001 1,006
Mass Flow ka'hr
WATER 35,709 1074,358 1074,358 35,709 35,703 2,657 155,586 &301,081 87.550| 6375134 54686636 200€,044( 52678,553
ETCOH 9317,607 1803485 1803,485 9317.607 9317607 10,540 198,520 1,549 207,512 30,080 9,385 20,695
coz 7.143 2,857 2,857 7,143 7,143 117,352 E789,579 EESE,T13 E618 trace
GLUCOSE
ETARCH 174,433 174,433
CEPOLY 1323,965 1373,965
CEPOLY 763,826 763,826
PROTINS 1476730 1476,730
OIL 1018434 1018,434
NFDS trace 38322,555 3822,555
XYLOSE
PROTSOL trace 1620,581 1620,581

Area 8

Stream ID (B E-5 === E-7 ==:3 B3 8-10 B-11 B-12 &-13 [&-14 [&-15
Mass SFrac 0,007 0,007 0,353 0,041 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000
FEE AL PHASES =%
Mass Flow ka'he S0E53,187| 37192,117] 12046,625 765,569 2017,428| 30402548 32415576 46535023 99,736 46435,287| 46435287 46435287
Vohime Flow Iimin 863,458 631,523 176,288 54,201 34,540 526,035 560,575 811,843 1,740 505,504 505,504 1165,242
Enthalpy czl'sec | 4,5816E+7| -3,6434E+7| -5,2377E+6| 4,5802E+6( -2, 1012E+4| -3,1747E+7| -3,3B4BE+7| 4, B365E+7| -1,0366E+5 | 4,E261E+7| -4,B261E+7| 4,7508E+7
Drensity gmyjoc 0,552 0,552 1,126 1,201 0,562 0,563 0,563 0,956 0,556 0,556 0,556 0,662
Mass Flow kg/hr

WATER 45729,524] 33444861 545,069 3055,306 2008,044| 30389,555| 32357599 46292755 99,217 461593,538| 46153,538| 461593,538

ETOH 17,965 13,135 2,730 0,145 5,385 12,553 22,378 233,651 0,501 233,150 233,150 233,150

co2 8,618 0,018 8,555 8,559 8,559

GLUCOSE

ETARCH 13,955 10,206 160,479 10,206

CEPOLY 105,917 77484 1218,048 77484

CEPOLY 61,106 44,691 F02,720 44,691

PROTINS 118,138 BE402 138,552 BE,402

oI EB147% 59,588 936,960 59,588

NFDS 1318,305 2426, 684 504,250 2476, 684 raoe raoe raoe raoe rade rade raoe

XYLOSE

PROTSOL 1406,803 1028, 883 213,778 1028, 863 raoe raoe raoe raoe trade rade raoe

Produtos e Utilidades

Stream ID 3ROV ssES csopcs  [sevewt  |cozacua [com con coM COND DDGS-s  |ETANOL  |Evapss |
Mass SFrac 0,000 0,007 0,480 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,247 0,000 0,000
22 411 PHASES ** |
Mass Flow kofhe | 12241158 13861073 sroz3s4|  s133Em0 42851 s14s485| 4574243 asraze3|  erisas| 1ssasisa|  saire0r| 30402348
Volume Flow Imin | 10ss42.880] 231,985 113,134 3m2sssEse 55,045 s1672,607| 40838303 21248512 12938  2va0s|  201302( 116233848
Enthalpy calis=c | <,880BE+6| -1,3383E+7| 4.6217E+8] &.0482E+6| 41680312 5.4238E+6| 271156 +6| -2.6883E+8] 459656 +5| -1,4058E+7| -3,70E1E+8] 2.6824E+7|
Density gmicc 0,002 0,582 1428] =000 0,012 0,002 0,002 0,004 0,85 1,154 0763 =000
Mass Flow ka/hr

WATER 110,066 12284673)  e7iiss|  siz0sms 35,708|  i53ses 79,553 72853 2s3s3z| 1o0o4ams 30383,555|
ETOH 11121,003 4,826 0,053 2813 198,520 99,260 oe260| 375,152 2878  smrEn7 12,993
co2 10,000 7143  s7esore| assacmn|  43meono 2,453

GLUCOSE

STARCH 34| 170884 170,684

CsPOLY 28,454 1295512 1295,512

CEPOLY 16,416) 747,410 747,410

PROTINS 3.737|  1444,5%4 144,554

on 21,887 995,547 555,547

NFDS £91,410) 2931134 race race race ace 931,134

XYLOSE

PROTSOL 377,524 1242861 ace ace ace ace 1242,661
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