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RESUMO

A produgao de etanol em biorrefinarias de cana-de-agicar gera grandes quantidades de subprodu-
tos na forma de palha, bagaco e vinhaga. O objetivo deste trabalho foi desenvolver e implementar
uma ferramenta para analise de investimentos no d&mbito de uma biorrefinaria de etanol de
cana-de-acicar (E1G) projetada para aproveitar esses subprodutos na producao de etanol de
segunda geracao (E2G) e eletricidade. A combustao do bagago em caldeiras de baixa pressao
visando a autossuficiéncia energética do processo é uma tecnologia amplamente utilizada. Nem
todas as destilarias, entretanto, adotam a tecnologia para producao de excedentes de eletricidade.
Duas alternativas para producao desses excedentes foram examinadas: a combustao da palha e
bagago em caldeiras de alta pressdo (ciclo Rankine) e a cogeragdo integrada a gaseificacao da
biomassa (BIGCC). Estudou-se ainda o impacto da produgao de biogas por digestao anaerdbia
da vinhaca na viabilidade tecno-econémica do processo, haja vista que a producao de etanol
de segunda geracao leva & producao de volumes de vinhaca ainda maiores que os observados
nas destilarias convencionais. Considerou-se uma destilaria auténoma com capacidade para
processar 3,84 milhdes de toneladas de cana por safra e recuperacao de 50 % da palha do campo.
A anadlise econ6mica se baseou em estimativas fatoradas dos custos e otimizagdo superestrutural
para definir a fracdo étima de bagaco hidrolisado e melhor processo para producao de energia.
Estimou-se a incerteza relativa & analise econémica pelo método de Monte Carlo. Diferentes
estudos de caso foram avaliados assumindo-se variagoes nos precos de produtos, redugao nos
custos de investimento devidos a efeitos de aprendizado tecnoldgico e expectativas para o cenario
de longo prazo. Na maioria dos cenarios a operagao 6tima envolveu a geracao de eletricidade
por combustao da biomassa em turbinas de alta pressdo e em todos os cenarios, o 6timo envol-
veu hidrolise de todo o bagago e producao de biogds. Contudo, nas condi¢oes avaliadas neste
trabalho, nenhum dos cendrios avaliados se mostrou economicamente viavel, o que sugere que
essas tecnologias ainda nao estao suficientemente maduras para uso comercial sem apoio do setor

publico.

Palavras-chaves: Biorrefinaria. Otimizagao Superestrutural. Etanol 2G. Cogeracao. Gaseificagao.






ABSTRACT

The production of ethanol in sugarcane biorefineries generates large amounts of by-products
such as straw, bagasse and vinasse. The objective of this work was to develop and implement a
tool for the analysis of investments within the framework of a sugarcane ethanol bio-refinery
(E1G) designed to take advantage of all these by-products in the production of second generation
ethanol (E2G) and electricity. The combustion of bagasse in low pressure boilers for energy
self-sufficiency of the process is a widely used technology. Not all distilleries, however, adopt the
technology to produce surplus electricity. Two alternatives for the production of these surpluses
were examined: the combustion of straw and bagasse in high pressure boilers (Rankine cycle)
and biomass integrated gasification combined cycle (BIGCC). The impact of biogas production
by anaerobic digestion of vinasse on the techno-economical viability of the process was also
investigated, since the production of second generation ethanol leads to vinasse throughputs even
larger than those observed in traditional distilleries. An autonomous distillery with capacity to
process 3.84 million tons of cane per harvest and recovery of 50 % of straw from the field was
considered. The economic analysis was based on factored-cost estimates and on superstructural
optimization in order to define the optimal fraction of hydrolyzed bagasse and the best process
for energy production. The uncertainty regarding the economic analysis was estimated by the
Monte Carlo method. Different case studies were evaluated assuming changes in product prices,
reduction in investment costs due to technological learning effects and expectations for the
long-term scenario. In most scenarios the optimal operation involved the generation of electricity
by combustion of biomass in high pressure turbines and in all scenarios, the optimum involved
the hydrolysis of all bagasse and the production of biogas. Nonetheless, under the conditions
evaluated in this work, none of the scenarios evaluated were deemed economically feasible,
suggesting that these technologies are not yet sufficiently mature for commercial use without

support from the public sector.

Keywords: Biorefinery. Superstructural Optimization. Ethanol 2G. Cogeneration. Gasification.
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superestrutura).
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CE

LISTA DE SIMBOLOS

Anuidade, série de pagamentos anual constante US$-[T1].
Anuidade considerando a depreciacio US$-[T1].

Escala base para estimativa de custo, dimensao variavel.
Custo por unidade de tempo, US$-[T~1].

cmo Custos de méo de obra.
cmp Custos de matérias primas.

cop Custos de operacao.

¢y Custos de tratamento de residuos.

cut Custos de utilidades.
Custo de capital, USS.

Cpyr Custo com prédios auxiliares.
Cpy Custo modular de equipamento (bare module cost).
Ccont Reserva de capital para contingéncias.
Cg Custos com engenharia.
Cree Custo de cota da empreiteira.
Crrr Custo de frete, seguros e taxas.
C;  Custo de mao de obra para instalagao.
Cypr  Custo de materiais para instalagao
Co Custos gerais de construcao.
Coyrr Custo com off-sites e centrais de utilidades.
Cp, C% Custo de equipamentos (f.0.b.)

Cryr Custo total de projeto de expansao de planta industrial.
Carga enzimadtica, [M/M].
Depreciagao, US$:[T~1].

Vazao, [M/T), [N/T] ou [L3/T] conforme contexto.
Valor futuro em dinheiro, USS.

Fator de custo modular (bare module cost factor).

Taxa de juros (desconto).
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1A

ST

Yi

Ypss

Indice de custo de equipamento em um ano determinado.

Intensidade de agitagao, [T~1].

Relacao entre custo e escala de base para estimativa por lei de poténcia.
Fator de escala em estimativa de custos por lei de poténcia.

Ntmero de itens em uma lista.

Nyro Numero total de operadores.

Npp Numero de equipamentos nao envolvendo material particulado e sem

contar bombas e tanques.
N, Numero de equipamentos envolvendo material particulado.

Np Numero de turnos cobertos por nimero de operadores.
Pressdo, [ML~'T—2].

Valor presente em dinheiro, US$.

Probabilidade, funcao de distribuicdo de probabilidades cumulativa.
Receitas, US$:[T71].

Fragao de sélidos totais, [M/M].

Tributos, US$-[T~1].

Temperatura, [©].

Percentual de umidade de substéancia i, [M/M]; ou fracdo de conversao de

uma reacao em relacdo ao componente limitante 7.
Fragao molar de substancia i, [IN/N].

Coeficiente global de rendimento de substrato a produto, [L3/M].

Letras Gregas

Velocidade especifica de crescimento celular, [T~1].

Média, valor central de distribui¢do normal.
Coeficiente estequiométrico.
Desvio padrao de distribui¢ao normal.

Razao de equivaléncia; relacdo entre ar utilizado e ar estequiométrico, [N/N].
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1 INTRODUCAO

Uma usina sucroalcooleira produz cerca de 140 kg de bagaco em base seca para cada tonelada
de cana-de-agicar processada (I)). O aproveitamento do bagaco da cana é interessante por se
tratar de um subproduto ja encontrado no interior da destilaria, sem necessidade de transporte.
Parte do bagaco é usada como combustivel em caldeiras, onde se gera vapor a alta pressao e
eletricidade visando suprir as demandas energéticas do processo. Destilarias modernas usam
caldeiras de alta pressdo que permitem a geragao de excedentes de eletricidade, que podem ser
vendidos para a rede elétrica em leildes ptublicos e pode ser um produto tdao valioso quanto o
préprio etanol (2)). Ainda assim, se produz excedentes de bagaco que podem ser aproveitados
para outros fins, o que tem estimulado pesquisas visando explorar possiveis aplicacoes para esse
subproduto (3} [4, 5)).

Outra importante fonte de biomassa lignoceluldsica é a palha da cana, formada principalmente
por folhas e copas da planta e produzida na proporcao de 0,140 tps/te (6, [7). Existem beneficios
agronomicos em se deixar parte da palha sobre o solo uma vez que esse material forma um
“cobertor” que o protege da erosdo, aumenta o teor de matéria organica no solo e previne o
crescimento de ervas daninhas. Estima-se, contudo, que um terco de todo o potencial energético
da cultura da cana se encontra na palha, o que a torna uma matéria prima interessante para
bioeletricidade, mas ao mesmo tempo impd&e custos e desafios logisticos relativos a sua coleta.
O trade-off entre os beneficios de manter a palha no campo e os de queimé-la tem motivado

pesquisas sobre a proporgao étima de palha que poderia ser recolhida do campo ().

O aproveitamento de biomassa lignoceluldsica para producdo de etanol de segunda geracao é
uma das linhas de pesquisa mais importantes para o aproveitamento de residuos de biomassa. O
processo consiste de um pré-tratamento do bagaco ou da palha da cana visando posterior hidrolise.
A celulose é composta por hexoses, que podem ser fermentadas por leveduras Saccharomyces
cerevisiae, enquanto que a hemicelulose é composta principalmente por pentoses, cuja fermentacao
é mais desafiadora. A fermentacdo de pentoses depende de microrganismos com dificil adaptagao
as condigoes industriais, de cepas geneticamente modificadas de S. cerevisiae ou da isomerizagao

de xilose a xilulose (8)).

A opcéo pela hidrélise da biomassa nao exclui a tecnologia convencional de cogeracdo de
energia e calor por ciclo Rankine, necessaria para manter a unidade de producio autossuficiente
energeticamente. Inclusive, a lignina removida durante o pré-tratamento e celulose nao hidrolisada

podem ser usadas como combustivel nas caldeiras (2.

A gaseificacdo é um processo alternativo a combustao direta de biomassa que consiste na
sua conversao termoquimica em gés de sintese (syngas, na abrevia¢ao em lingua inglesa), uma
mistura contendo principalmente hidrogénio e monéxido de carbono e com aplicacdbes como
reagente em diversas reagoes de importancia para a indudstria quimica ou como um combustivel
com poder calorifico superior ao da biomassa. Modelos termodindmicos mostram que a queima
do gés de sintese tem potencial de geracao de eletricidade até sete vezes maior do que os ciclos

combinados a baixa pressao usados em destilarias de etanol menos modernas. No entanto, a
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tecnologia envolvida nesse ciclo de poténcia ainda enfrenta dificuldades como altos custos de
operagao e purificagdo do gas, além de aumentar a demanda de vapor do processo (9).

A vinhaca também é um subproduto de grande importancia, produzida na proporcao de dez
a quinze litros para cada litro de etanol (10} [I1]). Sua principal aplicacdo esta na fertirrigacao
devido ao seu alto contetido em matéria orgdnica e nutrientes, principalmente potassio, um dos
principais macronutrientes requeridos pela pratica agricola. Uma das principais dificuldades com
a fertirrigacdo é o custo com o transporte da vinhaga até o campo e, além disso, sem tratamento
adequado, a aplicacdo de vinhaga em grandes quantidades e por longos periodos de tempo esta
associada a uma série de riscos ambientais, como alteragoes nas caracteristicas fisico-quimicas
do solo, contaminacio de dguas superficiais e subterraneas e emissao de gases estufa como o
monoéxido de dinitrogénio, cerca de 300 vezes mais danoso do que o gas carbénico (11} 12]). Os
problemas decorrentes do seu uso na fertirrigacdo podem ser mitigados recorrendo-se a digestao
anaerobia de seus componentes organicos antes da aplicagdo ao solo, gerando-se biogds como um
bénus. O biogas é uma mistura gasosa rica em metano e gas carbonico.

Segundo Moraes et al.| (13) a queima do biogas em caldeiras poderia liberar cerca de 12 %
do bagaco de uma usina para outras aplicacdes, como a geracgao de eletricidade ou de etanol
celuldsico. Os autores ressalvam, no entanto, que o redirecionamento dessa porgao de bagago para
hidrélise resultaria na produgao de mais etanol, que por sua vez estaria associada a producao
de mais vinhaga, que contribuiria para a produgao de um volume ainda maior de biogas, o que
no entanto seria compensado em certa medida por uma maior demanda energética pelo proprio
processo. Embora tenham concluido que o uso do biogas seja menos atrativo economicamente do
que a queima do bagaco em destilarias de etanol de primeira geracao, no trabalho citado eles
nao foram capazes de tirar conclusbes a respeito de potencial econémico do biogas em destilarias
integradas de etanol de primeira e segunda geragoes. Estudar a viabilidade da biodigestao da
vinhaca em conjunto com a hidrélise, gaseificacdo ou combustao do bagaco e da palha da cana é
um dos objetivos deste trabalho.

A aplicacdo de técnicas de andlise econdmica para avaliar investimentos alternativos é pratica
comum na engenharia. Uma opcao interessante é combind-las com técnicas de otimizacao
superestrutural. Uma superestrutura consiste de um arranjo que inclui um conjunto de possiveis
configuragoes alternativas para um processo. Através da otimizagao é possivel se identificar qual
dessas configuragoes melhor satisfaz um critério econémico, ambiental e/ou social previamente
definido, assim como possiveis restri¢goes impostas ao problema (14)).

A otimizacdo superestrutural frequentemente recai em problemas de programacio nao linear
inteira mista (MINLP na sigla em inglés), isto é, problemas de otimizagao que envolvem varidveis
inteiras, frequentemente bindrias, em conjunto com varidveis continuas. A solugdo desse tipo de
problema depende do uso de algoritmos especializados, tais como a decomposicdo generalizada
de Benders (I5)), aproximagao exterior (14, [16), branch-and-bound nao linear (I7) e algoritmos
nao deterministicos (18)).

A vantagem de se utilizar a otimizacao superestrutural em conjunto com a anélise econdémica
¢é a possibilidade de otimizar simultaneamente tanto a fracdo de bagacgo de cana-de-agticar
direcionada para hidrélise (e consequentemente a fragdo complementar direcionada para a
geracao de poténcia), quanto avaliar qual é a melhor alternativa para geragao de energia e ainda

decidir se o volume de vinhaga produzido torna a digestao anaerébia economicamente atrativa
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ou nao. Varios problemas complicados que deveriam ser resolvidos isoladamente podem ser

resolvidos ao mesmo tempo.

1.1 Objetivos

O objetivo geral deste trabalho foi desenvolver uma ferramenta para avaliagdo da viabilidade
econdmica de biorrefinarias de etanol e eletricidade.

O objetivo especifico foi utilizar métodos de engenharia econdmica e otimizagao superestrutural
para avaliar qual seria a melhor configuracio para a expansao de uma destilaria de etanol de
primeira geragdo (1G) para uma destilaria autéonoma de etanol de primeira e segunda geracao

(1G2G) em diferentes cendrios e respondendo as seguintes questoes:

1. Qual o melhor método para geracdo de energia, a combustdo de biomassa em caldeiras de

alta pressdo ou um ciclo combinado com gaseificacao integrada de biomassa?

2. Que fracoes do excedente de biomassa devem ser destinadas & producao etanol 2G e de

bioeletricidade?

3. Vale a pena investir na digestdo anaerébia da vinhaga visando a producgao de biogéas?
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2 REVISAO DA LITERATURA

2.1 Cogeracao a partir da combustdo de biomassa

Tipicamente processos quimicos industriais podem ser divididos em trés etapas: preparacao
de matérias primas, transformagoes (bio)quimicas e purificacdo do produto. Cada uma dessas
etapas geralmente demanda energia para ser concluida, seja na forma de trabalho ou de calor.
Na industria sucroalcooleira o trabalho é necesséario, por exemplo, para o transporte de cana-de-
agucar ou de cristais de acticar em esteiras, acionamento de moendas e bombas e agitacdo em
tanques. Trocas de calor sdo necessarias em evaporadores, refervedores, cristalizadores, colunas
de destilacao, etc.

As destilarias brasileiras sao autossustentaveis, produzindo internamente toda ou quase toda
a energia necessaria para funcionarem gragas a queima de biomassa em caldeiras (19). O bagago,
subproduto sélido do processo de moagem da cana-de-actcar, é utilizado como combustivel
pela industria sucroalcooleira. Outros potenciais biocombustiveis sdo a palha, recolhida do
campo e, em processos de segunda geragao (etanol celuldsico), a lignina removida no processo de
pré-tratamento da biomassa lignocelulésica e celulose niao hidrolisada (20)).

Normalmente, em processos de combustio consegue-se aproveitar entre 25 e 43 % da energia
liberada por um combustivel (i.e., seu poder calorifico inferior) para geragao de trabalho na
forma de energia mecanica ou elétrica através de um processo baseado no ciclo Rankine de vapor
e o restante da energia é perdida como calor (2I)). Parte deste calor, no entanto, ainda pode ser
transferido para fluidos com alta entalpia especifica, como dgua (ou vapor de dgua), podendo
ser reaproveitado em processos que demandem aquecimento de vasos ou correntes. Ciclos de
poténcia que envolvem simultaneamente a producao de trabalho e aproveitamento de calor sao
chamados de ciclos de cogeracao (22)) ou CHP (combined heat and power).

Os sistemas de cogeragdo podem ser divididos em a montante (ou topping) e a jusante (ou
bottoming) conforme a sequéncia do aproveitamento de energia. Na configuragdo a montante,
a geracao de trabalho elétrico ou mecanico ocorre anteriormente ao aproveitamento do calor
no processo, enquanto que na a jusante é o calor residual do processo que é usado para gerar
trabalho (21, 23).

A tecnologia usada tradicionalmente para o ciclo de cogeracdo de energia na indtstria de
agucar e etanol se baseia na queima do bagaco da cana-de-agicar (subproduto da moagem) em
caldeiras. O calor liberado é usado para produzir vapor a pressdes e temperaturas em torno
de 20bar e 300°C. Esse vapor é usado para produzir trabalho de expansdo em turbinas de
contra-pressdo, de onde sai saturado a 2,5 bar, suficiente para atender as demandas térmicas do
processo (23)).

Embora a tecnologia de cogeracdo com caldeiras seja capaz de garantir a autossuficiéncia
energética do processo, a comercializacdo de excedentes de bioeletricidade s é possivel em
destilarias que empregam caldeiras de alta pressdo (até 85bar) e turbinas multiestdgio mais
eficientes. Esse processo permite uma producao de até 40 kWh/t. contra 5 a 12 kWh/t. atingidos

em processos em processos com caldeiras de baixa pressao (23]).
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Outra alternativa tecnoldgica ainda mais eficiente é o ciclo de condensacgao e extracdo. No
ciclo de poténcia tradicional a condensacao do vapor de escape das turbinas ocorre apés as trocas
de calor no processo e antes de ser bombeado de volta para a caldeira, onde o ciclo é fechado. A
desvantagem desse esquema é que a quantidade de vapor gerado pela caldeira fica limitada pelo
volume de vapor que o processo é capaz de condensar. No ciclo de condensacdo e extragdao, um
condensador é acoplado a exaustdo da turbina, acabando com essa limitagdo. Além disso, parte
do vapor é extraida de dentro da turbina em um ponto intermediario da expansao, permitindo
ajustar a geragdo de vapor a demanda, tornando esse tipo de equipamento mais flexivel, porém
mais caro e complexo que a turbina de contra-pressao (23).

Em 2017 a capacidade instalada das unidades de geracido de energia por biomassa no Brasil
chegou a 14,63 GW, superior a da Usina Hidrelétrica de Itaipu e equivalente a 9 % do parque
nacional de geracdo de eletricidade. O potencial de crescimento da participacdo do setor
sucroalcooleiro ainda é muito grande, uma vez que somente 44 % das 378 usinas sucroalcooleiras
do pais comercializam excedetes de eletricidade e apenas 15% do potencial da biomassa é
aproveitado (24)).

A implementacao dos ciclos de poténcia de alta capacidade em destilarias pode ser realizada
a partir do aperfeigoamento de processos industriais ja existentes (retrofit) ou pela construcao
de novas plantas (greenfield). No caso do retrofit, ha limites para as modifica¢oes que podem
ser introduzidas ao processo de forma vidvel. Embora instalagoes construidas “a partir do zero”
possam obter maiores eficiéncias energéticas, é possivel que a instalagdo de equipamentos mais

modernos nao seja economicamente vidvel (19).

2.2 Gaseificacao de biomassa

A gaseificacdo é um processo por meio do qual matéria orginica é parcialmente oxidada a
altas temperaturas e com um suprimento limitado de oxigénio, visando a obten¢do de um
produto gasoso formado principalmente por mondxido de carbono, diéxido de carbono, metano
e hidrogénio (25). No jargao industrial, que é o empregado neste trabalho, qualquer corrente
gasosa originada de qualquer tipo de processo de gaseificacdo é chamada de “gas de sintese”
ou syngas, embora definigoes mais rigorosas classifiquem como gas de sintese misturas gasosas
contendo apenas mondxido de carbono e hidrogénio e derivadas de processos de gaseificacao
com oxigénio e vapor de dgua (26). O gas de sintese tem aplicagdes como biocombustivel ou
como reagente em diversos processos quimicos, como na sintese de amonia, de metanol ou de
hidrocarbonetos (processo Fischer-Tropsch).

A gaseificacao é realizada em equipamentos chamados gaseificadores e se dd em trés etapas:
primeiramente ocorre a secagem da biomassa por aquecimento até 120°C; em seguida héa volatili-
zagdo dos compostos leves até 350°C e, finalmente, a temperaturas entre 800°C e 900°C ocorre a
gaseificacdo da biomassa e as reagoes de reforma, que convertem metano, gas carbonico e vapor
de dgua em mondxido de carbono e géas hidrogénio. A pirdlise se distingue da gaseificacdo por
ocorrer em meio inerte e produzir carvao, liquidos piroliticos e gas combustivel (4, 27]).

Em comparacao com outros residuos agricolas, o bagaco da cana-de-ac¢ticar é uma fonte de
biomassa atraente para producao de gas de sintese em razao de sua alta produtividade, cerca

de 80t/ha, ante 1,0t/ha na cultura de trigo, 2,0 t/ha para o capim e 20t/ha para arvores (3).
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O bagaco ja é amplamente utilizado em destilarias de etanol como combustivel primario em
caldeiras que alimentam turbinas a vapor. Se convertido a gis de sintese, que tem poder calorifico
mais elevado, poderia também ser utilizado em turbinas a gés estacionarias, além de poder ser
transformado em uma mistura de hidrocarbonetos combustiveis liquidos, como éleo diesel, por
meio do processo Fischer-Tropsch (28] [29)).

Existem, no entanto, grandes dificuldades técnicas que dificultam a aplicagdo em larga escala
da gaseificagdo de biomassa em biorrefinarias. A principal delas estd associada a limpeza do gas
de sintese produzido no gaseificador. Impurezas como cinzas, compostos de enxofre, de cloro e
de nitrogénio sao liberadas na fase gasosa e a gaseificagdo incompleta produz alcatrao e carvao
particulado (26). Esses materiais interferem negativamente no funcionamento dos equipamentos
a jusante e precisam ser eliminados. Embora existam tecnologias maduras para a purificacdo de
gas de sintese a alta temperatura, os custos adicionados ao processo podem tornar a gaseificagdo
pouco atraente em comparacao a outras alternativas para o aproveitamento do bagaco. Trabalhos
recentes, todavia, relatam que os problemas tecnolégicos relacionados & aplicagao do gas de
sintese derivado de biomassa estao superados e resolvidos (30).

A literatura cientifica oferece tanto modelos dindmicos quanto estacionarios para a simulacao
computacional de gaseificadores. Entre os estacionarios, pode-se citar modelos de conversao este-
quiométrica e modelos de equilibrio nao estequiométricos. Os primeiros requerem conhecimento
do mecanismo de reacao, enquanto os tltimos se baseiam na minimizacdo da energia livre de
Gibbs do sistema sem necessidade de especificar todas as reagoes (31)).

As principais op¢oes para geracdo de eletricidade a partir do gés de sintese sdo motores de
combustao interna e turbinas a gas, sendo esta ultima opgao a preferivel para grandes volumes
(32)). O sistema de integragao entre o processo de gaseificagdo de biomassa e as turbinas a gas é
conhecido na literatura pelo acréonimo BIG-GT (Biomass Integrated Gasification Gas Turbine) e

conta com algumas variagoes (23):

o BIG-STIG (Biomass Integrated Gasification - Steam Injected Gas Turbine): com injecao

direta de vapor na turbina a gas;

o BIG-ISTIG (Biomass Integrated Gasification - Intercooled Steam Injected Gas Turbine):

injecao direta de vapor com resfriamento de ar entre compressores;

o BIG-GTCC (Biomass Integrated Gasification - Gas Turbine Cobined Cycle): ciclo combi-

nado que integra turbinas a gés, recuperadores de calor e turbinas a vapor.

A injecdo de d4gua ou vapor na turbina a gas aumenta a poténcia gerada e diminui as emissées
de 6xidos de nitrogénio. Contudo esses sistemas carecem de um ciclo de condensacao que
possibilite o reaproveitamento da agua, aumentando consideravelmente o consumo de recursos
hidricos pelo processo, que ja é muito intensivo na atividade sucroalcooleira (23).

O sistema BIG-GTCC, também conhecido simplesmente como BIGCC, é uma opc¢ao mais
interessante para biorrefinarias. Nesse sistema, apds ser devidamente purificado, o gas de sintese
é queimado em uma cdmara de combustao e seus fumos alimentam uma turbina a gas. Mesmo
apOs expansao, esses gases ainda tém energia suficiente para alimentar caldeiras de recuperacgao

onde se gera vapor a alta pressao capaz de mover turbinas de condensagao.
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O sistema BIGCC tem alta eficiéncia de conversiao de energia, podendo atingir eficiéncias
globais em torno de 55 a 60 %, e é usado em plantas com capacidade para gerar poténcias acima
de 100 MW de eletricidade. Todavia, seu alto custo é um problema (32, 23]).

O sistema, mostrado na Figura [I] consiste de um secador, um gaseificador, uma turbina a
gas, uma caldeira de recuperacdo e duas turbinas a vapor para suprir as demandas de vapor do

processo em dois niveis diferentes de pressao (33).

Figura 1 — Diagrama de blocos do sistema de cogeragdo BIGCC
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Fonte: Adaptada de Dias et al.| (33)).

Nogueira (2000 apud Dantas(35]), [2013) cita ainda outra op¢ao para geragao de eletricidade
via gaseificacdo de biomassa: ciclos de ar quente, que consistem na queima do gas de sintese para
aquecimento de ar em um trocador de calor. O ar quente move a turbina a gas, o que dispensa a
necessidade de limpeza do géas de sintese, que é uma das principais dificuldades técnicas com
o sistema BIGCC. Ainda assim, o autor reconhece que o sistema BIGCC é o mais promissor e

aquele para o qual tem sido realizados os maiores esforcos em pesquisa e desenvolvimento.

2.3 Etanol de segunda geracao

Denomina-se etanol de segunda geragao (2G) ao bioetanol produzido a partir de residuos
lignoceluldsicos tais como a palha e o bagaco da cana-de-acticar ou de outras culturas agricolas, a

serragem, o papel, macroalgas, etc. Materiais lignoceluldsicos sdo formados por trés componentes
(1):

1. Celulose: polissacarideo linear de hexoses com estrutura cristalina. E um componente
estrutural da parede celular de vegetais com alta resisténcia mecénica, pouco soltvel e

resistente & hidrélise.
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2. Hemicelulose: heteropolimero formado principalmente por pentoses, com cadeias mais
curtas que a celulose e estrutura amorfa. Facilmente diluido em &cidos, bases ou solucoes

com enzimas.

3. Lignina: polimero amorfo de alcoois aromaticos com funcao estrutural nos tecidos de

plantas vasculares e associado & hemicelulose por ligagbes covalentes.

A hidrélise é importante para a despolimerizacao da celulose e da hemicelulose, processo
que as converte em acgucares fermentaveis. O ataque de agentes hidroliticos, no entanto, é
comprometido pelo arranjo cristalino da celulose e pela presenca da lignina. Assim sendo, a
hidrélise requer uma etapa anterior de pré-tratamento para que a celulose e a hemicelulose sejam
separadas da lignina e a hemicelulose solubilizada (I} 4)).

O pré-tratamento, idealmente, deve satisfazer a certos requisitos, como baixo custo, baixa
demanda energética, baixa formacao de subprodutos da degradacao inibitorios da hidrélise ou
da fermentacao, possibilidade de utilizacdo de biomassa sem prévia redugdo do tamanho das
particulas, alta digestibilidade da celulose e alta recuperagao dos carboidratos (5l [36). Uma
grande variedade de formas de pré-tratamento é descrita na literatura, com diferentes vantagens
e desvantagens no atendimento de cada um dos requisitos supracitados. Esses pré-tratamentos
podem ser divididos em trés categorias: fisicos, quimicos e biolégicos, sendo que alguns contém
elementos de mais que uma categoria.

Os pré-tratamentos quimicos se baseiam na adicdo de substancias que promovam a remogio
da hemicelulose ou da lignina durante o tratamento e preferencialmente elevem o rendimento da
recuperagao de glicose. Comumente esses pré-tratamentos sao realizados com acidos, bases ou
solventes organicos; pode-se citar como exemplos o hidrotérmico e a ozondlise. O tratamento
biolégico faz uso de microrganismos para degradar a lignina e a hemicelulose e liberar celulose
amorfa (36). Por fim, processos fisicos se baseiam na alteragao da estrutura fisica da particula
sélida visando aumentar sua area superficial e facilitar os fendmenos de transferéncia de massa
envolvidos na digestao da celulose cristalina. Exemplos de pré-tratamentos fisicos incluem a
cominuicdo e explosao a vapor, considerada atualmente um dos pré-tratamentos mais vidveis
(37).

A eficiéncia da hidrélise da celulose é fortemente influenciada pelo tipo de pré-tratamento
empregado e ela pode ser realizada utilizando-se enzimas ou acidos. A hidrolise dcida tem como
inconvenientes a operacao a altas temperaturas, necessaria para degradar a camada protetora de
lignina. Além disso, pode causar degradacao da glicose a hidroximetilfurfural e outros produtos
indesejaveis que afetam o rendimento da fermentagdo (38)). A hidrélise enzimatica tem se
mostrado uma abordagem mais promissora, embora o processo seja comparativamente mais lento
e as celulases tenham custo relativamente elevado (39).

Mesmo com as técnicas mais avangadas de pré-tratamento e hidrolise, a conversao de celulose
e hemicelulose em agticares simples é baixa. Residuos sélidos formados principalmente por lignina
removida no pré-tratamento e celulose ndo reagida podem ser alimentados a uma unidade de
cogeracao com o objetivo de produzir vapor e eletricidade para o processo (40).

Outro tépico de importancia envolvendo a produgao de etanol de segunda geragao é o potencial
de fermentacao das pentoses obtidas da hidrélise da hemicelulose. H4 microrganismos conhecidos

com capacidade para fermentar pentoses, como Pichia stipitis, Pachysolen tannophilus e Candida
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shehatae, todavia sdo pouco adaptaveis ao ambiente industrial, que exige alta produtividade,
tolerancia ao etanol e a uma faixa relativamente ampla de pH e temperatura. Um destino
alternativo para as pentoses produzidas durante a hidrélise é o descarte juntamente com a

vinhaga a ser tratada por digestdo anaerdbia visando a producao de biogés (5] [41]).

2.4 Digestao anaerdbia de vinhaca

A vinhaca é um liquido obtido como subproduto da destilacdo do etanol. Tem coloragao marrom
escura e odor desagradavel, pH acido (3,5 a 5,0) e alta demanda quimica de oxigénio (50 a
150g/L) (11)).

A carga organica da vinhaca in natura produzida por uma destilaria de etanol tipica, auténoma
ou anexa, ¢ comparavel a DQO de todo o esgoto doméstico de uma cidade com 2,7 milhoes de
habitantes, como Salvador-BA (42]).

A matéria organica contida nesse efluente, no entanto, tem um grande potencial energético,
atualmente desperdicado. Com a digestao anaerdbica de um metro cibico de vinhaca é possivel
gerar cerca de 14m> (CNTP) de metano (42) e estima-se que, investindo nessa tecnologia, uma
unica destilaria poderia gerar poténcia suficiente para abastecer uma cidade de cem mil habitantes
(13). Sendo a eletricidade um produto importante nas biorrefinarias modernas, é valido investigar
se a biodigestao da vinhaga poderia viabilizar ou até mesmo estimular a producao de etanol de
segunda geracdo, que ao aumentar a producgao de etanol contribui também com um aumento na

produgao de vinhaca.

A digestao anaerdbia ou biodigestao é a forma mais adequada de metanizacido da biomassa
e se baseia na retencao de matéria organica biodegradavel em um lodo contendo bactérias
imobilizadas que o convertem em uma mistura gasosa de metano e diéxido de carbono conhecida
como biogas. Os biodigestores mais comuns sao os reatores anaerébios de fluxo ascendente (ou
reatores UASB — Upflow Anaerobic Sludge Blanket), uma torre que dispoe de um sistema de
separacdo gas-sélido para isolar o produto gasoso do sedimento bacteriano; e os reatores de
biofilme estacionario, que contém uma pelicula bacteriana fixada sobre um meio de suporte

estrutural através do qual o efluente a ser tratado é distribuido (43)).

A digestao anaerdbia é um processo metabdlico que ocorre em quatro fases e depende da
atividade de ao menos trés grupos de microrganismos: as bactérias fermentativas (hidroliticas
e acidogénicas), bactérias acetogénicas (sintropicas) e arqueias metanogénicas. A hidrélise é o
primeiro estégio do processo e resulta na degradacio de matéria orgénica complexa (carboidratos,
lipidios e proteinas) em substancias mais simples. A acidogénese é a etapa seguinte, onde ocorre
degradagdo desses substratos intermedidrios em acidos orgénicos, dlcoois e cetonas. A acetogénese
é uma reacao nao espontanea que, no entanto, ocorre naturalmente devido a interacdo com a
metanogénese. Esta iltima etapa depende fortemente da disponibilidade do acetato formado

pelas bactérias acetogénicas, a partir do qual 70 % do metano é formado (44]).

Alguns modelos matematicos simplificados e amplamente utilizados em aplicagdes de controle,
otimizacdo e andalise matematica, contudo, consideram apenas duas reacdes, acidogénese e
metanogénese, representadas pelas Equagoes (2.1)) e (2.2). A hidrolise é tratada como parte



2.4. Digestdo anaerébia de vinhaga 33

integrante da acidogénese e acetogénese como parte da metanogénese (45|, 46).

X
V1151 M—I>X1+V125’2+V13C02 (2.1)
V9159 &) Xo +122CO, + I/23CH4 (2.2)

Onde S; representa a concentracao de substratos organicos, caracterizada por sua demanda
quimica de oxigénio (g/L), S2 representa a concentragao total de acidos carboxilicos volateis e
X1 e X9 s@o as populagoes de bactérias acidogénica e acetogénica/metanogénica respectivamente.
Os parametros u; representam as taxas especificas de crescimento de cada populagdo de células
(146]).

Uma consequéncia da cooperacao de diferentes espécies de microrganismos para a conversao
de matéria organica em biogas é que as condicOes ideais para cada microrganismo podem ser
diferentes. Existem duas faixas de temperatura étimas para se alcancar altas taxas de reacao,
a temperatura mesofilica e a termofilica (=30 °C e 50 °C, respectivamente) (47)). O potencial
hidrogenionico do meio também é de grande importancia para o processo. A faixa étima para
o sistema fica entre 6,5 e 8,2 e deve ser controlada, uma vez que formam-se acidos organicos
como compostos intermediarios do processo e a degradacao de proteinas gera amonia e sais de
acidos orgéanicos fracos. A adicdo de compostos alcalinos ao biodigestor aumenta sua capacidade

tamponante (44)).

O tratamento de dguas residudrias com alta carga organica (high strength wastewaters) é mais
eficiente quando realizado em duas fases, com hidrélise/acidogénese e acetogénese/metanogénese
ocorrendo em reatores separados, cada um com as condicdes mais apropriadas para as populagoes
bacterianas pertinentes (48)), no entanto a necessidade de equipamentos adicionais eleva seus
custos de investimento e manutencdo, o que torna questionavel seu custo-beneficio sobre processos

em um unco reator (49)).

Além da separacao entre as diferentes etapas da biorreacdo, pode ocorrer também uma
separacao parcial entre as fases sélida e liquida das adguas residuarias, com o primeiro estagio
contendo alta carga sélida e o segundo estdgio com baixa carga (configuragao “seca-imida”).
Processos com baixa carga sélida em ambos os estdgios (“imida-imida”) também sdo possiveis
(50). A separagao entre as fases permite conciliar tempos de retengao longos para os poluentes
sélidos, o que favorece o rendimento da hidrélise; a tempos de retencao hidraulica curtos, o
que aumenta a produtividade da metanogénese. O fato de a metanogénese ocorrer separada da
acidogénese também reduz a necessidade de alcalinizagdo do meio, reduzindo custos com insumos
(51).

O biogés, produto gasoso da digestdo anaerdbia, possui alto poder calorifico e pode ser
queimado juntamente com o bagaco em caldeiras visando a cogeracao ou juntamente com o gis
de sintese na camara de combustdo de um ciclo combinado integrado a gaseificacdo de biomassa.
Cerca de 12 % do bagaco utilizado para suprir as demandas energéticas de uma biorrefinaria com
capacidade para processar 2 x 10° t./safra poderiam ser liberados e aproveitados para outros

fins se essa instalacdo produzir e queimar biogéds (13).
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2.5 Andlise técnico-econdmica

Uma das etapas mais importantes do projeto de instalagdes industriais é a anélise econémica
do processo. E durante esse estagio que se avalia a pertinéncia ou nio de se criar, modificar ou
expandir uma planta. Dois elementos fundamentais para fomentar a tomada de decisdo sao a
estimativa de custos (Secao e a adocao de um critério para avaliar os méritos relativos de
diferentes alternativas de investimento (Se¢do[2.5.7).

2.5.1 Estimativa de custos

Estimativas de custos sdo técnicas para predizer de forma aproximada os custos associados a
implementacdo de um projeto industrial. Sao uma parte essencial de qualquer avaliagdo de
viabilidade econdémica e devem ser realizadas ao longo de todas as etapas do projeto, desde os
estudos preliminares que visam sondar a possibilidade de concepgao, ampliacao ou atualizagao
de um processo industrial até a finalizacao do projeto.

Os custos de um processo podem ser divididos em duas categorias principais: custos de
investimento (ou de capital) e custos de operacdo (ou de produgdo). Os custos de investimento
estao relacionados ao capital total necessario para iniciar o projeto, incluindo compra e montagem
de equipamentos, instrumentacao, construcao de edificacoes e servigos de utilidades, os custos de
engenharia associados ao projeto, entre outras despesas. Os custos de operagdo sao os custos
permanentes associados a atividade produtiva, como compra de matérias-primas, gastos com
energia, mao de obra, tratamento de residuos, depreciagao, impostos, entre outros (52, 53, H4, 55).

A qualidade da aproximacao obtida de uma estimativa de custos depende da quantidade de
informacao disponivel, que cresce conforme o projeto de engenharia é desenvolvido. Pode-se
identificar cinco categorias de estimativas de custos relacionadas a diferentes estagios da evolugao
de um projeto. Essas categorias estao listadas a seguir, ordenadas do nivel mais baixo para o

nivel mais alto de precisao da estimativa e de esforco despendido.

1. Estimativas de ordem de grandeza, também conhecidas como estimativas de proporc¢ao
(em inglés ratio estimate) ou de factibilidade. Costuma se basear em dados de instalagoes
ja construidas. Utilizam-se fatores de escala e corregoes pela inflacdo para compensar as
diferencas entre projetos antigos e novos. Tem como finalidade avaliar rapidamente se um
projeto é factivel (52, 53).

2. Estimativa de estudo, ou estimativa fatorada (em inglés, factored estimate). Baseia-se em
informagoes sobre os equipamentos principais do processo (e.g. trocadores de calor, reatores,
colunas de destilagao, etc.). Os equipamentos sdo dimensionados de forma preliminar e a
partir dai seus custos individuais sdo calculados. O custo de capital total é estimado como
uma funcao do custo dos equipamentos. Tem como finalidade avaliar a factibilidade ou

fazer um estudo conceitual de um projeto (52 [53]).

3. Projeto preliminar ou estimativa de escopo. Requer dimensionamento mais detalhado
dos equipamentos e um dimensionamento preliminar das tubulacdes, necessidades de
instrumentacao, eletrificagao e de utilidades. Sua finalidade é reservar um orgcamento

preliminar para o prosseguimento do projeto, caso aprovado (52}, 53).
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4. Estimativa definitiva ou de controle do projeto. Requer a especificagdo de todos os equi-
pamentos, utilidades, instrumentacao, rede elétrica e unidades off-site. Acompanha a
preparagao do fluxograma de processo final e diagrama de tubulagao e instrumentagao
(P&ID) preliminar, definigdo da localizacdo, diagramas de elevacdo e balangos de utilida-
des. Tem como finalidade avaliar as ofertas de empreiteiras interessadas em executar a

construgao do projeto (52, 53)).

5. Estimativa detalhada ou estimativa de empreiteira. Requer engenharia completa do processo
e do sitio de construgédo e cotagoes de todos os itens. Apds esse estagio de estimativa, a

instalacdo estd pronta para o estagio de construcao (52, [53)).

Segundo Turton et al. (53)), estimativas de estudo e/ou de ordem de magnitude sao utilizadas
tipicamente como uma primeira triagem para analisar multiplas alternativas diferentes para
um processo. As estimativas preliminares e definitivas sdo realizadas para os processos mais
promissores identificados na fase anterior e finalmente a estimativa detalhada é realizada apds a
escolha da alternativa superior e quando é tomada uma decisdo final a favor da construcao da

planta.

2.5.1.1 Fatores de escala, tempo e localizacdo

Os custos de investimento e operacdo de um processo tém relacao direta com a sua escala. A
realizacdo da estimativa de custos simultaneamente a uma otimizacao torna esse fato ainda
mais evidente, uma vez que diferentes subprocessos podem concorrer pelos mesmos recursos,
0 que torna necessario relacionar matematicamente o custo de capital de um equipamento ou

subprocesso a alguma grandeza extensiva que o caracterize. E muito comum se utilizar férmulas

<)

C=KB" (2.4)

como

Onde Cp é o custo de compra conhecido do equipamento em uma base By, uma grandeza
extensiva. C é o custo de compra desconhecido do equipamento quando o valor da grandeza
de referéncia é diferente do valor-base. K = %gl é um parametro utilizado para escrever a
Equacgao de forma mais compacta. O expoente n é conhecido como fator de escala, um
valor caracteristico do equipamento ou subprocesso, geralmente tabelado e tipicamente préximo a
0,6, valor que costuma ser utilizado como primeira aproximagdo quando um fator de escala mais
exato é desconhecido; o uso desse valor de aproximagdo é conhecido como regra dos seis décimos
(53)). Valores de n para equipamentos comuns em processos quimicos podem ser encontrados em
Perry’s Chemical Engineers’ Handbook, (56]).

Assim como diferencas de escala, outro fator que dificulta estimativas de custos é o tempo
decorrido entre o momento em que foi avaliado o custo de um investimento no passado e o
presente. Inflacdo e inovacoes tecnoldgicas podem alterar significativamente o custo de um
equipamento em alguns anos. Geralmente compare-se os custos de equipamentos no tempo pela

expressao

oL 25
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onde Cj é o custo do equipamento no ano base e C' é uma aproximacao do custo atualizado.
Iy e I sao indices de custos, valores tabelados usados para estimar a variacdo média anual no
prego de equipamentos usados na industria quimica. Ha diferentes indices de custos comumente
utilizados.

O indice publicado pela revista Chemical Engineering, conhecido como CEPCI ( Chemical
Engineering Plant Cost Index), toma como base o ano de 1957 e define como 100 o indice deste
ano. O acesso a indices recentes é dificil para ndo assinantes, mas eles podem ser encontrados
em livros e artigos publicados. Os valores entre 1990 e agosto 2010 estao disponiveis em Dutta
et al.| (57). A edigao de Junho de 2016 de Chemical Engineering (58)) foi consultada e contém os
dados de 2008 a 2015, além do valor final do indice para fevereiro de 2016, de 533,9. A Tabelal[]]
traz os valores do CEPCI entre o final de 1990 e o de 2015.

Tabela 1 — Valores do Chemical Engineering Plant Cost Index entre 1990 e 2015.

Ano Indice | Ano Indice | Ano Indice
1990 357,6 | 1999 390,6 | 2008 575,4
1991  361,3 | 2000 394,1 | 2009 521,9
1992 358,2 | 2001 394,3 | 2010 550,8
1993  359,2 | 2002 395,6 | 2011  585,7
1994  368,1 | 2003 402,0 | 2012 584,6
1995 381,1 | 2004 444,2 | 2013  567,3
1996  381,7 | 2005 468,2 | 2014 576,1
1997  386,5 | 2006 499,6 | 2015 556,1
1998  387,5 | 2007 5254
Fonte: Adaptada de Dutta et al.| (57) e |Chemical Engineering (58]).

Além do tempo, outro fator importante que afeta os custos de capital é o espaco. O preco
de instalagao de uma planta varia de pais para pais devido a diferencas logisticas, tributarias,
etc. Essas diferencas podem ser aproximadas usando-se fatores de localizacdo do investimento.
Um fator de nacionalizagdo comumente utilizado é produzido pela consultoria Intratec, que
informa fatores multiplicadores para estimar o quanto os custos variam entre os Estados Unidos

da América (cujo fator de nacionalizac¢do é definido como 1,00) e outros paises.

2.5.2 Custos de capital

Os custos dos principais equipamentos em um processo sdo apenas uma fracdo do custo de capital
total para a concepgao ou expansao de uma planta quimica. [Turton et al.| (53) listam os seguintes

fatores associados aos custos de capital de plantas
1. Custos diretos

a) Equipamentos (f.0.b.), Cp;

b) Materiais para instalagdo C'; — inclui tubulagoes, instrumentagao, suportes estruturais,

etc.;

¢) mao de obra para instalacao, C;

2. Custos indiretos
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a) Frete, seguros e taxas, Cprr;
b) Despesas gerais com construgao, Cp — inclui saldrios e beneficios trabalhistas;

c) Despesas com engenharia de empreiteira, C'p — inclui salarios e beneficios de enge-

nheiros e custos com projeto;
3. Contingéncias e cotas

a) Contingéncia, C¢,pnt — reserva de capital para cobrir circunstancias imprevistas;

b) Cota da empreiteira, C'g — lucro da empresa contratada para realizar a obra.
4. Instalacoes auxiliares

a) Prédios auxiliares, Cy,, — prédios de administragao, oficinas, salas de controle,

armazéns, servigos, etc.;

b) Off-sites e utilidades, Cog — instalagdes para recepcao e armazenagem de matérias-
primas, armazenagem de produtos, tratamento de residuos, suprimento de utilidades,

etc.

Peters e Timmerhaus| (52) consideram os custos com instalagdes auxiliares como parte dos
investimentos diretos e contingéncias e taxas como parte dos custos indiretos.

Independentemente da convencao utilizada, o custo de capital total com a execucdo de um
projeto de engenharia é calculado como a somatéria de todos esses custos. Infelizmente, a
precificacao acurada do investimento depende de uma grande quantidade de informacoes. Para
os estagios preliminares do projeto é comum se utilizar uma estratégia modular que relaciona
todos os custos de capital aos custos dos equipamentos principais em uma condicao béasica de
operacao.

O custo modular de um equipamento, Cgys (em inglés, bare module equipment cost) é o
produto entre o custo de compra C’% basico e um fator de custo modular Fpps > 1, que engloba
os custos diretos, indiretos, contingéncias e cotas, mas nao os custos com instalacdes auxiliares
(53).

Cpm = FpuCP (2.6)

O sobrescrito 0 indica custo calculado para o material de construgdo mais comum para o
equipamento (geralmente ago carbono) e operagao a pressao atmosférica ou préxima & atmosférica.
Correcoes quando esse nao é o caso sao incorporadas como correcoes ao valor de Fgjy. [Turton et
al. (53)) tem tabelas com correlagoes para o célculo de C?g e F'gps para capacidades variaveis de
equipamentos comuns na industria quimica e com as corre¢des apropriadas quando o equipamento

¢é utilizado a pressoes diferentes da atmosférica e quando o material de construcdo é incomum.

2.5.3 Custos de operacao

A estimativa de custos de operacao, assim como a de capital, depende da qualidade dos dados
disponiveis para ter boa exatiddo. Infelizmente, o acesso a dados econémicos detalhados é
limitado fora do ambito industrial, onde ha amplo acesso a planilhas econoémicas de projetos

passados.
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Os custos de operagao em processos quimicos podem ser classificados como (53)):
1. Custos diretos: diretamente proporcionais a taxa de produgao.
2. Custos fixos: independentes da taxa de producao.

3. Custos gerais: relacionados a despesas administrativas e gerenciais.

Os custos de operagao totais do processo correspondem a somatéria de todos os custos
associados a cada uma das categorias enumeradas. Na falta de dados contdbeis detalhados, é
possivel fazer estimativas tomando como referéncia algumas correlagoes tipicas entre um conjunto
de custos conhecidos e os demais, desconhecidos. Os custos geralmente considerados conhecidos
sdo os custos das matérias primas, das utilidades, do tratamento de residuos, da mao de obra e o
investimento de capital, que é estimado conforme descrito na Secao[2.5.2]

A titulo de exemplo, segundo [Turton et al.| (53)) o custo com manutengdo em uma planta
quimica costuma estar na faixa entre 2 e 10% do custo de capital investido. Na falta de
informacoes concretas, os autores sugerem que se utilize o valor médio de 6 % do custo de capital.
Naturalmente ha grande incerteza em torno dessa escolha, de forma que as recomendacdes de
outros autores podem ser diferentes. |[Perlingeiro (55)), por exemplo, propoe estimar os custos
com reparos como 4 % do custo de capital investido em vez de 6 %. [Milanez et al.| (7) usaram
ainda o percentual de 3 % especificamente para a modelagem econémica de uma biorrefinaria de

etanol celulésico.

2.5.4 Depreciacao

A depreciagao representa o custo causado pela deterioracao e obsoléncia progressiva dos equipa-
mentos adquiridos para o processo. Equipamentos novos perdem valor de revenda a cada ano de
uso e esse custo pode ser deduzido dos impostos que incidem sobre a atividade industrial. Como
a perda anual de valor de um objeto é um parametro de dificil mensuragao, nao existe um tnico
método para computa-lo, mas sim um conjunto de métodos. No contexto dos custos operacionais
de um processo, a depreciacdo é um artificio contabil que concede aos investidores uma reducao
tributaria que lhes permita planejar a substituicdo dos equipamentos ao fim de sua vida util.
Existem regras para o computo da depreciacao definidas pela autoridade fiscal do Estado, tanto

relativas ao método de calculo quanto ao tempo de substitui¢do do objeto (54).

2.5.5 Fluxo de caixa

Chama-se de fluxo de caixa (A) ao balan¢o financeiro anual de um projeto. O fluxo de caixa
pode ser computado conforme a Equacao (2.7) para os anos em que a depreciagao fiscal pode ser

computada e segundo a Equacao ([2.8]) para os demais anos.

Ag=(R—cop—d)-(1—t)+d (2.7)
A= (R—cop)-(1-1) (2.8)

R sao as receitas das vendas; c,p sao os custos operacionais, calculados conforme a Equa-

¢ao (3.21); d é a depreciacao; e t sdo os tributos. Observe que o fluxo de caixa depreciado é
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maior que o nao depreciado, uma vez que A;— A = dt > 0, o que evidencia a vantagem contébil

adquirida com o calculo da depreciacao.

2.5.6 Custos das alternativas de investimento

A quantidade de informagoes disponivel é determinante para a escolha de um método para
estimativa de custos. Nesta subse¢do estao compiladas as informacoes encontradas na literatura
sobre os custos relacionados aos processos alternativos a serem examinados neste trabalho. Em-
bora exista uma grande quantidade de artigos contendo analises técnico-econdmicas de diferentes
alternativas de aproveitamento de biomassa lignocelulésica, apenas aqueles que equacionam
explicitamente os custos de capital de equipamentos as suas escalas de capacidade ou de pro-
cessamento sdo de interesse para este trabalho. Muitos trabalhos mais recentes fazem cotacoes
diretas com fornecedores ou usam simuladores de processo comerciais que ja contém bibliotecas
para estimativas de custos. Turton et al.| (53)) oferecem dados de estimativas de custos usados em
algumas dessas bibliotecas e foi uma fonte valiosa para estimar os custos de muitos equipamentos
comuns usados na industria quimica cujos custos de capital ndo foram encontrados na literatura.

O trabalho de Junqueira et al.| (59) é um exemplo de artigo recente que nao informa fatores
de escala que possam ser utilizados em uma andlise de custos independente, no entanto trata-se
de um trabalho recente que faz uma anélise técnico-econdmica de biorrefinarias 1G2G com
capacidade para moagem de 4 milhdes de toneladas de cana por ano. Os custos estimados nesse
trabalho, considerando-se tecnologias que os autores classificaram como acessiveis no curto prazo,
sdo mostrados na Tabela (o custo da biodigestao foi aferido segundo o cendrio de médio prazo
porque nao foi feita nenhuma cotagao considerando tecnologias de curto prazo). A producao
anual de etanol prevista pelo trabalho seria de 433,9 x 10°m?/ano e a de excedente de energia
de 274 GWh/ano no curto prazo.

Tabela 2 — Custos de investimento para diferentes setores de biorrefinaria 1G2G com capacidade
para 4 Mt /ano.

Unidade Custo/(1 x 10° US$)
Ciclo Rankine de cogeragao 116,4
Producao e aproveitamento do biogas 18,0
Pré-tratamento e separacao de licor de pentoses 106,5
Hidrolise enzimatica e separacao de licor de hexoses 62,7
Total 2G (sem fermentacao de pentoses) 169,2

Fonte: Junqueira et al.| (59)

2.5.6.1 Custos do ciclo Rankine de cogeracdo

A Tabela [3] mostra os custos de investimento de plantas de cogeragdo em funcao da escala de
moagem e foi compilada por Dantas| (35) a partir de dados néo publicados da Dedini S/A
Industrias de Base de 2010. As plantas em questdo funcionam apenas no periodo da safra (200
dias por ano), utilizam caldeiras de 100 bar e 530 °C, vapor a 2,5bar, consumo de 400 kg de
vapor por tonelada de cana. O bagaco é extraido por moagem e nao se considera a utilizacao de

palha.
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O custo de investimento total é obtido multiplicando-se o custo de investimento por watt pela
poténcia instalada também em watts. A escala de 3,0 Mt/ano de cana moida também foi usada
como caso base para avaliar os custos de investimento em fungdo da fragdo de palha utilizada
na cogeragao, conforme mostra a Tabela[d] também compilada a partir de dados de 2010 da

empresa Dedini (35]).

Tabela 3 — Custos de investimento em plantas de cogeracao.

Escala de moagem/(1 x 10°t/ano) 1,0 2,0 2,5 3,0

Poténcia instalada/MW 28 53 65 79

Poténcia exportavel/ MW 19 36 45 54

Custo de investimento/(R$/W) 3,234 2,646 2,526 2,385
Fonte: Dantas| (35)

Tabela 4 — Hip6teses para uso da palha.
sem palha 20 % palha 50 % palha

Poténcia instalada/MW 79 97 122
Poténcia exportavel/ MW 54 72 97
Custo de investimento/(R$/W) 2,385 2,196 2,054

Fonte: [Dantas (35))

Em relacao aos custos operacionais, a mesma referéncia cita R$ 123,00 por kW instalado de
acordo com dados da Dedini de 2011 (35).
Hamelinck, Hooijdonk e Faaij| (60) estimaram o prego em euros de uma caldeira de 85 bar

em valores de 2003 conforme a Equacao ([2.9)).

Calor trocado (PCS)
173MW

0,73
Custo (caldeira) = 27,1 x ( ) milhGes de euros (2.9)

O fator de instalagdo do equipamento é de 2,20 (ver Sec¢ao[2.5.2)). Os custos incluem reator de
combustao com leito fluidizado, alimentadores, pré-aquecedor e tambor de vapor, mas exclui

turbina a vapor, cujo preco foi estimado pela Equacao (2.10)).

Poténcia

0,7
—_— i1ho 2.1
10,3MW> milhdes de euros (2.10)

Custo (turbinas) = 5,36 X (

com fator de instalagao 1,86.

Humbird et al.| (61)) publicaram relatério técnico do National Renewable Energy Laboratory
(NREL, vinculado ao United States Departament of Energy) sobre a producao de etanol de
segunda geracdo combinada a cogeragao de eletricidade e vapor. Segundo eles, as principais
fontes de custo associados & cogeragdo sao a caldeira (65bar) e as turbinas, cujos valores em
dolares de 2007 sao dados respectivamente pelas Equagoes e .

1 0,6
A izada |
Custo (caldeira) = 28,55 x < g;;; EZI;(LZZ/E; a) milhGes de délares (2.11)
. Poténcia \%% ;
Custo (turbinas) = 9,5 x <42,2MVV> milhoes de délares (2.12)

Ambos tém fator de instalacdo igual a 1,80.
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Jonker et al.| (40) estimaram o custo de capital de um sistema completo de geragao de calor e
poténcia com caldeira de 22 bar pela Equacao (2.13]).

1 P 0,75
Calor trocado ( CS)) milhoes de ddlares (2-13)

. — 4
Custo (sistema) 6,0 x < 362MW

em valores de 2010 e com fator de instalagdo 1,4. Embora esse valor faga referéncia ao sistema
de cogeragdo como um todo, a escala de custo basica assumida ¢é o calor trocado na caldeira, que
é o instrumento mais caro nesse subprocesso. Segundo os mesmos autores, para uma caldeira de

90 bar, o custo base seria 40 % maior.

2.5.6.2 Custos do ciclo combinado com gaseificacdo integrada

A gaseificacdo de biomassa é uma tecnologia inexplorada pela industria sucroalcooleira, seja
para geracdo de energia ou para conversao termoquimica do gés de sintese a etanol. E dificil,
portanto, encontrar na literatura estimativas de custos de investimento e operacao com alto grau
de detalhe e precisao.

Dantas| (35) estima os custos de investimento de uma unidade de geragao de poténcia por
turbina a gas em R$ 4800 /kW e os de operacao em R$ 192 /kW instalados, em valores de
2010. O autor reconhece que ha grande incerteza nessas cifras, o que é esperado, uma vez que
estimativas lineares de custos em funcao da capacidade do projeto estao entre aquelas com menor
grau de detalhe.

Segundo Basu (32)), os custos da conversdao de biomassa dependem dos seguintes fatores:
1. coleta da biomassa;

2. pré-processamento;

3. tipo de conversdo (torrefagao, pirdlise, gaseificagdo ou combustao);

4. tratamento do produto (e.g., limpeza do gas);

5. utilizagao do produto (produgdo de energia ou rea¢ao quimica).

Os custos com a coleta de biomassa estao relacionados com a logistica de transporte da
biomassa para o processo. Esses custos sdo considerdveis em comparagdo com o transporte de
combustiveis fosseis devido a biomassa lignocelulésica ter menor densidade e poder calorifico por
unidade de volume. Essas despesas, no entanto, ja existem em uma biorrefinaria de cana-de-agicar
e nao precisam ser contabilizados novamente.

O pré-processamento envolve a remocao de metais e detritos da biomassa recolhida do campo.
Esse processo também existe na biorrefinaria independentemente de seus residuos serem utilizados
na gaseificacdo ou ndo. Um pré-processamento adicional que pode ser requerido, contudo, é a
secagem do bagaco.

O custo da gaseificagao depende da escala de produgao e da tecnologia utilizada. A Tabela [f]
mostra os custos de unidades de gaseificagdo para algumas unidades comerciais.

Bridgwater| (62) estimou o custo de um ciclo combinado com gaseificacdo integrada de

biomassa avaliado no Brasil. Para um projeto de 27 MW, a estimativa inicial de custos foi de
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US$ 2750 /kW em valores de 1992. Segundo ele, com um projeto cuidadoso e suficiente pesquisa
e desenvolvimento, esse valor poderia cair para US$ 1500 a 1600 /kW.

Escalonando a capacidade de geragdo de poténcia para 10 MW, o autor destrinchou os custos
aproximados com as principais etapas do processo usando um gaseificador atmosférico. Seus

resultados se encontram na Tabela[6l

Tabela 5 — Custo de capital (em doblares de 2001) de unidades de gaseificagao.

Tipo de gaseificador Capacidade Custo especifico Custo especifico
(tps/dia) [US$1000/ (tps/dia)] [US$1000/(GJ/h)]

Leito fluidizado borbu- 170 — 960 13 — 45 21,6 — 54,9

lhante (biomassa)

Leito fluidizado circu- 740 — 910 24,5 — 284 33 — 48

lante (biomassa)

Fluxo arrastado (carvao) 2200 37,3 1,4

Fonte: Basu| (32)

Tabela 6 — Custo aproximado de BIGCC (em délares de 1992) com gaseificador atmosférico
produzindo 10 MW.

Item x10° US$ %
Recepcao, armazenamento e manuseio 2,5 12,5
Cominuigao e triagem 1,5 7,5
Secagem 2,5 12,5
Gaseificacao 9,0 45,0
Recuperacao de calor 1,5 7,5
Remocéao do alcatrao 3,0 15,0
Subtotal 20,0 100,0
Geragao de poténcia (turbinas a gés e a vapor) 15,0

TOTAL 35,0

Fonte: Bridgwater| (62)

Bridgwater| (62) estimou ainda o prego na Europa Ocidental de sistemas completos de
gaseificacdo em funcao da biomassa alimentada. O sistema engloba desde a recepc¢ao da biomassa
até a remocdo das impurezas, incluindo custos de equipamentos e custos diretos e indiretos.
Usando-se gaseificadores a pressao atmosférica e pressurizados, respectivamente, os custos de
capital em valores de 1994 podem ser aproximados pelas Equacoes e .

0.70 milhGes de délares (2.14)

Custo (pressurizado) = 13,0 x (Biomassa em tp, /h)%%* milhdes de délares (2.15)

Custo (atmosférico) = 2,90 x (Biomassa em t/h)

Rodrigues, Faaij e Walter| (63) avaliaram os custos de investimento e operac¢do no Brasil

de ciclos combinados com co-combustido de gis natural misturado a gas de sintese obtido da
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gaseificacdo de palha de cana-de-agtucar. O estudo concluiu que o aumento do gas natural
na mistura gasosa resulta em maiores eficiéncias e menores custos de investimento. Outro
fator importante é a economia de escala, que reduz significativamente o custo por megawatt de
eletricidade gerada. Para o caso especifico em que nenhum gés natural é utilizado, os autores
estimam o custo de investimento total em um sistema BIGCC em US$ 3600 /kW para uma
planta com capacidade de 20 MW e US$ 1700 /kW para uma de 300 MW. Os custos de operagao
foram estimados em US$ 4 /MWh para o ciclo combinado e mais US$ 4 /t,. Os valores sdo em
délares de 2003.

Hamelinck e Faaij (64) estudaram a produgao de metanol e hidrogénio e Hamelinck, Hooijdonk
e Faaij (60) estudaram a producdo de etanol a partir do gas de sintese. Em ambos os trabalhos,
considera-se simultaneamente a geracao de energia por BIGCC. Os custos levantados para os
principais equipamentos relevantes para o BIGCC estdao mostrados na Tabela[7l As vazoes

volumétricas sdo dadas nas condigoes normais de temperatura e pressdo (normal metro ciibico).

Tabela 7 — Custos de equipamentos para BIGCC com valores em délares de 2001.

Componente Custo base/ (106US$) Fator de escala  Escala base  Fator de instalacdo
Secador 7,6 0,65 33,5t /h 1,86
Gaseificador atmosférico 16,3 0,65 68,8 tps/h 1,69
Gaseificador pressurizado 38,1 0,7 68,8 tpg/h 1,69
Remocao do alcatrao 3,1 0,7 34,2 m3N/s 1,86
Ciclones 2,6 0,7 34.2m3y /s 1,86
Trocador de calor de alta temperatura 7,0 0,6 39,2 kgvap/s 1,84
Filtro 1,6 0,65 12,1m3y /s 1,36
Scrubber de condensacio 2,6 0,7 12,1 m3N/s 1,86
Compressor 11,1 0,85 13,2MW 1,72
CC 4+ TG + HRSG* 18,9 0,7 26,3 MW 1,86
Turbinas a vapor 5,1 0,7 10,3 MW 1,86

* Camara de combustdo + Turbina a gds + Heat Recovery Steam Generator (caldeira de recuperagio)

Fonte: Adaptada de Hamelinck, Hooijdonk e Faaij (60) e [Hamelinck e Faaij (64)

Relatérios técnicos do National Renewable Energy Laboratory (65, 57) também avaliaram a
producao de etanol a partir de biomassa pela rota termoquimica com utilizagdo de parte do gas
de sintese na produgao de calor e eletricidade (com turbinas a vapor e turbo-expansor) a fim de
suprir as demandas energéticas do processo. Os custos de investimento (em valores de 2007) dos

equipamentos mais custosos que sdo relevantes para o BIGCC foram estimados como:

o Gaseificagdo com aquecimento indireto e pressurizada mais reforma do alcatrao e limpeza
do gés: US$ 9,7 milhdes para um equipamento com capacidade para 500 toneladas por
dia. Pode ser escalonado por lei de poténcia usando um fator de escala n = 0,6. O
fator de instalacdo do equipamento é 2,31. O custo base pode ficar até 15 % menor com

amadurecimento da tecnologia.

o Compressao em seis estagios de 160t/h de gés de sintese de 1,54 a 204 atmﬂ requerendo
47 MW de poténcia: US$ 32,57 milhdes. Fator de escala n = 0,81 (em relagao a poténcia

de acionamento). O fator de instalagao é 1,80.

LA compressao do gas necessaria para o BIGCC seria de apenas 1 atm a 18 atm.
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e Turbinas a vapor e geradores produzindo 64,4 MW de eletricidade: US$ 13,27 milh6e5E|
com fator de escala n = 0,70 e fator de instalagao 1,80. Condensador da turbina: US$ 6,2

milhoes, n = 1,00 e fator de instalagao 1,40.

O projeto como um todo tem fator de instalacdo 1,98 e fator relativo aos custos indiretos 1,23.

2.5.6.3 Custos da hidrélise de biomassa

O etanol de segunda geracao tem sido foco de muito interesse de pesquisa nos dltimos anos e
algumas unidades industriais pioneiras j& iniciaram operacdes. Por consequéncia, hd uma grande
quantidade de estudos econdémicos disponiveis na literatura.

Os custos de capital e operagdo com a produgao de etanol de segunda geragdo dependem do

desenho da planta. Alguns fatores importantes sao
¢ Escolha dos métodos de pré-tratamento e hidrélise da celulose.
e No caso do processo enzimético, compra ou fabricacdo propria de enzimas.

o Fermentacao de hexoses e pentoses ou apenas hexoses; fermentacao simultanea a hidrélise

ou sequencial.

Hamelinck, Hooijdonk e Faaij| (60) tabelaram os custos de equipamentos para producao de
etanol celuldsico considerando diferentes pré-tratamentos e hidrélise enzimatica da celulose. Os
custos dos componentes em valores de 2003 estdo mostrados na Tabela[g]

Jonker et al.| (40) estudaram os custos de processos de segunda geragdo e de primeira geragao
acoplada a segunda geragao com alto nivel de detalhe. Os parametros de custos de investimento
dos principais componentes do processo de segunda geragdo estao sintetizados na Tabela[d] com
valores em ddlares de 2010. Alguns dados foram citados de Hamelinck, Hooijdonk e Faaij (60]).

O National Renewable Energy Laboratory (NREL, EUA) publicou um relatério técnico sobre

o projeto e economia da conversao de biomassa lignocelulésica a etanol usando pré-tratamento

2.0 projeto em questdo visa gerar energia suficiente apenas para suprir as necessidades da operacéo.

Tabela 8 — Custos de equipamentos para producdo de etanol de segunda geracdo com valores em
euros de 2003.

Componente Custo base/(10°€)  Fator de escala Escala base F. de instalagio Vélido até
Pré-tratamento

Mecanico 4,44 0,67 83,3tp,s/h 2,0 83,3tp,s/h

Moinho 0,37 0,7 50ty /h 1,0

Acido diluido 14,1 0,78 83,3tps/h 2,36

Explosédo a vapor 1,41 0,78 83,3ts/h 2,36

Hidrotérmico 5,62 0,78 83,3tps/h 2,36

Troca i6nica 2,39 0,33 83,3ts/h 1,88
Hidrdlise e fermentagdo

Produgédo de celulase (FSS) 1,28 0,8 50kgenz/h 2,03 50kgenz/h

Fermentagdo de pentoses (FSS) 0,67 0,8 1,04tgton/h 2,20 3,53 tgton/h

Hidrélise-fermentagao (FSS) 0,67 0,8 1,04 tgeon/h 1,88 1,04 tgeon/h

CFSS 0,67 0,8 1,04tpt0p/h 1,88 1,04tpsop/h
Ampliagdo

Destilagao e purificagdo 2,96 0,7 18,466 tpton/h 2,75 18,466 tpton/h

FSS: Fermentacao e sacarificagdo simultadneas; CFSS: Cofermentagao e sacarificagdo simultaneas.

Fonte: |Hamelinck, Hooijdonk e Faaij (60)
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Tabela 9 — Custos de equipamentos para producao de etanol de segunda geracdo com valores em
délares de 2010.

Componente Custo base/(10°US$)  Fator de escala  Escala base  Fator de instalagio  Valido até
Manejo da alimentagao 6,50 0,6 110tyg/h 1,81 110t/h
Explosdo a vapor 1,70 0,78 83tps/h 2,36 83 tps/h
Hidrotérmico 3,06 0,78 83tpg/h 2,36 83 ts/h
Produgao de enzima in loco 2,62 0,8 50kgenz/h 2,36 83 tps/h
Reator CFSS 0,80 0,8 1,04 tggon/h 1,89

Reator BPC 0,80 0,8 1,04tpop/h 1,89

Destilagao 35,69 0,68 44m3 eton/h 1,51

Separacgao de sélidos 1,30 0,65 10,1tpg/h 2,2 10,1 tpg/h
Outras utilidades 6,00 1

CFSS: Cofermentagédo e sacarificagdo simultaneas; BPC: Bioprocesso consolidado (produgéo de enzimas no biorreator).

Fonte: |Jonker et al.| (40)

com é&cido diluido, hidrélise enzimatica da palha do milho e cofermentacdo com Zymomonas
mobilis (61)).

Os custos de capital dos equipamentos instalados nos diferentes setores do processo estao
expressos na Tabela[I0] em délares de 2007 e tomando como referéncia uma unidade com

capacidade para processas 2000 tps/dia.

2.5.6.4 Custos da digestdo anaerébia de vinhaca

Os custos associados diretamente a implementacdo de um sistema de digestdo anaerébia em uma
biorrefinaria dependem de fatores como separacao de fases e esquema de alcalinizacao empregado.

Hamelinck, Hooijdonk e Faaij (60) estimaram o custo do biodigestor em funcao da quantidade
de vinhaga processada a partir da Equagao[2.16] valores de 2001.

Vinhaca tratada (tyea/h)
43 tyca/h

0,6
Custo (biodigestor) = 1,54 X ( ) milhoes de délares (2.16)

Jonker et al. (40) estimam o custo do tratamento de vinhaga, incluindo digestao, em uma

planta de etanol de segunda geracdo em valores de 2010 como

, . 0,51
Aguas residudrias (t/h)> milhoes de délares (2.17)

Custo (biodigestor) = 1,83 x ( 400t/h

com fator de instalacdo 1,4.

Tabela 10 — Custos de capital de biorrefinaria de etanol de segunda geragao em délares de 2008.

Componente Custo/(10° US$)
Pré-tratamento 29,9
Neutralizacao/Condicionamento 3,0
Sacarificagdo 31,2
Producao de enzimas in situ 18,3
Destilacao e recuperacao de sélidos 22,3
Tratamento de aguas residuarias 49,4
Armazenagem 5,0
Caldeira/Turbogerador 66,0
Utilidades 6,9

Fonte: [Humbird et al.| (61)
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Fuess et al.| (60) fizeram uma andlise econdmica de diferentes unidades de digestao anaerdbia
da vinhaca em destilarias de etanol de grande escala. Foram consideradas configuracées com
digestao anaerébia em uma fase e em duas fases e aplicando diferentes estratégias de alcalinizagao,
incluindo aplicacao de compostos quimicos (NaOH ou NaHCO3;) e recirculacao de efluentes. Os
custos de producao de eletricidade a partir do biogas foram estimados considerando a geracao de
poténcia a partir de motores de combustdo interna.

A base de calculo de [Fuess et al.| (66) foi uma biorrefinaria anexa com capacidade de moagem
de 4 x 10°t, por safra (232 dias). Consideraram a produgao de etanol equivalente a 53,4L/t.
(920,7m3/dia) e a producao de vinhaca dez vezes maior que a de etanol.

A conclusao dos autores foi de que a economia de escala torna a biodigestao em duas fases
economicamente competitiva com a reacdo em fase tnica, apesar de seus custos de capital mais
elevados. Quanto a estratégia de alcalinizacdo, o hidréxido de s6dio com ou sem recirculacao
de efluente é superior ao bicarbonato de s6dio. O esquema 6timo obteve custos de producao
de eletricidade pela metade do preco de venda para a rede elétrica. Os precos dos principais
equipamentos usados na implementacao de plantas de tratamento de vinhaga em uma fase e em

duas fases estdo mostrados na Tabela [I1]

Tabela 11 — Custos de equipamentos para biodigestdo de vinhaga em uma fase e duas fases com
valores dados em délares de 2015.

Componente Qtd.xCapacidade  Custo/(US$)
Uma fase
Tanques de equalizagido 3x1051,25 m> 1065967,50
Reatores de Leito Estruturado 6x1820m> 3690960,00
Bombas centrifugas (alimentagéo) 7%63,94m> /h 15641,40
Bombas centrifugas (recirculagio) 7%959,1m>/h 234621,00
Material de suporte (reator) 436,8 m> 227136,00
Tela para retencdo de suporte 3360 m? 174720,00
Outros 28646,96
Total (sem recirculagéo)* 6243688,63
Total (com recirculagio)” 6525233,63
Duas fases

Fase acidogénica
Tanques de equalizacdo 3x1051,25 m> 1065967,50
Reatores de Leito Recheado 3x1820m3 1845480,00
Bombas centrifugas (alimentagio) 4x127,87m> /h 17875,19
Material de suporte (reator) 1875,9 m? 975468,00
Tela para retencdo de suporte 1560 m? 81120,00
Outros 15340,00

Fase metanogénica
Tanque de equalizacao 1x3062,46 m> 1035111,48
Reatores de Leito Estruturado 5%1820 m> 3075800,00
Bombas centrifugas (alimentagao) 6x76,72 m> /h 16087,67
Bombas centrifugas (recirculagio) 6x1150,80m>/h 241299,28
Material de suporte (reator) 338 m? 175760,00
Tela para retencdo de suporte 2600 m? 135200,00
Outros 22100

Totais

Total (sem reci]rculagé.o)>k
Total (com recirculagéo)*

10160006,88
10449566,02

* Inclui fator de instalacao.

Fonte: [Fuess et al.| (66)
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2.5.7 Decisdo entre investimentos alternativos

A andlise econémica na engenharia é um processo racional de tomada de decisdes para proble-
mas que sdo essencialmente econémicos, como por exemplo a escolha entre dois equipamentos
alternativos ou a decis@o entre construir ou ndo uma fabrica. Essa decisao é tomada conforme
algum critério objetivo apds a formulacdo de um modelo matematico que permita predizer a
viabilidade econémica de cada alternativa (54]).

Existem diferentes critérios para a avaliacdo econdmica de um investimento. Como o processo
decisério depende de previsdes sobre o futuro, que naturalmente sdo incertas, o que distingue
cada critério sdo as consideracoes embutidas em cada metodologia analitica (52)).

Alguns dos métodos mais comuns de andlise econémica sdo:
o taxa interna de retorno;

e método do valor presente;

 razao beneficio/custo;

e método do fluxo de caixa anual;

e tempo de retorno do investimento.

O primeiro método é provavelmente o mais utilizado na inddstria por fornecer como resultado
uma cifra tnica de pronto entendimento (54), a taxa interna de retorno (TIR). Essa cifra
representa a taxa de juros que tornaria os beneficios do investimento equivalentes aos seus custos
ao longo do tempo de vida do projeto. Esse conceito de “equivaléncia” entre as quantias deve
levar em consideracao o valor variavel do dinheiro ao longo do tempo, ou seja, duas quantias
sdo equivalentes se o investidor aceitar trocar um montante P pago no presente por valor um F'
pago no futuro, ou ainda, uma série de pagamentos que totalize esse valor. Ja esta prevista na
taxa de interna de retorno, portanto, a remuneracao esperada sobre o investimento (54)).

Avalia-se a viabilidade de um projeto comparando-se sua TIR a uma taxa minima de
atratividade (TMA), isto é, a taxa de retorno que o investidor estaria disposto a aceitar tendo em
vista o risco do investimento e o custo de oportunidade de outras alternativas de investimentos
(52, 54).

Uma abordagem diferente é o método do valor presente liquido, o VPL, que pode ser
compreendido como a diferenca em dinheiro entre o valor presente dos fluxos de caixa anuais de
um projeto ao longo de toda a sua vida e o valor inicial do investimento para uma dada taxa de
juros (52, 54).

A razao beneficio/custo (RBC) é uma variante do método do valor presente liquido que
calcula, em vez da diferenga, a razdo entre o valor presente dos fluxos de caixa (beneficios)
e o valor inicial do investimento (custo). Essa abordagem tem como vantagem permitir uma
comparacao imediata entre projetos com grande diferenca de investimento inicial.

O método do fluxo de caixa anual consiste em transformar o valor presente do investimento
inicial em uma série de pagamentos uniforme de valor equivalente pelo periodo de vida do projeto
e desconté-lo do fluxo de caixa anual. Se a diferenca entre os beneficios e os custos anuais

uniformes equivalentes for positiva, o investimento é aceitavel (54)).
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O método do tempo de retorno do investimento computa ndo um valor financeiro ou uma
taxa de retorno, mas o tempo minimo necessirio para o investimento inicial ser recuperado
com o fluxo de caixa nao depreciado do projeto incluindo os juros. Quanto menor o tempo de
pagamento, mais cedo o investidor terd um lucro liquido sobre o investimento (52)).

Existem ainda outras técnicas de andlise de investimentos, algumas delas variagées das
previamente citadas. Pode-se mencionar, por exemplo, o método do valor futuro, método dos

custos capitalizados e método dos investimentos incrementais (54).

2.5.8 Quantificacdo do risco: Método de Monte Carlo

Quando estimativas de custos tém alto grau de incerteza, é importante se quantificar de forma
aproximada o risco associado a tomada de decisdo econémica. Essa quantificacio pode ser feita
de diversas maneiras, como analise de cendarios, testes de sensibilidade paramétrica ou o método
de Monte Carlo (53)).

Métodos de Monte Carlo (MMC) sdo técnicas matemédticas experimentais baseadas na analise
de um grande ntimero de simulagées envolvendo varidveis aleatérias. Problemas de natureza
probabilistica sao aqueles que podem ser resolvidos de forma mais simples pelo método, e por
isso sao conhecidos como “Monte Carlo direto”, em oposi¢cdo a problemas de “Monte Carlo
sofisticado”, em que um problema de natureza deterministica deve ser representado de forma
engenhosa por um conjunto de problemas probablisticos (67]).

No contexto da analise de risco econémico, o problema a ser resolvido é de natureza puramente
probabilistica e de aplicacdo direta: dado um pardmetro econémico cujo valor seja duvidoso,
é possivel se atribuir uma distribuicdo de probabilidades dentro da qual espera-se que o valor
verdadeiro do pardmetro esteja situado. O algoritmo utilizado para estimar o risco de um

investimento pode ser resumido em cinco passos (68)):
1. Criar um modelo paramétrico y = f(x1,x2, -, Zp);
2. Gerar um conjunto aleatorio de dados x;1, Ti2, -+, Tin;
3. Calcular e armazenar os resultados y;;
4. Repetir os passos 2 e 3 multiplas vezes (quanto mais repeti¢oes, melhores resultados);

5. Analisar os resultados com histogramas, distribuigdo de probabilidade acumulada, intervalos

de confianca ou outro indicador estatistico.

2.6 Otimizacao superestrutural

A sintese de processos quimicos é um procedimento que consiste na selecdo e no arranjo de
unidades de processo, bem como na definicdo de suas condi¢ées de operacgao visando conceber
0 projeto que maximize a lucratividade da operacio e ao mesmo tempo satisfaca a critérios
ambientais, sociais e de seguranca. E natural, portanto, que no decorrer dessa tarefa aparecam
problemas de otimizacdo. Para definir ndo apenas as melhores especificagdes para o processo,
mas também que escolhas de equipamentos ou subprocessos fornecem os melhores resultados,

postula-se o conceito de superestrutura, que consiste em um fluxograma do processo que inclui
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todas as alternativas consideradas. A sintese do processo 6timo resulta da otimizagao dessa
superestrutura, que frequentemente requer a solugdo de um problema de otimizacao inteira-mista
nao linear (MINLP — Mized-Integer Non-Linear Programming). A Figura|[2p é um exemplo no
qual é mostrada uma superestrutura onde existe a possibilidade de se utilizar o subprocesso II
ou III e de se utilizar ou ndo a corrente b’ a fim de se obter o produto c¢. A Figura [2b representa
a configuragdo 6tima com a escolha do conjunto de subprocessos que otimiza a funcao objetivo
(4l).

Figura 2 — Exemplo de superestrutura (a) e de configuragao 6tima (b).
b/
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Fonte: Adaptada de Kocis e Grossmann, (14)).

Na maioria dos problemas de sintese de processos o MINLP é caracterizado pela existéncia
de diversas variaveis com valores bindrios (zero ou um) associadas a presenga ou nao de um
segmento da superestrutura na configuracdo 6tima do processo. Além disso, essas variaveis
binarias tendem a aparecer em equacdes lineares, enquanto que as variaveis continuas aparecem
tanto em equagdes lineares quanto nao lineares (14).

Existem alguns métodos para a solugdo de problemas dessa natureza. Uma alternativa
¢é a solucao iterativa, transformando-se o problema principal em uma sequéncia alternada de
problemas de otimizagao nao linear (NLP — Non-Linear Programming), nos quais as varidveis
binédrias do MINLP original tém seus valores fixados temporariamente; e um problema mestre de
otimizagao inteira-mista linear (MILP — Mized-Integer Linear Programming), que corresponde
a uma linearizacdo do problema original, se ele ja nao for linear em relacdo a suas varidveis
bindrias. Dois métodos tiram proveito dessa abordagem (69), a decomposicao generalizada de
Benders (GBD — Generalized Benders Decomposition) e a aproximacao exterior (OA — Outer-
Approzimation) (14, 15). Outro método importante é o branch-and-bound nao linear, mais
adequado para problemas em que a busca pelas varidveis binarias é significativamente custosa
em relagdo a resolu¢do do problema NLP (70).

As alternativas descritas acima sdo deterministicas. Uma alternativa nao deterministica é o
algoritmo de enxame de particulas (PSO — Particle Swarm Optimization). Este método se baseia

na criacao de varias instancias de uma particula que registra sua prépria posi¢do no espago das
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variaveis de otimizagao, o valor da fungdo objetivo nesse ponto e o melhor valor da funcao objetivo
que ela e suas vizinhas encontraram. Essas particulas também tém certa inércia e velocidade,
ajustadas de forma a balancear a robustez e o desempenho do algoritmo. Tradicionalmente usado
com varidveis continuas, com algumas adaptacoes esse método é utilizavel também com varidveis
discretas. No espaco bindrio, pode-se entender o movimento das particulas como a transicao de
um bit (isto é, um valor de 0 ou 1) em uma sequéncia binaria. Nesse contexto, a velocidade
de uma particula pode ser interpretada como o niimero de bits alterados a cada iteracdo do

algoritmo e a inércia como a probabilidade que cada bit se mantenha em seu estado atual (18).

2.7 Trabalhos relacionados

A viabilidade técnico-econémica de biorrefinarias de etanol celuldsico e bioeletricidade foi estudada
por varios pesquisadores empregando diferentes metodologias. Esta secdo lista alguns trabalhos
importantes publicados nesta década, do mais antigo para o mais recente.

Schaidle, Moline e Savage| (71) fizeram um estudo comparativo entre uma biorrefinaria de
etanol de origem amildcea, etanol de origem celulésica e biodiesel produzido pelo processo
Fischer-Tropsch usando gas de sintese originado de biomassa. Embora o etanol de grao tenha
sido considerado o mais vantajoso do ponto de vista estritamente econdémico, ao avaliar tam-
bém critérios ambientais e sociais, o etanol celuldsico teve o melhor desempenho entre os trés
combustiveis liquidos no computo geral.

Dias et al. (72)) estudaram nove diferentes cendrios para a competicido entre o etanol 2G
e bioeletricidade. Ané&lises econémicas preliminares mostraram que seria vantajoso dedicar a
planta industrial totalmente a producdo de um tinico produto, ou excedentes de eletricidade ou
etanol 2G. A producio de etanol celuldsico se tornaria atraente apenas quando usadas tecnologias
sofisticadas (alto rendimento, baixa carga de sélidos na hidrélise e fermentacio de pentoses), os
precos das enzimas fossem baixos e uma porcao de palha de cana fosse hidrolisada. Contudo,
mesmo sem acesso a tecnologias sofisticadas, a produgao integrada de etanol 1G2G era capaz de
reduzir os custos de produgao do dlcool, resultado que foi reiterado em estudo posterior (41).
Em novo trabalho de 2013} Dias et al. (73)) concluiram que biorrefinarias flexiveis tinham melhor
taxa interna de retorno do que dedicadas & produgdo exclusiva de etanol 2G ou bioeletricidade,
mas essa varidvel econémica era muito sensivel ao pre¢o do etanol (mais do que ao prego da
eletricidade) e, em caso de aumentos no seu prego, a operagao fixa utilizando biomassa para
producao exclusivamente de etanol celulésico se tornaria mais atraente.

Furlan et al. (74)) simularam trés estudos de caso: produgao de etanol 1G e de eletricidade;
producao de etanol 1G2G; e biorrefinaria flexivel, isto é, capaz de produzir etanol 1G e alternar
entre a produgdo de etanol 2G e eletricidade conforme a situagdo do mercado. A conclusao
alcancada foi de que para a situagdo econdmica da época (pregos cotados em 2012), nem mesmo
a biorrefinaria produtora de etanol 1G tradicional era atraente, mas a produgao de etanol de
cana combinada & de etanol celulésico (1G2G) era a que estaria mais préxima da viabilidade. A
viabilidade econémica de uma biorrefinaria se mostrou altamente dependente do preco de venda

do etanol, cujo valor é altamente volatil. O estudo concluiu que embora biorrefinarias flexiveis
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tenham a virtude de melhor se adaptarem a flutuagses sazonais dos precos, o investimento
adicional necessario para instald-las torna essa opcgao pouco atraente.

Gnansounou, Vaskan e Pachon (75) analisaram um conjunto de quatro cendrios alternativos
para biorrefinarias produtoras de etanol 1G e 2G, agtcar, melaco para alimentacdo animal e
eletricidade no contexto brasileiro. O cendrio mais vantajoso do ponto de vista econémico foi
aquele que apresentava maxima producao de etanol e o aproveitamento de residuos para producgao
de etanol 2G tinha impacto ambiental positivo, apesar de requerer maiores investimentos.

Khatiwada et al.| (76) otimizaram um problema de programacao linear inteira mista visando
avaliar em diferentes cenarios a tecnologia mais atraente economicamente para a expansao
de uma destilaria tradicional de etanol de cana-de-agicar: uma biorrefinaria que o utilizasse
totalmente para producao de bioeletricidade ou uma biorrefinaria que utilizasse toda biomassa
disponivel para produgao de etanol 2G. Neste tltimo caso, avaliaram ainda as op¢oes de utilizar
o etanol como combustivel veicular no Brasil ou exporta-lo para a Unido Europeia. No cenario
de referéncia, que correspondia as circunstancias econdmicas do ano de 2010, observaram que a
producao integral de etanol celulésico visando exportacido era a alternativa mais vantajosa.

Carpio e Souza (77) conceberam um modelo de otimizagao bi-objetivo para decidir que
porcentagem do bagaco de cana-de-agiicar disponivel deveria ser alocada para a producio de
etanol 2G ou de bioeletricidade de forma a maximizar o retorno do investimento e ao mesmo
tempo minimizar o risco relacionado a volatilidade dos precos dos produtos. Foram investigados
quatro cendarios diferentes considerando-se diferentes precos de operacao para ambos 0s processos
e em todos eles a conclusao foi de que a maior parte do bagaco deveria ser destinado a producao
de etanol 2G, com porcentagens variando entre 64 % e 91 %.

Em relagdo a competicdo entre geracao de bioeletricidade por combustao direta de biomassa
(Rankine) e combustao de gés de sintese, isto é, biomassa gaseificada (BIGCC), hé poucos
trabalhos recentes tratando especificamente da industria sucroalcooleira.

Deshmukh et al.| (9) compararam sistemas de cogeracao Rankine avancados ao BIGCC em
uma planta piloto de agiicar e dlcool em 2013| instalada na Indonésia, quando, segundo eles,
a tecnologia BIGCC ainda se encontrava em estigios iniciais de desenvolvimento e ainda nao
havia sistemas comerciais aplicados nessa industria. Embora o BIGCC tivesse maior potencial
de geracao de receitas que o Rankine, ele carecia de uma quantidade maior de bagaco para
atender as demandas de vapor a baixa pressao da destilaria. Os autores concluiram que o sistema
Rankine provavelmente seria a op¢do mais viavel para o futuro proximo.

Pedroso et al,| (78)) avaliaram a viabilidade técnica da incorporacdo do ciclo BIGCC na
indtustria sucroalcooleira. Segundo eles, esse sistema seria capaz de produzir mais energia por
unidade de biomassa consumida do que o ciclo Rankine convencional, entretanto sua instalacao
seria pouco conveniente para destilarias com grande demanda de vapor devido ao grande tamanho
da turbina a gas e da ilha de gaseificagdo necessarias. Além disso os autores reportaram que
o manejo e alimentacdo de grandes volumes de bagaco ao gaseificador foi problematica em
testes realizados com a tecnologia. Uma alternativa proposta para solucionar esse problema ¢é a
torrefagao do bagaco como forma de pré-tratamento antes da gaseificacdo visando aumentar a
densidade de energia da biomassa e reduzir o volume requerido para as instalagdes a jusante. A
analise econdémica realizada no trabalho, todavia, se limitou ao projeto de um sistema BIGCC

sem torrefacdo, concluindo que essa tecnologia ainda nao é atraente o bastante para competir
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com os sistemas de cogeracao Rankine.

Utilizando uma andlise econdémica menos detalhada, [Fonseca, Costa e Cruz (79) usaram
técnicas de otimizacgao superestrutural para avaliar simultaneamente o melhor sistema de geragao
de bioeletricidade e a fragdo étima de bagago a ser hidrolisada, chegando a conclusiao de que o

BIGCC seria mais atrativo que o Rankine.
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3 METODOLOGIA

3.1 Superestrutura

A destilaria convencional de etanol, juntamente com os sistemas de biodigestdo da vinhaca e
gaseificacao e hidrélise do bagaco foram modelados com o simulador de processos EMSO, uma
ferramenta para modelagem, simulacgdo e otimizagdo de processos dindmicos e estaciondrios com
arquitetura de resolugdo de modelos orientada a equagoes (80}, 81). Neste software, a otimizagao
superestrutural pode ser tratada através do pacote de algoritmos deterministicos Bonmin (70)
ou do nao deterministico 1ibPS0 (82]). O Bonmin oferece os algoritmos de aproximagao externa,
branch-and-bound nao linear e um hibrido entre os dois, no entanto problemas de otimizacido que
envolvem restrigoes de igualdade atualmente sé podem ser resolvidos através do método branch-
and-bound nao linear. O 1ibPSO implementa o algoritmo do enxame de particulas (Particle
Swarm Optimization, PSO) e pode lidar com restrigdes de igualdade.

A Figura [3| exibe a superestrutura concebida para a otimizacdo. Diferentes estudos podem
ser realizados com diferentes fungdes objetivo, como minimizacdo dos custos, minimizacao da
producao de vinhaga, maximizacao da producao de etanol ou maximizacdo da producao de
eletricidade, por exemplo. As diferentes alternativas a serem avaliadas para a obten¢do do projeto

de biorrefinaria, que estdo associadas as variaveis de otimizagao, sao:

e A vinhaga sera biodigerida? O tratamento apropriado da vinhaga antes da fertirrigacao é
uma questdo importante, mas é preciso avaliar se a digestdo anaerdbia é uma alternativa
vidvel economicamente diante da alternativa de aplicid-la diretamente ao campo in natura

o que pode ser traduzido em termos de um problema de otimizacgao inteira.

e Quanto bagaco de cana serd hidrolisado? A hidrélise converte celulose em hexoses fermen-
téveis, contribuindo para o aumento na producio de etanol e também de vinhaga, o que
interfere na decisdo sobre a biodigestdo. A decisdo sobre a fragdo do total de bagago a ser

hidrolisado é um problema de otimizacdo continua.

e« Como converter biomassa em energia? A cogeragdo de poténcia e calor armazenado
como vapor de dgua é uma necessidade para o processo ser autossustentavel. O excesso
de eletricidade produzido ainda pode ser exportado para a rede elétrica, aumentando a
lucratividade da biorrefinaria. A quantidade de biomassa utilizada para producgao de energia
depende da decisdao sobre a fragdo de bagaco hidrolisada, que é um problema de otimizacao
continua. As opgoes para cogeracao envolvem combustao ou gaseificagdo associadas a um

ciclo de poténcia e a escolha entre essas duas rotas é um problema de otimizacao inteira.
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Figura 3 — Superestrutura proposta para problema de otimizagao desta tese.
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Fonte: Elaborada pelo autor.

3.2 Modelagem

O desenvolvimento dos modelos usados para a biorrefinaria de etanol de primeira e segunda
geracao com cogeracdo de eletricidade através da queima do bagago foi realizado a partir do
trabalho colaborativo de varios pesquisadores no laboratério Kyatera do grupo de pesquisa do
Laboratério de Desenvolvimento e Automagao de Bioprocessos (LaDABio) do Departamento
de Engenharia Quimica da Universidade Federal de Sao Carlos (DEQ-UFSCar). Trabalhos que
utilizaram esses modelos incluem, por exemplo, Furlan et al. (82, [74)), Longati et al. (83)) e
Fonseca, Costa e Cruz| (84). Informagoes detalhadas sobre a modelagem e as especificagoes da
maior parte do processo descrito neste trabalho podem ser encontradas nos apéndices desta tese
e em [Furlan| (85).

A biorrefinaria foi modelada em dois niveis, o nivel das etapas individuais (fermentagao,
destilagao, cogeracao, gaseificagao, etc.) e o nivel do processo. No nivel das etapas individuais,
a modelagem é mais detalhada, contendo por exemplo, mais trocadores de calor, bombas e
equipamentos multiestdgio. No nivel do processo como um todo, alguns equipamentos foram
omitidos visando tornar a resolugdo do problema de otimizacdo mais rapida. Este trabalho
foi construido sobre o modelo simplificado a nivel de processo, mas sempre que necessario
foram usadas os modelos das etapas individuais como base para cédlculo de custos dos diferentes
subprocessos.

A Figura [4] mostra o fluxograma de processo implementado no EMSO que serviu como base
para este trabalho (82). Na figura faltam os sistemas de gaseificagao e biodigestao da vinhaga (o
que inclui o licor de pentoses). Além da implementacao dessas unidades, o trabalho envolveu
ainda o levantamento dos custos de investimento e operacdo do processo e a formulagao do

problema de otimizacao superestrutural, com a definicdo da func¢do custo a ser minimizada
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Os equipamentos de gaseificagdo e biodigestao sao essencialmente reatores quimicos e foram
representados por modelos de conversdao. Os proprios reatores de fermentacido sdo tratados
dessa maneira para evitar a formulagdo de um problema de otimizacdo dindmica, com custo

computacional muito elevado.

Figura 4 — Biorrefinaria de etanol de primeira e segunda geracido com cogeragao de eletricidade
implementada no EMSO
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Fonte: (52).

3.2.1 Escala de producao

A base de célculo assumida no trabalho foi uma biorrefinaria com capacidade para moer 800 t./h
durante 200 dias de safra, o que corresponde a 3,84 x 10°t./safra. Considerou-se também a
coleta de 50 % da palha produzida no campo (30,65 t,/h em média) para produgao de calor e

poténcia.

3.2.2 Modelagem da destilaria 1G

A destilaria auténoma de etanol de primeira geragdo modelada consistiu das etapas de extracdo
e tratamento do caldo da cana-de-actcar, concentracao e fermentagdo com reciclo de células e
destilagao e desidratacdo. Esses processos estao representados respectivamente nas Figuras[5] [6]
e[7]nas suas formas mais detalhadas. Os cddigos para os nomes dos equipamentos nos fluxogramas
de processo estdo mostrados na Lista de Abreviaturas e Siglas. Detalhes sobre a modelagem de
cada equipamento podem ser encontrados no apéndice da tese de (85) e as especificagoes
utilizadas na simulagdo conduzida neste trabalho estao disponiveis nos apéndices deste trabalho.

Na versdo usada com a biorrefinaria completa, as principais simplificacbes em relacao as
figuras foram o uso de uma unica moenda em vez de cinco no processo de extracao (MLL105

a MLL109 na Figura, omissdao da torre de absorcdo de etanol dos gases de exaustao da
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fermentacao (ABT209 na Figura@ e uso de evaporador em quatro estagios em vez de simples
estagio (EVP202 na Figura@.

As demandas de vapor do processo a 2,5 bar e 6 bar sdo calculadas em fungao das necessidades
do evaporador e das colunas de destilacdo e desidratacao neste subprocesso. Equipamentos em
outros subprocessos, como o reator de explosdo a vapor, também sao contabilizados. O vapor de
processo é descontado do montante disponivel para produgdo de eletricidade.

A maior parte dos modelos que envolvem separacdo de componentes sado “caixas pretas”
baseadas em balancos de massa e energia e em correlagdes empiricas ou semi-empiricas. Uma
notével excegao é o modelo das colunas de destilagdo, COL303 e DEH304 na Figura[7], baseados
em interpoladores multilineares. Os simuladores de processo podem ser classificados entre os
sequenciais modulares e os orientados a equagoes. O EMSO, utilizado neste trabalho, pertence
ao dltimo grupo, que se caracteriza por solucionar todas as equagdes que modelam o processo
ao mesmo tempo, em vez de resolver o problema sequencialmente. Uma desvantagem dessa
abordagem ¢ a dificuldade em implementar estratégias especificas para facilitar a convergéncia
de problemas complexos, como é o caso da destilagdo. O interpolador multilinear é um plug-
in adicionado ao EMSO que aproxima o comportamento das colunas de destilagao a partir de
dados obtidos separadamente de forma experimental ou utilizando modelos mais rigorosos.
A implementacao desse interpolador é discutida detalhadamente em Furlan (85). Embora a
desidratacao do etanol esteja representada no modelo, por simplicidade considerou-se na analise
econdémica apenas a venda de etanol hidratado. Os custos adicionais com a desidratagdo nao
foram contabilizados.

A fermentacao alcoodlica foi representada por um modelo de conversdo estequiométrica no
equipamento RTS207 da Figura[f] onde ocorrem cinco reagoes paralelas: conversao de sacarose
a glicose (conversao de 100 %) e de glicose a etanol (90,48 %), glicerol (2,67 %), acido acético
(1,19 %) e massa celular (1,37 %).

Embora a destilaria de primeira geracao tenha sido implementada na superestrutura em
conjunto com os outros processos, nao foi feita nenhuma anélise de custos de investimento ou
operacao para ela. Assumiu-se por hipdtese que a destilaria autdénoma ja existe e contém um
sistema de cogeracao de baixa pressao que nao foi aproveitado na expansao. Foi feita uma andlise
de investimento visando encontrar a melhor alternativa para expansao do processo utilizando

todo o bagago e toda a vinhaca gerados para produzir etanol ou energia.
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Figura 5 — Diagrama de blocos dos processos de extracido e tratamento do caldo da cana-de-
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Figura 6 — Diagrama de blocos dos processos de concentracao e fermentacdo do caldo.
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Figura 7 — Diagrama de blocos do sistema de destilacdo e desidratacao
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3.2.3 Modelagem do ciclo Rankine de cogeracao

O modelo do sistema de cogeragdo Rankine foi implementado conforme mostra a Figura[g, com
uma caldeira de alta pressdo (BLR403) e trés turbinas (wTB404, wTB410 e wTB418), além de
um sistema de trocadores de calor visando o aproveitamento de vapor (Cwq407, Cwq414,Cwq422).
Na simulacao da biorrefinaria completa nao foi feita nenhuma tentativa de integrar o processo
energeticamente, de modo que foi implementado apenas o sistema de geracdo de poténcia
representado pelo interior da area tracejada na figura. A opcdo de evitar a integragdo energética
se deve a complexidade do trocas energéticas entre diferentes processos em uma superestrutura na
qual varios subprocessos tém escala variavel e podem nao existir no processo final. A remocao do
sistema de trocadores de calor também contribui com a velocidade da convergéncia do problema
de otimizagao.

A caldeira opera a pressdo de 65 bar e as turbinas sdo de contra-pressao sem condensacao.
Este ndo é o tinico esquema possivel para um sistema de cogeragao Rankine. O uso de turbinas
de extracdo com condensacao teria maior potencial de geracao de eletricidade, contudo teria
custo de investimento maior.

A primeira turbina reduz a pressdo do vapor de 65 bar para 6 bar, a segunda de 6 a 2,5 bar
e a terceira de 2,5 a 1 bar. O ciclo de vapor nao foi fechado e a autossuficiéncia de vapor do
processo nao estd garantida neste estagio do projeto.

Os trocadores de calor presentes na simulacao avulsa do processo foram especificados com mé-
dias logaritmicas das diferencgas de temperatura iguais a 10 K e coeficientes globais de transferéncia
de calor iguais a 0,6 kW m=2 K—!.
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Figura 8 — Diagrama de blocos do sistema de cogeracao Rankine.
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3.2.4 Modelagem do BIGCC

O sistema de cogeragao baseado em ciclo combinado com gaseificacdo integrada de biomassa
(BIGCC) para a destilaria é baseado no projeto publicado em (33) (Figura[l)) e sua
implementagao no simulador de processos estd mostrada na Figura 0] Consiste de um modelo
de secador de bagaco (DRB901), de gaseificador (GAS902), filtro (FLT904), um conjunto de
compressores em trés estagios para o gés de sintese (mCP905, mCP907 e mCP909) e outro para o
ar (mCP910, mCP912, mCP914), trocadores de calor (Cmq9xx e Hmq9xx), cAmara de combustéo
(RTS916), turbina a gas (mTBI17) e turbinas a vapor (wITB924 e wTB925). Os principais
equipamentos para esse processo foram modelados durante este trabalho e a implementacao dos

seus modelos sao mostrados no Apéndice[C]

A modelagem da gaseificagao (28, 29] 86) e da secagem (87, [88) do bagago da cana podem
ser extremamente complicados, envolvendo conceitos de fenémenos de transporte, equacoes de
equilibrio e mecanismos de reacdo complexos. Todavia, as técnicas de otimizacao superestrutural
a serem empregadas neste trabalho exigem a utilizacdo de modelos tao simplificados quanto

possivel, a fim de evitar a inclusdo de fungdes que nao sejam pelo menos pseudoconvexas.

O modelo do gaseificador se baseia em um modelo nio estequiométrico de equilibrio proposto

por Pellegrini e Oliveira Jr.| (28) e reproduzido por (33) na Figura que mostra

a composicao do gas de sintese produzido a partir da gaseificagdo de bagaco de cana com ar

atmosférico em funcdo da umidade do bagago. A razao de equivaléncia (razdo combustivel/ar
utilizada em relacdo a razao combustivel/ar estequiométrica) utilizada é & = 0,25, valor que
favorece a formagao de gas de sintese com alto contetido energético (28)). A dependéncia entre a
composicao do gas de sintese e a umidade da biomassa é praticamente linear para umidades entre

0% e 40 % em massa. As Equacoes a expressam as fragoes molares de cada componente
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Figura 9 — Implementacao do sistema de cogeracao BIGCC no simulador
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do gés (y;) em funcdo do percentual de umidade (Xp,0) dentro dessa faixa.

ycu, = 0,05

Yoo, = 0,0671 +0,00328 - X11,0

ym,0 = 0,0782+0,00325 - Xp,0

Y, = 0,1187 +0,00200 - Xy1,0

Yyco =

YN, =

0,2951 —0,00590 - X§,0

0,3907 — 0,00253 - X11,0

- -

CmgB18

(3.6)

O modelo supracitado desconsidera a formacao de cinzas e impurezas na corrente gasosa, por

isso foram usados valores empiricos para estimar suas vazoes. Assumiu-se que 15,8 % do bagago
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é carbono fixo e um valor de 2,9% da vazao madssica de gds de sintese corresponde a cinzas
(4)). Outras impurezas, como compostos de cloro, enxofre e nitrogénio foram desconsideradas da
composicdo da corrente. A remogao desses compostos é importante para o processo, uma vez
que eles contribuem com a corrosdo dos equipamentos, mas para efeitos de simulacio os custos
associados a esse procedimento foram adicionados aos da remocao das cinzas no filtro.

A temperatura e o poder calorifico inferior (PCI ou, em inglés, Lower Heating Value, LHV)
do gas de sintese também podem ser tratados como fungoes lineares da umidade do bagago para
percentuais de umidade de até 50 %, como pode-se observar na Figura As Equagoes e

mostram as regressoes lineares que aproximam os valores dessas varidveis em funcdo da umidade.

PCI(kJ/kg) = 6254,7 — 46,51 - X11,0 (3.7)

T(°C) =1241,0 — 17,22 - X110 (3.8)

O modelo de secador pneumatico consiste apenas de balancos de massa e energia nos quais
0 usudrio especifica apenas o calor transferido dos gases a alta temperatura para o bagaco a
baixa temperatura (15,35 MW) e qual é a taxa de evaporagdao da dgua do bagago para a corrente
gasosa (22,0t/h).

Figura 10 — Composicao do gas de sintese em funcdo da umidade do bagaco de cana-de-agicar
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Fonte: Adaptada de Dias et al.| (33]).
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Figura 11 — Poder calorifico inferior e temperatura do gas de sintese em funcdo da umidade do
bagaco de cana-de-acticar
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Fonte: Adaptada de Dias et al.| (33)).

Os modelos dos compressores e das turbinas sdo considerados adiabaticos sem mudanga de
fase no fluido e operam em regime permanente (22)). O usuério deve especificar os valores das
eficiéncias isentrépicas e a mudanca de pressao nos equipamentos. Os valores especificados para
as eficiéncias isentrépicas foram de 0,85 para os compressores, 0,92 para a turbina a gas e 0,9
para as turbinas a vapor. A compressdao ocorre em trés estagios com resfriamento do gas entre os
estagios intermedidrios e razio de compressao de 2,62 ~ /18, levando os gases de 1 atm a 18 atm.
Na camara de combustao ocorre conversao total do gas de sintese, cujos fumos alimentam uma
turbina a gas onde realiza-se expansdo de 18 atm até 1,0 atm. Recupera-se calor dos fumos a alta

temperatura para gerar vapor a 80,0 bar, expandido nas turbinas a vapor até 6,0 bar e 2,5 bar.

3.2.5 Modelagem da hidrélise de celulose

Os fluxogramas dos processos de pré-tratamento e hidrélise da biomassa estao representados
pelas Figuras[12] e [13] respectivamente.

Optou-se pelo método de pré-tratamento por explosdo a vapor seguido pela hidrélise en-
zimatica. A explosdo a vapor, representada pelo equipamento STX504 na Figura[l2] tem
caracteristicas vantajosas como a independéncia de matérias primas além de dgua e a possibili-
dade de reaproveitamento de energia térmica da corrente de bagaco pré-tratado, o que reduz o

consumo de vapor pressurizado.
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Figura 12 — Diagrama de blocos do sistema de pré-tratamento de bagaco
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Figura 13 — Diagrama de blocos da etapa da hidrdlise
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Fonte: Adaptada de Anderson R.A. Lino com autorizagdo. Nao publicada.

Considera-se que ocorrem duas reagoes no reator de explosao a vapor:

Hemicelulose + Agua — Xilose conversao = 0,75 (3.9)

Celulose + Agua — Glicose conversao = 0,01 (3.10)

A hidrélise enzimadtica, apesar de mais lenta é mais seletiva que a dcida, evitando degradacéao
da glicose em componentes indesejéveis, como o hidréximetilfurfural (HMF). Essa propriedade

garante maior rendimento da fermentacao subsequente (I)).

A reacao representada na Equacgao acontece também no reator de hidrélise enzima-
tica, porém com maior conversao. Para a modelagem do reator de hidrélise, equipamento
HLE604 na Figura[l3] considerou-se um modelo empirico baseado no trabalho de [Ramos et
al. (8Y9), que correlaciona a conversao da celulose na hidrdlise (Xz) com a carga enzimética
(CE, kgenzima/kgbiomassa), & fracao de sélidos totais (ST, kgsslidos/KSsolugao) € a intensidade da
agitacao (I A, rpm). A correlagao foi calculada para tempos de hidrdlise de 24h e 72 h e é vélida
para 0,025 < CE < 0,100 e para 0,05 < ST < 0, 20.
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X(24h)-100% = 24,94 + 8,34 ST +4,27IA+ 9,98 CE — 0,46 CE? — 5,42 ST?

+0,4071A% +5,18CE-ST +3,06CE-TA+3,20ST-TA (3.11)
Xy (72h)-100% = 35,67+ 13,28 ST +6,191A +11,65CE — 5,96 CE? — 4,72 ST?
+3,021A% +5,15CE-ST +4,32CE -T1A+5,145T - 1A (3.12)

Considerou-se na simulagao tempo de reacdo (tempo espacial ou de batelada) de 72h,
velocidade de rotagdo de 175rpm, carga enzimatica de 0,085kg/kg e fracao de sélidos de
0,20 kg/kg, o que resulta em conversao préxima a 65 %.

A sacarose da unidade 1G e as hexoses obtidas da hidrolise da biomassa foram co-fermentadas.
As pentoses foram descartadas com a vinhaca, que pode passar por um processo de digestao
anaerdbia ou ser aplicada na fertirrigacao da lavoura.

Na modelagem do processo completo, o tambor flash mFL508 na Figura[I2] e todos os

trocadores de calor foram omitidos, mas seus custos de capital ainda foram contabilizados.

3.2.6 Modelagem da digestdo anaerdbia

A Figura[l4] mostra o diagrama de blocos do processo implementado. A digestdao anaerdbia
da vinhaca consiste de um reator estequiométrico representando uma unidade de biodigestao
termofilica em uma tnica fase, equipamento ADGS803 na figura. A carga de demanda quimica de
oxigénio do biorreator é ajustada misturando-se vinhaca in natura com parte da vinhaca tratada
(83]), cujo excedente é purgado do processo — em uma biorrefinaria real, poderia ser usada para

fertirrigacdo. As pentoses produzidas apods a hidrolise da hemicelulose fazem parte da vinhaga.

Figura 14 — Diagrama de blocos do sistema de digestdo anaerébia
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msP804

A modelagem do reator foi estequiométrica, e nao cinética. Foram consideradas taxas de
conversao iguais para a matéria organica solivel em todas as reagoes (83)), produzindo-se biogas
com 40 % diéxido de carbono e 60 % metano (90).

O modelo do biodigestor requer a especificagdo das seguintes varidveis, mostradas ao lado

dos valores considerados para cada uma (83, 90):
¢ conversao do reagente limitante de cada reacdo: 72 % para todas as reagoes.
e tempo de retencédo hidraulica: 27,3 h.

» coeficiente de rendimento de substrato a produto: Yp,g = 0,234m3/kg (CNTP).
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3.3 Analise Econdmica

A estimativa de custos desenvolvida neste trabalho pode ser categorizada como uma estimativa
de estudo (Segéo. Esse nivel de detalhamento é apropriado para a finalidade de comparar
diferentes alternativas para o projeto de um processo antes de se tomar uma decisdo final e
prosseguir com um projeto mais detalhado da alternativa considerada mais vidvel nesse estagio
inicial do projeto. Pode-se esperar que os custos estimados por esta técnica estejam dentro de
uma margem de erro de até £70 % do valor verdadeiro (53)).

O ano de referéncia para todos os precos considerados neste estudo foi 2015, por se tratar do
ano mais recente para o qual foram encontrados indices de custo de plantas (CEPCI), conforme
mostrado na Tabela[l] Em relacdo ao fator de localizagao, nenhuma referéncia direta recente foi
encontrada, por isso foi adotado o valor de 1,25 para o Brasil em 2015, conforme encontrado na
referéncia Wiesberg et al.| (91]). Assim como os produtos cotados nos EUA, produtos cotados
na Europa também foram multiplicados por esse mesmo fator neste trabalho, por falta de
informagoes mais precisas. A taxa de cAmbio utilizada para converter entre ddlares, euros e reais
foi a cotagdo média para o ano de 2015: US$ 1,00 = R$ 3,33 (92)) e € 1,00 = R$ 3,69 (93).

Considerou-se que todos os equipamentos sempre utilizam o material de construgdo mais
comum e, para equipamentos cujos custos nao tenham sido encontrados na literatura consultada,
a estimativa de custo foi realizada usando-se o Apéndice A do livro Analysis, Synthesis, and
Design of Chemical Processes, de Turton et al.| (53)). Os custos fornecidos sdo dados em ddlares
de 2001 segundo a Equagao (3.13]).

log1o C% = K1 + Kylogo(A) + K3 [log;o(A)]? (3.13)

onde K1, Ko e K3 sdo constantes tabeladas que variam com o tipo de equipamento e A é um
atributo relacionado a sua escala de operacdo ou capacidade, por exemplo, volume, area, poténcia
ou vazao dado em uma unidade tabelada.
A correcdo do custo do equipamento devido a operagdo em altas pressdes vem da Equa-
cao (3.14)).
logi Fp = C1 + Calogy(p) + Cs[logyo(p))? (3.14)

onde C, Cy e C3 sao constantes tabeladas que variam com o equipamento e p deve ser informado
em atmosferas. O fator de custo modular considerando a corregao pela pressao (mas nao pelo

material) é dado pela Equagao (3.15)).
FBM:Bl—i-BQ-Fp (3.15)

onde By e By também sdo constantes tabeladas que variam com o equipamento.

Os fatores de instalagdo informados na literatura geralmente consideram apenas custos diretos.
Para converté-los em fatores de custo modulares, eles foram multiplicados por 1,65. Esse nimero
é uma relacdo média aproximada entre esses dois fatores de custo no contexto de expansoes de
plantas quimicas de processamento solido-fluido ja existentes. Esse valor foi inferido da Tabela
6.17 da quarta edicao de Plant Design and Economy for Chemical Engineers,|Peters e Timmerhaus
(52)). Dutta et al. (57), em relatério técnico do National Renewable Energy Laboratory, usam
um multiplicador semelhante de 1,60 para relacionar custos diretos de instalagdo com custos

indiretos, contingéncias e cotas em um projeto de gaseificacao.
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A construcao das unidades de producao de etanol de segunda geracao, digestdo da vinhaga
e geracao de energia com caldeiras de alta pressdo ou ciclo com gaseificacdo integrada foram
consideradas como expansdes em uma planta industrial de primeira geracgao ja existente. O
modulo de custo total do projeto Crjs, que inclui os custos com instalagoes auxiliares é dado

pela Equagao (3.16]).
n
Crm =1,18) Cpuy (3.16)
i=1
3.3.1 Custos de capital

A estimativa dos custos de investimento para os diferentes processos analisados neste trabalho foi
baseada em um método de estimativa fatorada. O custo de investimento total foi calculado em
funcéo dos custos dos principais equipamentos. Essa estimativa tem precisdo limitada, uma vez
que a necessidade de equipamentos adicionais pode ser descoberta apenas mais tarde, conforme
o projeto se torna mais detalhado ou equipamentos podem ser eliminados melhorando-se a

integragdo energética.

3.3.1.1 Custos do ciclo Rankine de cogeracdo

A cogeragao com caldeiras de alta pressdo e turbinas de contra-pressdo, ilustrado na Figura[g]é

composto por
e 1 caldeira de 65 bar;
¢ 3 turbinas;
e 3 trocadores de calor;
e 2 tambores flash;

e 4 bombas.

Foram contabilizados apenas os custos de capital dos trocadores de calor, da caldeira e das
turbinas. Para os trocadores utilizaram-se as correlagbes disponiveis em [Turton et al. (53),
enquanto que para as caldeiras e turbinas utilizaram-se as Equagoes e , que equivalem
as Equacoes e com seus valores atualizados para délares de 2015 e localizadas para

o Brasil.

< 0,6
A izada |
CY (caldeira) = 37,8 x < g;;z zzzflz/i a) milhoes de délares (3.17)
g
P t" ] 0,6
C% (turbinas) = 12,6 x (42026;1;\1;) milhdes de délares (3.18)

Os fatores de custo modular em ambos os casos valem 2,97.
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3.3.1.2 Custos do ciclo combinado com gaseificacdo integrada

O ciclo combinado com gaseificagdo integrada de biomassa, ilustrado na Figura[J] é o processo
cujos pregos sao os mais incertos entre os estudados neste trabalho, uma vez que sua aplicacao
em escala comercial ainda é incipiente. O sistema é composto pelos seguintes equipamentos

principais:
e 1 secador;
o 1 gaseificador atmosférico;
e 1 sistema de remocao de impurezas;
e 6 compressores com razao de compressao de 2,6;
e 1 camara de combustao a 18 atm;
e 1 turbina a gas;
e 2 turbinas a vapor;
e 1 gerador de vapor por recuperacgao de calor;
e 9 trocadores de calor.

O modelo de secador utilizado é uma caixa preta que calcula apenas o balanco de energia
entre as correntes de entrada e saida do equipamento, uma vez que as temperaturas de saida
e umidade desejada para o bagaco sejam especificadas. Existem correlagoes para os custos do
equipamento na literatura (94 [95] [96]), mas o modelo caixa-preta nao se adapta bem a elas, pois
dependem da area efetiva de troca térmica. Como esse valor ndo é calculado com precisao no
modelo de secador implementado, foi usada em vez disso a estimativa de [Hamelinck e Faaij (64),

que correlaciona o preco do secador a quantidade de bagago imido processada, Equagao (3.19)).

O valor do custo base do secador na Tabela deve ser multiplicado por (ggié) x 1,25 para
atualizé-los para valores de 2015 e importé-los para o Brasil. O fator de instalagdo também foi

multiplicado por 1,65 para aproxima-lo ao fator de custo modular.

Vazao de biomassa timida
33,5t,/h

CY =13,4 x < )0765 milhoes de délares (3.19)
com fator de custo modular Fgys = 3,07.

As referéncias (64) e (60) sao relativamente antigas, com custos dados em valores de 2001.
Os autores observam ainda que os custos compilados correspondem a primeira geragido de plantas
comerciais e uma reducao significativa dos custos de capital seria esperada devido a efeitos de
aprendizado. Ainda assim, ela foi a principal fonte para as estimativas dos custos da gaseificacio,
apenas corrigida pela inflacdo. Isso porque muitas referéncias mais recentes consultadas também
citam pregos cotados nas décadas de 1990 e inicio de 2000, como Basu (32), ou analisam processos
com diferengas significativas para o estudado neste trabalho, como [Dutta et al.|(57). A estimativa
de custos realizada é provavelmente conservadora em relacdo a viabilidade da gaseificacéo e

cendrios mais favoraveis foram explorados nos testes de sensibilidade paramétrica.
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A Tabela[I2] apresenta os dados da Tabela [7] atualizados para dblares de 2015 e os localiza
para o Brasil. O custo de compra bésico foi calculado aplicando-se a Equagao (2.3 sobre a
tabela.

Tabela 12 — Custos de equipamentos para BIGCC com valores em ddlares atualizados para 2015
e localizados para o Brasil.

Componente Custo base/(10°US$)  Fator de escala  Escala base  Fpps
Secador 13,4 0,65 33,5tp/h 3,07
Gaseificador atmosférico 28,7 0,65 68,8t,s/h 2,79
Remocgéo do alcatrao 5,5 0,7 34,2 m3N/s 3,07
Ciclones 4,6 0,7 342my /s 3,07
Trocador de calor de alta temperatura 12,0 0,6 39,2kgvap/s 3,03
Filtro 2,8 0,65 12,1m’N/s 3,07
Scrubber de condensacgio 4,6 0,7 12,1 maN/S 3,07
Compressores 19,6 0,85 13,2 MW 2,84
CC + TG + HRSG* 33,3 0,7 26,3 MW 3,07
Turbinas a vapor 9,0 0,7 10,3 MW 3,07

* Camara de combustdo + Turbina a gds + Heat Recovery Steam Generator (caldeira de recuperagio)

Fonte: Adaptada de Hamelinck, Hooijdonk e Faaij (60) e [Hamelinck e Faaij| (64)

Apenas o trocador de calor a jusante do gaseificador precisar ser considerado um trocador
de calor a alta temperatura, de custo mais elelevado. A temperatura do gas de sintese nessas
condigoes pode ultrapassar os 1200 K. O gas na saida da caAmara de combustdo também tem
temperatura elevada, mas o custo do sistema cdmara de combustao/turbina a gas/caldeira de
recuperac¢ao é computado em conjunto.

Os demais trocadores de calor tiveram seus custos estimados a partir da Equacao (3.13)).
Considerando-se os trocadores do tipo casco e tubos, utiliza-se os parametros K; = 2,7652,

K9 =0,7282 ¢ K3=0,0783. A unidade de capacidade do equipamento é a drea A em m?

, Cujo
valor é obtido da simulagao fixando as médias logaritmicas das diferengas de temperatura no
valor de 10 K.

Dos oito trocadores restantes, dois operam & pressao de 2,6 atm, dois a 6,9 atm e quatro a
80 atm. Segundo Turton et al. (53)), para esse tipo de trocador de calor, apenas para pressoes
acima de 40 bar é necessario aplicar um fator de correcao. O fator de custo modular para os

trocadores que operam a pressdes mais baixas é 3,29 e para os quatro demais vale 3,59.

3.3.1.3 Custos da hidrélise de biomassa

Os esquemas de pré-tratamento e hidrélise de biomassa implementados, ilustrados nas Figuras

e respectivamente, sdo compostos pelos seguintes equipamentos principais:

2 bombas;

e 4 trocadores de calor;

1 reator de explosao a vapor;

2 centrifugas;

1 reator de hidrélise.
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O custo do reator de explosdo a vapor (pré-tratamento) foi avaliado de acordo com a referéncia
mais recente, Jonker et al. (40). O modelo considerou hidrolise de biomassa em um reator a
parte. Na falta de dados de custos para essa situacdo, considerou-se o preco do reator de
hidrélise-fermentacdo como estimativa para o preco deste reator. Além disso, neste trabalho
foi considerado que as enzimas sdo compradas, e ndo produzidas in loco, portanto o custo das
enzimas foi contabilizado com os custos operacionais. O trabalho de Jonker et al. (40) tem como
foco a industria brasileira, e por isso nao foi aplicado o fator de localizacdo na correcao dos
pregos. Os dados utilizados estdo mostrados na Tabela [I3]

Tabela 13 — Custos de equipamentos para pré-tratamento e hidrodlise atualizados para 2015 e
localizados para o Brasil.

Componente Custo base/(10°US$)  Fator de escala  Escala base  Fpjs
Manejo da alimentagéo 6,58 0,6 110tpg/h 2,99
Explosao a vapor 1,72 0,78 83tps/h 3,89
Reator de Hidrdlise 0,81 0,8 1,04 tgton/h 3,12
Ampliacao da destilaria 36,11 0,68 34,7tgton/h 2,49
Separacédo de sélidos 1,32 0,65 10,1tpg/h 3,63

Fonte: Adaptada de Hamelinck, Hooijdonk e Faaij (60) e |Jonker et al.| (40).

Os custos dos trocadores de calor, bombas e centrifugas foram estimados de acordo com a

Equagao (3.13), sendo que os trocadores sdo os equipamentos com custos mais significativos.

3.3.1.4 Custos da digestdo anaerébia de vinhaca

O sistema de digestao anaerdbia é constituido principalmente pelo biorreator e por um trocador de
calor. Para a estimativa de custos do sistema de digestao anaerdbia utilizou-se a Equacao (3.20)),
resultante da atualizagdo do custo estimado por Hamelinck, Hooijdonk e Faaij (60) para valores
de 2015.

Vinhaca tratada (tvea/h)
43t/h
O fator de custo modular considerado foi 3,22.

0,6
C% =213 x ( > milhdes de dolares (3.20)

3.3.2 Custos de operacao

Os custos de operacao foram estimados utilizando-se correlagoes consideradas tipicas entre as
fontes de custos diretos, fixos e gerais, conforme a literatura.

A Tabela[14] mostra as correlagdes utilizadas para estimativa dos custos operacionais. A
referéncia para todas as correlagoes é Turton et al.| (53), exceto no caso especifico da manutencao,
que foi retirado de Milanez et al.| (7).

A somatoria dos custos apresentados na Tabela (com excegao da depreciagao, discutida na

Secao|3.3.4) resulta na Equagéo (3.21).
Cop = Cmp + Ctr + Cut + 2,215 o +0,19¢p + .

0,11
" Cru (3.21)
ano

0,089
Crm

Cop = 1,23 (Cmp + ctr + cut) + 2,73 Cmo +

A completa especificacdo dos custos de operagao depende, portanto, do conhecimento dos

custos com mao de obra, matérias primas, tratamento e utilidades.
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Tabela 14 — Correlacbes para estimativa de custos de operacao

Fonte de custo Valores tipicos Correlagao usada
1.  Custos diretos
(a) Matérias primas Cmp Ver Segao|3.3.2
(b) Tratamento de residuos Ctr Ver Secao|3.3.2
(c) Utilidades Cut Ver Sec¢ao|3.3.2
(d) Mao de obra operacional Cmo Ver Secao(3.3.2
(e) Trabalho de escritério (0,10 a 0,25) - cmeo 0,18¢mo
(f)  Manutencao e reparos (0,02 a 0,10/ano) - Crpr 0,03CT s
(g) Suprimentos para manutencao (0,1a0,2)-(f) 0,0045CTpr
(h) Encargos de laboratério (0,12 0,2) cmeo 0,15¢mo
(i) Patentes e royalties (0,00 a 0,06) - cop 0,03cop
2.  Custos fixos
(j)  Depreciacao d Ver Secao
(k) Taxas locais e seguros (0,014 a 0,050/ano) - Cppp 0,032CT s
(1)  Custos de overhead (0,52 0,7) - [emo+ () + ()] 0,708¢mo +0,018CT s
3.  Custos gerais
(m) Custos administrativos 0,15 [emo + (€) + ()] 0,177¢mo + 0,0045CT s
(n) Custos de distribuigao (0,02 a 0,20) - cop 0,11cyp
(o) Pesquisa e desenvolvimento 0,05¢0p 0,05¢0p

Fonte: Adaptada de Turton et al. (53) e Milanez et al. (7).

O custo de mao de obra pode variar consideravelmente de acordo com a area geografica
em funcao de diferengas salariais. Outro fator muito importante é o niimero de trabalhadores
necessario para operagao da planta. |Alkhayat e Gerrard| (1984 apud Turton et al.[(53]), 2008, p.226—
227) estimaram o numero de operadores (Nj;0) em uma empresa quimica pela Equagao .

Nyio = Nr-(6,29+31,7N7 +0,23N,,,) (3.22)

onde N7 ¢ o nimero de turnos que a empresa precisa cobrir por operador, IV, € o niimero de etapas
do processo que envolvem a manipulacao de sélidos particulados e Ny, ¢ o nimero de etapas de
processamento que nao envolvem sélidos particulados. Em geral, Ny, equivale & somatéria do
nimero de equipamentos excetuando-se bombas e tanques de enchimento ou mistura. Em uma
empresa que funciona 365 dias por ano com 3 turnos por dia e onde operadores trabalham 49

semanas por ano, 5 turnos por semana, Np = 34695;53 ~ 4,5. Assumiu-se neste trabalho que a safra

tem duracao de 200 dias, todavia os funcionarios da destilaria tipicamente nao sao demitidos,
mas sim realocados para outras atividades, como manutencao de equipamentos.

Para computar os custos de mao de obra utilizaram-se os dados de Mussatto et al.| (98),
segundo os quais o saldrio médio de um operador de cervejaria no Brasil valia US$ 4,76 /h. A
conversao para valores de 2015 foi feita considerando-se esse valor constante entre 2012 e 2015
e corrigindo-se o valor médio do dédlar, que saltou no periodo de US$ 1,00 = R$ 1,95 em 2012
(99) para US$ 1,00 = R$ 3,33 em 2015 (92) em 2015. Assim, o custo médio de um operador foi
estimado neste trabalho como US$ 2,79 /h.

O custo das utilidades corresponde aos custos de capital e operagdo dos sistemas necessarios
para fornecimento de eletricidade, ar, agua, vapor, combustivel, refrigeracao, entre outras deman-

das do processo. Esse pode ser muito complicado, particularmente para grandes instalacoes (53).
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Processos fortemente integrados podem reduzir significativamente os custos de utilidades
reciclando eficientemente correntes de processo para reduzir a demanda de recursos exteriores ao
processo. Em compensagao, esse nivel de integragdo torna a estimativa desses custos especialmente
desafiadora nos estagios iniciais do projeto, antes que o projeto de eletrificacdo e uma proposta

de integracao energética cuidadosa sejam realizados.

Outro fator complicador é a técnica de otimizacao superestrutural escolhida para a realizacao
deste trabalho. Se por um lado essa metodologia permite encontrar ao mesmo tempo a alternativa
6tima de projeto de processo e seu ponto de operagao 6timo, por outro lado a superestrutura
torna muito mais complicada a tarefa de projetar uma rede de trocadores de calor integrando
diferentes se¢oes do processo. Por essa razao, o calculo dos custos de utilidades aqui descrito foi

bastante simplificado e algumas consideracoes precisaram ser realizadas.

A industria sucroalcooleira é caracterizada pela sua autossuficiéncia em vapor e eletricidade e,
em alguns casos, também em agua. De fato, o maior incentivo para o projeto de uma biorrefinaria
moderna estd em aumentar os excedentes de eletricidade comercializaveis junto a rede elétrica, e
nédo apenas reduzir o consumo de utilidades. Como este trabalho parte da premissa de que uma
destilaria de etanol 1G previamente existente foi expandida para uma biorrefinaria de etanol e
energia 1G2G, foi considerado que o processo tradicional ja é bem integrado energeticamente
e tem suas necessidades de energia e vapor satisfeitas. Apenas as necessidades de utilidades
inseridas pelas novas unidades foram contabilizadas neste trabalho, embora as necessidades
energéticas do processo 1G nao necessariamente se mantenham constantes apos a integracao ao
processo 2G. A mistura do xarope de glicose obtido da hidrélise ao caldo de cana ou ao melago
incrementa as necessidades de vapor dos evaporadores, por exemplo, e seria importante avaliar
com cuidado em uma etapa posterior do projeto se as demandas energéticas do processo podem

ser atendidas adequadamente.

Foram considerados como custos de utilidades as despesas relacionadas ao suprimento de ar,
agua de resfriamento e vapor. Embora vapor seja produzido durante o processo, as demandas
térmicas do processo foram contabilizadas como um custo de utilidades devido as dificuldades
supracitadas com a integracao energética do processo. As necessidades de eletricidade foram
subtraidas da poténcia gerada pelas turbinas para efeito de cdlculo do excedente de eletricidade
comercializavel. Considera-se o consumo de eletricidade no processo como 30 kWh/t de cana

processada para a destilaria autonoma 1G e 24 kWh/t de biomassa lignocelulésica para o processo
2G (41).

O tratamento de dguas residudrias (vinhaga) foi considerado apenas na hipdtese de ser

realizada digestao anaerdbia e seu custo estd embutido nos custos operacionais desse processo.

Os insumos de maior custo sdo as enzimas usadas no processo de producao de etanol celuldsico.
A literatura recente da precos em torno de US$ 0,11 /L (41) e US$ 0,13 /L (7). Outra fonte de
custo importante estd relacionada ao transporte de palha do campo para a fabrica. Esse custo
foi estimado em US$ 20 /t de palha seca (59).

Os custos das matérias primas e utilidades estdo mostrados na Tabela[I5em valores atualizados
pelo CEPCI (58)).
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Tabela 15 — Custos de matérias primas e de utilidades (sinal negativo) e pregos de venda de
produtos (sinal positivo) com valores em délares de 2015.

Ttem Valor (US$)  Referéncia
A (5°C, latm) —0,00477 /m* __ (B3)__
) , —0,33 /m’ (©5)
Agudeoresfriamento ~0499/GJ __(53)__
Aguadeprocesso  —0,0945/m’  (B3)
—41,00 /t %
Yepor @Sben) —970/63 E9T
—41,45 /t ..
Yepor(6ba) SEIEV( R L
—41,80 /t o
Vepor (3bas) ordojer  ET
_Vapor deprocesso __ _ __ _ - —957/t @)
_ Coleta e transporte dapalha __ ~-20/t @ _
Bnzimas =011 /Lewon @)
_Etanol Hidratado  __ __ _ _ _ +0,4940/L @00
Eletricidade +78,47 /MWh (I01)

* valores encontrados por regressao de
dados para pressoes de 5, 10 e 41 bar.

Forma de calculo das utilidades

Algumas etapas do processo (sistema de cogeracao Rankine, pré-tratamento e hidrélise)
foram implementadas apenas de forma parcial na simulagdo da biorrefinaria completa visando
aumentar a robustez e a velocidade de convergéncia da simulagao, caracteristicas importantes
para a otimizacao. Isso levou principalmente & omissao de trocadores de calor e a simplificacao de
alguns processos, trocando evaporadores de miltiplo efeito por um de tnico efeito, por exemplo.
Trocadores de calor sdo particularmente probleméaticos, sobretudo quando modelam a interagao
entre duas correntes, em vez de simplesmente calcularem a quantidade de calor transferida para
que uma Unica corrente material experimente uma mudanca de temperatura especificada. A
razao para isso é que durante a otimizacéo da fragdo de bagago hidrolisado as vazoes alimentadas
a diferentes subprocessos variam amplamente, podendo levar a mudancas de fase em correntes
onde elas ndo eram esperadas, ou invertendo a posi¢cdo prevista para as correntes quentes e as

correntes frias em trocadores de calor.

A simulacao de alguns processos em dois niveis de detalhe, mais detalhados quando simulados
individualmente e menos detalhados na simulagdo da biorrefinaria completa, tem a desvantagem
importante de ndo permitir avaliar diretamente as necessidades de utilidades do processo. Essas
necessidades foram estimadas simulando-se as etapas individuais com correntes de alimentacao
especificadas de modo a reproduzir os valores esperados quando a fracao de bagago hidrolisado da
biorrefinaria completa tivesse os valores de 0,15, 0,30, 0,50, 0,70 e 0,85. A partir dai, calculou-se
a quantidade total de calor trocado em todos os trocadores em funcao dessa fracdo e criou-se um
modelo de regressao linear correlacionando as duas variaveis. O custo de dgua de resfriamento

em funcao do calor trocado no processo é mostrado na Tabela[I5]

O processo de gaseificacao foi implementado integralmente na simulacdo da biorrefinaria

completa ja evitando trocas de calor entre pares de correntes de processo.
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3.3.3 Precos de venda dos produtos

A Tabela[I5] também mostra o prego do etanol hidratado combustivel pago ao produtor e o prego
de venda de eletricidade em leildes publicos. Esses valores foram obtidos respectivamente da
base de dados do Centro de Estudos Avangados em Economia Aplicada da ESALQ/USP e dos
resultados dos leiloes piblicos de energia divulgados pela Agéncia Nacional de Energia Elétrica.
Embora os custos considerados neste trabalho tomem como base o ano de 2015, este foi um
ano de crise no setor sucroalcooleiro, quando os pregos pagos ao produtor atingiram valores
atipicamente baixos, média anual de US$ 0,4107 /L. Em comparacgao, o preco médio do etanol
entre janeiro de 2016 e abril de 2018 foi de US$ 0,4940 /L com desvio padrao de US$ 0,065 /L e
considerando-se a média apenas entre janeiro e abril de 2018, o prego alcangou US$ 0,5916 /L
com desvio padrao de US$ 0,011 /L (100). Optou-se por utilizar a média entre 2016 e 2018 em
um cenério de referéncia (“caso base”) e a média em 2018 em um estudo de caso (ver Se¢do[3.3.7]
para descrigao dos cendrios avaliados).

A média dos pregos nos leildes de eletricidade em 2016 e 2017 foi de US$ 78,47 /MW com
desvio padrao de US$14,40 /MW e no ultimo leilao (05/2017 A-6) chegou a US$ 85,73 /MW
em média, com desvio padrao de US$ 5,12 MW (I01). Igualmente, usou-se a média de 2016 e
2017 como referéncia para o cenario de referéncia e o valor do leilao mais recente de 2017 em um

estudo de caso.

3.3.4 Tributacdo e depreciacao

Uma vez conhecidos os custos operacionais e as receitas, o cdlculo do fluxo de caixa do projeto
requer ainda a definicdo de dois parametros, a tributacido e a depreciacdo. No primeiro caso
considerou-se uma carga de 34 % (7).

Em relagdo a depreciacao, atualmente ela é calculada pelo chamado “sistema de recuperacao
acelerada de custos” e equipamentos de processos quimicos costumam ter seu tempo de vida
avaliado em nove anos e meio (54)), mas foi feita uma opgao consciente de se simplificar o calculo
dessa variavel considerando-a linear ao longo de dez anos, com valor de sucata (scrap value) de
10 %.

0,9-Crur

d
10

(3.23)

3.3.5 Andlise de investimentos alternativos

Inicialmente planejou-se utilizar o método da taxa interna de retorno para a andlise dos inves-
timentos. Essa escolha decorre de se tratar de uma técnica simples que retorna um valor de
facil entendimento e por dispensar a estipulacdo de uma taxa de desconto, cuja escolha pode ser
dificil e controversa. Infelizmente, mesmo testando-se diferentes solvers nao lineares, o software
utilizado apresentou muitos problemas de convergéncia para encontrar o valor da taxa de juros ¢
na Equacao .

P-A [W} =0 (3.24)

em que P é o valor presente do investimento inicial, A é o fluxo de caixa representado como uma

série de pagamentos anual uniforme e n é o tempo de vida do investimento, considerado 25 anos.
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Houve mais sucesso no calculo do valor presente liquido definindo-se previamente o valor da
taxa de retorno como i = 0,12, valor da taxa minima de atratividade para uma destilaria 2G
sugerido por |[Milanez et al. (7).

O VPL é calculado pela Equacao

(3.25)

VPL:A{(lJri)n_l} -

i(1+i)"

O método do VPL, todavia, nao ¢é apropriado para comparacao entre projetos com diferentes
custos de investimento, uma vez que fornece apenas uma cifra monetaria como resultado, sem
considerar o investimento necessario para esse retorno ser obtido. Uma variante do método do
valor presente mais adequada para os objetivos deste trabalho é a razao beneficio/custo (RBC),
definida como a razao entre o valor presente dos beneficios e o valor presente dos custos do
processo. Por serem sempre positivos, os fluxos de caixa anuais A foram considerados como os
beneficios (embora haja custos embutidos nos mesmos) e o investimento inicial P foi considerado

o custo, conforme a Equagao (3.26))

A[Q+D”—1 (3.26)

BC = =
RBO =5 | i

Se RBC > 1 um investimento pode ser considerado atraente e quanto maior a relacao, melhor
o investimento, independentemente do capital inicial despendido. Se 0 < RBC < 1, o processo
tem fluxo de caixa positivo, mas ndo suficiente para o investimento ser considerado atraente.
Finalmente, se RBC < 0, além de o projeto nao ser atraente, seu fluxo de caixa é negativo isto é,
perde-se dinheiro ano a ano.

Observe que uma vez que o tempo de vida considerado para a planta é de 25 anos, mas a
depreciacdo do investimento se d4 em dez anos, hd na verdade dois fluxos de caixa computados
respectivamente pelas Equagoes e . O céalculo da RBC nesse caso pode ser calculado
pela Equagao . A série de pagamentos efetuada estd representadas na Figura .

(3.27)

1 (144)10—1 (144)* -1
RBC—UD[(A“A)' a0 A

Figura 15 — Série de pagamentos considerando dois fluxos de caixa constantes: com depreciagdo
linear por 10 anos e durante todo o tempo de vida do projeto de 25 anos.

SEECECCLELTCTOTTOTTTOTITIN

Fonte: Elaborada pelo autor.
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3.3.6 Otimizacdo econdmica

A anélise econémica dos projetos estudados foi feita simultaneamente & resolugdo de um problema
de maximizacdo do valor da RBC de cada configuracdo possivel da biorrefinaria (superestrutura),
caracterizada pela fragdo de bagaco hidrolisado, pelo processo usado para geracao de eletricidade
(ciclo de poténcia com combustao ou com gaseificagdo de biomassa) e da produgdo ou nao de
biogas por digestao anaerdbia da vinhaga.

A fracao de bagaco hidrolisada precisou obedecer a duas restricbes: em primeiro lugar,
observou-se que a simulacdo da biorrefinaria nao convergia quando a fragao de bagaco hidrolisada
era exatamente igual a 1,00 (100 %), no entanto o mesmo problema nao era observado quando
a fracao era ligeiramente menor; por isso o valor de 0,99999 foi usado como limite superior
de otimizacao. Observou-se, em segundo lugar, que a simulagdo nao convergia para fracoes
de bagaco inferiores a 0,15, possivelmente devido a problemas resultantes da integracao entre
correntes no processo de hidroélise da celulose e no de fermentacao do caldo; por isso foi imposto
ao problema de otimiza¢ao como limite inferior a necessidade de alocar ao menos 15 % do bagaco
para a hidrélise.

Utilizou-se otimizacao por enxame de particulas (PSO), disponivel no simulador de processos
EMS0, com oito particulas e oito iteragoes. Os parametros de inércia usados tinham valores de 0,5
e 0,9 e os pardmetros de aprendizado valiam 2. A experiéncia com o software mostrou que esses
parametros foram suficientes para garantir resultados consistentes entre diferentes otimizacoes

num tempo relativamente curto.

3.3.7 Estudos de caso

O caso base estudado nos resultados consistiu nos custos de capital e de operacao calculados
exatamente conforme a metodologia previamente descrita nas Secoes[3.3.1] e[3.3.2] Os pregos de
venda de produtos considerados foram os informados na Subse¢ao|3.3.3

Além do caso base, foram avaliados vinte e oito estudos de caso onde os valores de um ou mais
parametros foram perturbados a fim de se testar diferentes cenarios econdémicos. Para os oito
primeiros estudos de caso priorizou-se a escolha de cenérios que pudessem alterar os resultados
encontrados na otimizagao superestrutural. Os vinte restantes foram definidos de forma aleatoéria
para evitar a influéncia de vieses do experimentador. Analises de quantificacdo de risco pelo
Método de Monte Carlo foram realizadas em todos os estudos de caso.

Nos casos 1 e 7 sdo considerados precos de venda mais altos para os produtos. Os precos
do etanol e da eletricidade passaram por grandes variagoes entre 2016 e 2018 (100). No ano
de 2017, em particular, os valores pagos ao produtor de etanol chegaram a um minimo de US$
0,3910 /L, puxando a média do periodo para baixo. Em 2018 houve uma recuperagao, o preco
médio entre 2 de janeiro e 29 de margo deste ano foi de US$ 0,5916 /L com desvio padrao de
US$ 0,011 /L. No caso da eletricidade, o tltimo leildo realizado em 2017 pagou valor médio de
US$ 85,73 /MW de eletricidade e desvio padrao de US$ 5,12 /MW. Estes valores mais recentes
foram usados nestes estudos de caso para analisar uma situacdo onde o cenério econémico para
uma biorrefinaria é mais favoravel sem deixar de ser realista.

Os casos 2 a 5 envolvem alteragoes nos custos de investimento de algum dos subprocessos

estudados mantendo-se os precos de venda dos produtos iguais aos do caso base. Nao houve
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alteracao direta nos custos de operacdo, mas o custo de investimento afeta esse parametro de
forma indireta, como pode-se observar na Equacao (3.21]).

¢ Caso 2: Custos de capital da etapa de pré-tratamento e hidrélise considerados 30 % menores.
o Caso 3: Custos de capital do ciclo de cogeragao por combustao do bagago 30 % menores.

e Caso 4: Custos de capital do ciclo de cogeragao integrado & gaseificagdo do bagaco 30 %

menores.
o Caso 5: Custos de capital do sistema de digestao anaerébia 30 % maiores.

Nos casos 2 a 4, foi proposta a reducao nos custos de investimento de cada subprocesso, enquanto
que no caso 5 foi analisado um aumento. Essa escolha foi uma consequéncia de os resultados
para a digestao anaerdbia terem se mostrado economicamente favoraveis em todos os cendrios
estudados, por isso foi tomada a decisdo de testar se essa conclusao se manteria valida na hipotese
de os custos desse subprocesso terem sido subestimados por este trabalho.

Os casos 6 e 7 envolvem a reducgdo dos custos de investimento de todos os subprocessos e
baixos custos das enzimas usadas no processo 2G (US$ 0,06 /L em vez de US$ 0,11 /L). Esses
cenarios visavam estudar possiveis cendrio de “longo prazo” nos quais efeitos de aprendizagem
tecnolégica facilitassem a insercao das tecnologias pesquisadas. Os custos de investimento dos
processos de hidrélise, BIGCC e biodigestao foram considerados 30 % menores. Para o processo
de cogeragao Rankine assumiu-se uma reducao ainda maior, de 50 %. Essa reducdo visava
compensar a possibilidade de o custo desse processo ter sido superestimado neste trabalho, como
sugere a comparacao entre a Tabela [2] baseada no trabalho de | Junqueira et al.| (59), e a Tabela
descrita na Subsecao[f.1.1] A diferenca entre os casos 6 e 7 é que este tltimo considera os pregos
de venda dos produtos mais elevados, conforme explicado anteriormente.

O caso 8 se trata de uma reducao da escala do processo em 50 %, isto é, em comparacao
com o caso base, apenas metade do bagaco e da palha sdo processados neste cenario. Este
estudo de caso visava verificar o efeito da economia de escala sobre a atratividade do processo.
Dificuldades com a convergéncia das simula¢des impediram a simulagao e otimizacao das condigoes
de operacado propostas. Por esse motivo optou-se por realizar uma estimativa para o valor da
razao beneficio/custo do processo no caso de metade da biomassa estarem disponiveis para o
processo. Reduziu-se pela metade o excedente de eletricidade, a producio de etanol celuldsico,
os custos de matéria prima e de utilidades. Para os custos de investimento usou-se uma lei de
poténcia conforme a Equacio e a regra dos seis décimos para aproximar o expoente. Isso
significa que os custos de investimento foram multiplicados por 0,5%% ~ 0,660. A reducio nos
custos de investimento foi propagada indiretamente para a aproximagao dos custos de operagao.

Finalmente, os casos A.1 a A.20 sdo estudos de caso nos quais os precos de venda dos produtos
e os custos de investimento de cada subprocesso foram multiplicados por um nimero aleatério
normalmente distribuido com valor médio igual a unidade e desvios-padrao proporcionais aos
desvios para cada varidvel nos demais estudos de caso (razao entre desvio padrao e média de
cada varidvel mantida constante). Nenhum fator multiplicador foi usado para custos de operagao,
afetados indiretamente pelos custos de investimento. Cada cendrio foi otimizado e teve seu risco

quantificado por MMC. Embora vinte cenarios constituam uma amostra muito pequena para
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permitir tirar conclusdes gerais sobre o processo, um procedimento sistematico com um niimero

muito grande de cendrios seria muito custoso em tempo computacional.

3.3.8 Método de Monte Carlo

A otimizacéao realizada se baseia em muitos dados incertos relativos as estimativas de custos de
investimento e de operacao e as variagoes nos precos dos produtos. A incerteza na precisdo do
resultado 6timo foi estimada utilizando-se o Método de Monte Carlo.

Embora exista alguma incerteza também em relacido aos valores de pardmetros técnicos do
processo, como por exemplo os rendimentos do pré-tratamento ou da hidrélise, assumiu-se que
eles teriam uma influéncia pequena sobre as conclusoes deste trabalho em comparacdao com a
incerteza sobre os parametros econdémicos, e por isso nao foram incluidos nas anélises.

As simulagGes mantiveram as condicoes de operacao 6tima em cada cendario estudado, mas
substituiram os valores de seis varidveis (pregos do etanol e da eletricidade e custos de investimento
do pré-tratamento/hidrolise, digestao anaerébia e de ambos os métodos de cogerac¢ao) por seis
conjuntos com mil valores aleatérios em cada um.

Como o simulador de processos EMSO néo dispoe de uma funcio geradora de niimeros aleatérios,
essas variaveis foram geradas a partir de um script em Python, impressas em um arquivo e,
finalmente, utilizadas como um array no EMS0 a partir do qual os valores de RBC foram calculados.
A fim de diminuir o esfor¢o computacional, optou-se por ndo levar em conta os custos da digestao
anaerobia na andlise, uma vez que eles sdo significativamente menores que os custos dos outros
processos.

O resultado obtido da simulacdo de Monte Carlo é uma distribuicdo do nimero de simulagdes
nas quais se encontra valores de RBC dentro de uma determinada faixa. A partir desses dados é
possivel se estimar a probabilidade de prejuizo de um projeto como a razao entre o namero de
simulacbes nas quais se obteve RBC< 1,0 e o niimero total de simulacoes.

O método foi aplicado assumindo-se que os custos reais de cada processo (de investimento e
de operagao) teriam uma probabilidade de cerca 95 % de estar localizado em uma faixa entre
30% e 170 % do valor estimado. A escolha desse intervalo decorre da imprecisdo para as
estimativas de estudo de custos tipicamente ser de até +£70% (53). Supds-se que a distribuigao
dos custos possiveis seria gaussiana (distribui¢do normal). Essa suposi¢ao pode ser justificada
pelo Teorema Central do Limite, segundo o qual a soma de um grande niimero de variaveis
aleatorias independentes tende a uma distribuicdo normal mesmo que cada uma dessas variaveis
a principio ndo obedega a uma distribuigdo normal (102). No caso deste trabalho, a soma de
variaveis aleatérias vem das contribuicoes de custos fatoriais e dos calculos de custos com matérias
primas, utilidades, mao-de-obra e investimento, conforme mostrado nas Equacoes e
respectivamente. Embora o custo correto de cada fonte de custos ndo seja uma variavel aleatéria,
a estimativa desses custos varia de forma aleatéria em torno do valor correto.

A distribuigdo gaussiana pode ser representada pela Equacao .

1 (z —p?)
V2mro? 202

1 é o valor médio da distribuicio (estimativa inicial do custo) e o é o desvio padrdo. E bem

f(z) = (3.28)

conhecido que em uma distribuicao normal héd cerca de 68,3 % de probabilidade de que um
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resultado esteja a um desvio padrao da média; 95,4 % de probabilidade de estar a até dois desvios
padrao da média; e 99,7 % de probabilidade de estar a até trés desvios padrao da média (102).

Assumiu-se que uma variagdo de 70 % em relacao as estimativas iniciais de cada custo estaria a

dois desvios padrao da média, ou seja, o = 70%u 0,354.

No caso dos precgos do etanol e da eletricidade foram utilizados dados de anos recentes para
os calculos da média e do desvio padrdo conforme explicado na Secao[3.3-3] e a partir dai foram
concebidas as curvas normais usadas para gerar os valores pseudoaleatorios para os precos na
implementacdo do método de Monte Carlo.

As distribuigoes de RBC foram representadas graficamente na forma de um histograma
normalizado. A normalizagdo consistiu de tornar a drea do histograma unitaria. Uma suavizagao
do histograma também foi representada graficamente utilizando-se uma estimativa de densidade
da distribuicdo considerando-se um kernel gaussiano. A funcao estimativa de densidade é

calculada conforme a Equacao ((3.29)).

ok (5

Em que n é o nimero de barras do histograma, h é um parametro de suavizacdo conhecido como

) (3.29)

largura de banda, x; a altura de cada barra e K é o kernel, uma funcao distribuicdo de densidade
de probabilidade, que neste caso é a distribuigdo normal, dada pela Equacao . O valor da
largura de banda foi definido de forma automaética pelos algoritmos do pacote de visualizacao de
dados estatisticos Seaborn do Python.

Além do histograma normalizado e da estimativa de densidade, foi graficada também a
distribuicao cumulativa, que corresponde a integral da estimativa de densidade e tem forma
sigmoidal. O valor da distribuigido cumulativa quando RBC =1 (o limiar de viabilidade econémica)
representa a probabilidade estimada de que o projeto nao seja atrativo. Esse valor corresponde a
proporc¢ao das simulagdes nas quais o valor da razao beneficio/custo foi menor ou igual & unidade.

Reciprocamente, a probabilidade de um projeto ser considerado atrativo pode ser estimada
como a fracio de simulagbes para as quais encontrou-se RBC > 1. Por exemplo, se 60 simulagoes
entre mil tiveram esse resultado, pode-se estimar que a probabilidade de o investimento ser
atrativo estd em torno de 6,0 %. Em alguns casos nao se encontrou uma unica simulagao com
razao beneficio/custo superior a um; nesses cendrios a probabilidade de o projeto ser atrativo foi

considerada um valor desconhecido inferior a 0,1 %.
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4 RESULTADOS E DISCUSSAQ

4.1 Caso Base

O caso base é o cenario de referéncia para o qual os custos de investimento e operacao e os precos
de venda dos produtos foram calculados conforme discutido nas Se¢bes e

4.1.1 Resultados da otimizacdo

A otimizacao do caso base resultou no maximo para a func¢ao objetivo (RBC) de 0,1805 quando

as variaveis de otimizacao valiam:
+ fracdo de bagago hidrolisado (FBH): 0,99999.
 processo usado para geragao de eletricidade: 0 (ciclo de poténcia com combustao do bagago).
o geracao de biogas: 1 (ha producao de biogas).

O problema resultante teve um total de 22419 varidveis e 21755 equacdes, e portanto,
664 graus de liberdade. A otimizacdo, usando método PSO, convergiu apds 1796 segundos
em um computador com processador Intel Core™ Duo CPU T6670 @ 2,20 GHzx2 usando-se
0 EMSO academic beta version 0.10.9. Essa versdo do software tem disponivel além do PSO
outra biblioteca viavel para resolucao de MINLP baseada no pacote livre Bonmin. Pretendia-se
utilizar o algoritmo de branch-and-bound nao linear disponivel no pacote a fim de se comparar a
diferenca entre os tempos de convergéncia, no entanto todas as tentativas resultaram em falhas
de segmentagdo que levaram o EMSO a fechar. Foi feito um teste com um outro problema de
otimizacao inteira mista, mais simples, rodando na versao mais recente do EMSO e em outra mais
antiga na qual o Bonmin foi adicionado manualmente e constatou-se que na versao nova aquele
problema também resulta em fechamento do EMSO, enquanto que na mais antiga ele funciona
normalmente, de onde conclui-se que o problema é com a versdao mais recente do software.
Infelizmente, ndao se pdde transferir o codigo da superestrutura examinada neste trabalho para a
versao mais antiga do EMSO, uma vez que a implementagao faz uso de recursos mais novos do
programa, como o uso de dois arquivos de estimativas iniciais, entdo nao houve oportunidade de
comparar os dois métodos.

Uma vez que a razao beneficio/custo 6tima tem valor inferior a unidade, mas superior a
zero, pode-se concluir que, apesar de lucrativo, o retorno obtido com o empreendimento néo
recompensa o alto investimento inicial a taxa de retorno esperada. O projeto ndo é, portanto,
economicamente atrativo.

A condicdo 6tima envolve a hidrélise de todo o bagaco produzido visando a producgao de
etanol lignoceluldsico. Observe que mesmo nesse cenario, ainda ha a coleta de palha do campo
e o aproveitamento de lignina e de biogas visando a geracdo de calor e poténcia. No 6timo

operacional ainda sao produzidos 35,12 MW de excedente de eletricidade.
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Os custos associados a cada processo no projeto de expansao de uma destilaria anexa na
condigdo 6tima encontrada estdo mostrados na Tabela[I6] Observa-se que os processos mais
dispendiosos sdo os de cogeragao, sendo que o sistema BIGCC tém custos quase cinco vezes mais

altos que o sistema de cogeracao tradicional.

Tabela 16 — Escalas, receitas brutas e custos dos processos na condicao 6tima de operacao.

Subprocesso Escala de Escala Ele Receita Custo (US$) Custo (US~$)
processamento producdo  bruta (US$) de capital de operacao
Hidrolise 88ty /I 165m3/h 18,61 /tc 132,5 mi 2390 /h
Rankine 120t /h 35 MW 6,27 /te 267,2 mi 2563 /h
BIGCC? 120 ts/h 199 MW 35,65 /tc 1282,4 mi 11097 /h
Biodigestdo 2040 tyea/h 30,3 MW 5,37 /te 19,5 mi 311,5 /h
Total para o caso base 3,84 x 100 te/safra 494,6¢ 5886,9951

a - excedentes de eletricidade.
b - ndo contabilizada no custo total do caso base.

¢ - custo total do projeto, Equacio (3.16])
d - inclui custo de coleta da palha, US$ 20 /ty,.

E possivel fazer uma comparacio entre as estimativas de custo da Tabela e as mostradas
na Tabela da autoria de [Junqueira et al.| (59), uma vez que as tecnologias utilizadas e as
escalas adotadas em ambos os trabalhos sdo proximas. A diferenca mais significativa esté
na estimativa de custo de investimento do sistema de cogeragao por combustao da biomassa
(Rankine), com a ressalva de que o trabalho citado nao precificou o sistema BIGCC. O custo do
sistema de cogeracdo Rankine na referéncia citada é cerca de metade do valor estimado neste
trabalho. A estimativa de custos da referéncia foi produzida a partir de um banco de dados
interno do Laboratério Nacional de Ciéncia e Tecnologia do Etanol (CTBE), presumivelmente
com maior precisdo do que a andlise de custos preliminar conduzida neste trabalho, mas baseada
em parametros econdémicos confidenciais que restringem a capacidade de reproducgao de seus
resultados por terceiros. A diferenca observada entre as duas andlises é previsivel, dada a
grande margem de erro da aproximagdo adotada neste trabalho, mas naturalmente pode levar a
conclusoes diferentes sobre o melhor investimento.

Mesmo o sistema de cogeracao mais barato é um investimento cerca de duas vezes mais
custoso que o processo de hidrdlise e pré-tratamento do bagaco, apesar de o custo de operacao
ser quase equivalente. Essa diferenca constitui uma hipdtese plausivel para a preferéncia por se
hidrolisar todo o bagaco, uma vez que os custos do sistema de cogeracao ficariam ainda maiores
em relacdo aos da hidrélise se uma fragdo do bagaco fosse desviada para produciao de eletricidade.
A implementagdo do processo de producao de digestdo anaerébia se mostrou a menos custosa,
com investimento cerca de quinze vezes menor que o sistema de cogeracdo Rankine e sete vezes
mais barato que o processo de hidrélise.

A escala dos processos de cogeracao na condicdo 6tima operacional, em que todo o bagaco é
hidrolisado (mas biogéas, palha, lignina e biomassa retida em torta de filtro de alguns processos
de separacdo sao aproveitadas para producdo de energia) é de aproximadamente 120tps/h
gerando cerca de 51 MW de eletricidade no caso do processo de cogeracdo Rankine e com
excedente de 35 MW. Com esse excedente vendido a US$ 78,47 /MWh e processamento de

3,84 x 10° t, /ano, pode-se calcular o rendimento e a receita bruta com a venda de eletricidade por
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esse processo respectivamente como 79,9kWh/t. e US$ 6,27 /t.. Esse rendimento é compativel
com o encontrado por Junqueira et al. (59) para biorrefinarias 1G2G, 68,4 kWh/t. no cendrio de
curto prazo.

No caso do sistema BIGCC, a geracao de eletricidade seria de 294 MW, com excedente de
199 MW, o que implica em uma receita bruta de US$ 35,65 /tc.

A escala do processo de pré-tratamento por explosdo a vapor é de 109tys/h, da qual 88tps/h
é hidrolisada (contribuindo com 16,5m3/h de etanol 2G, ou 21,8% do total produzido). A
receita bruta é de US$ 18,61 /t. e o rendimento de 187,5L/t}s, menor que o encontrado em
Junqueira et al.| (59), de 237,5 L/tps no cendrio de curto prazo.

No caso da digestdo anaerdbia, cerca de 2040t/h de vinhaga (misturada a pentoses) sdo
consumidas para producao de biogéds, produzindo 20,7t/h e cerca de 30,3 MW de energia.
Observa-se que o biogas sozinho gera 86 % do excedente de eletricidade da biorrefinaria com
sistema Rankine. Uma vez que o processo de producao de etanol 2G demanda muita energia
(cerca de 24 kWh/tps (41), a biodigestdo é uma etapa fundamental para sua viabilidade. A
receita bruta do processo é de US$ 5,37 /t..

Observe que mesmo optando-se pela hidrolise de todo o bagaco, ainda utiliza-se mais biomassa
no processo de cogerac¢ao (120tps/h) do que na produgao de etanol celuldsico (109ty,s/h).

A Figura[I6 mostra como a produ¢do de etanol e de excedente de eletricidade variam em
fungao da fragdo de bagago hidrolisado (FBH) no processo modelado de forma detalhada. Pode-se
observar uma relacio linear entre as variaveis obedecendo as Equagoes e .

producdo de etanol = (58,9+16,7- FBH) m> /h (4.1)
excedente de eletricidade = (48,7 — 13,6 - FBH) MW (4.2)

A razéo beneficio/custo do processo também segue uma relagéo linear com a fragao de bagago
hidrolisado, dada pela Equagao (4.3) e pela Figura .

RBC = —0,057+ 0,240 - FBH (4.3)

As taxas tém uma dependéncia linear em relagdo a fragdo de bagaco hidrolisado porque essa
variavel controla a vazao de biomassa destinada a cada ramo da superestrutura e os modelos
utilizados para os principais equipamentos sao lineares ou aproximadamente lineares em relacao
a escala de producgao, embora nao necessariamente em relacdo a outras varidveis. Essa é uma
possivel explicagdo para o fato de o ponto 6timo estar localizado em um extremo de fracao de
bagaco hidrolisado, uma vez que problemas de otimizacao linear tém como solucdo pontos que

pertencem a fronteira da regido factivel.
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Figura 16 — Variagdo na producao de etanol e de excedente de eletricidade em funcao da fracao

de bagaco hidrolisado.
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Fonte: Elaborada pelo autor.

Figura 17 — Variacdo da razao beneficio/custo em fun¢io da fragdo de bagago hidrolisado.
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Fonte: Elaborada pelo autor.
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4.1.2 Analise de Risco por Método de Monte Carlo

Figura 18 — Distribuigdo de razdes beneficio/custo em 1000 simulagdes com custos e pregos
aleatoérios no caso base.
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Fonte: Elaborada pelo autor.

A avaliagdo de risco pelo MMC resultou em um problema com 41389 varidveis, 30724
equagoes e 10665 graus de liberdade. Apesar de ter mais varidveis que o problema de otimizacao,
esse problema levou um tempo muito menor para ser resolvido, apenas 19,188s. Isso se deve
ao fato de as variaveis adicionais estarem todas contidas em arrays sobre os quais as mesmas
operacoes sao executadas, demandando menos esforco computacional que um método estocastico
de otimizacao.

A distribuigao de razoes beneficio/custo obtida apds mil simulagoes é apresentada na Figura
O valor da distribuicdo de probabilidade acumulada quando a RBC =1 é de 1,000; ou seja,
em mil simula¢des ndo houve nenhum cenario no qual o projeto fosse vidvel. Isso sugere que a
probabilidade de o projeto ser atrativo provavelmente é inferior a uma chance em mil (0,1 %).

A distribui¢do obtida teve valor médio p = 0,1849, valor préximo respectivamente ao RBC

o6timo do caso base, 0,1805, e desvio padrao de o = 0,1467.

4.2 Estudos de caso

4.2.1 Caso 1: Altos precos de venda de etanol e eletricidade

A otimizagao da superestrutura resultou no maximo para a fungao objetivo (RBC) de 0,2741

quando as variaveis de otimizagao valiam:
« frac@o de bagaco hidrolisado (FBH): 0,99999 (méaximo valor permitido).
 processo usado para geragao de eletricidade: 0 (ciclo de poténica com combustao do bagago).

o geracao de biogas: 1 (hd producdo de biogas).
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As condicbes 6timas ndo mudaram entre o caso base e este estudo de caso, no entanto
observou-se um aumento no valor da razao beneficio/custo. Esse aumento nao foi suficiente para
tornar o investimento economicamente atrativo considerando-se uma taxa de retorno de 12 %,
contudo. Oscila¢Ges normais no cendrio econdomico podem levar a grandes mudancas na RBC do
projeto. Trata-se de um projeto arriscado, portanto, o que justifica a escolha das biorrefinarias
reais de diversificarem sua produgao fabricando actcar ou outros produtos.

A andlise pelo método de Monte Carlo pode ser visualizada na Figura[I9 O resultado médio
obtido para a razao beneficio/custo foi de 0,2612 com desvio padrao de 0,4681. Este foi o maior
desvio padrao entre todos os estudos de caso, presumivelmente porque o modelo econdémico é
mais sensivel aos pregos dos produtos do que aos custos dos subprocessos. Como a analise de
risco foi realizada considerando-se as condi¢es de operacao 6timas, embora com os parametros
econdmicos variaveis, é esperado que o valor médio da distribuicao esteja proximo a RBC 6tima
(0,2741). A probabilidade de obter lucro com o projeto foi de aproximadamente 0,1 % neste

cenario, isto é, em mil simulacgbes, apenas uma resultou em RBC > 1.

Figura 19 — Distribui¢do de razoes beneficio/custo em cendrio com pregos de produtos altos
(Caso 1).
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Fonte: Elaborada pelo autor.

422 Caso 2: Custos de investimento da hidrélise 30 % menores

Os estudos de caso a partir deste sao especulativos. Este cenario avaliou as consequéncias de
uma reducao de 30 % nos custo de investimento dos processos de pré-tratamento e hidrdlise da
celulose, o que levou a uma reducio de aproximadamente 10 % nos custos de operacao desses
subprocessos.

A modificagdo introduzida neste estudo de caso torna a producéo de etanol celulésico ainda
mais vantajosa em relacdo ao caso base, de forma que a condigdo 6tima nao sofre alteragao,
uma vez que ja requer a hidrélise do maximo de bagaco possivel. As decisées sobre o método

de cogeracao utilizado e uso da biodigestao também foram similares as do caso base. A razao
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beneficio/custo 6tima encontrada neste cenario foi 0,2050.

A anédlise de risco do investimento pelo método de Monte Carlo, ilustrada na Figura[20] foi
feita assumindo-se que os valores estimados para os custo de investimento do pré-tratamento e
hidrolise fossem 30 % menores e os de operacao 10 % menores, mas ainda com imprecisao na
faixa de +70% em torno do valor do custo de investimento. Encontrou-se RBC média de 0,2021
com desvio padrao de 0,1562. A estimativa da probabilidade de o projeto ser atraente continuou
em 0,1 %.

Figura 20 — Distribui¢ao de razdes beneficio/custo em cendrio com custos do pré-tratamento e
hidrélise baixos (Caso 2).
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Fonte: Elaborada pelo autor.

4.2.3 Caso 3: Custos de investimento do sistema de cogeracdo Rankine 30 % menores

Em consequéncia da redugao nos custos de investimento, os custos de operagao neste cenario
sdo cerca de 21,5% menores em relacdo ao caso base. A condi¢do 6tima nao se alterou em
funcao da redugdo do custo de investimento no sistema de cogeracgao, o ciclo Rankine ja era
mais vantajoso que o BIGCC e naturalmente isso continuou verdade. Todavia, ainda foi mais
vantajoso hidrolisar todo o bagago do utilizar alguma fracdo dele para gerar energia.

Neste cenario a RBC teve valor de 0,2448, um resultado que mostra que o alto custo estimado
para a construgdo do sistema de cogeracao Rankine é um fator extremamente importante para a
viabilidade do projeto, mesmo que a maior parte do bagaco seja hidrolisado.

A RBC média encontrada no MMC foi de 0,2481 com desvio padrao de 0,1668. Apesar do
grande aumento na RBC, a probabilidade de o investimento ser atraente nessas circunstancias
pouco se alterou em relacao aos cendrios anteriores, sendo estimada em 0,2 %. A sintese dos

resultados pode ser observada na Figura
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Figura 21 — Distribuicao de razdes beneficio/custo em cendrio com custos do sistema de cogeragao
Rankine baixos (Caso 3).
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Fonte: Elaborada pelo autor.

42.4 Caso 4: Custos de investimento do BIGCC 30 % menores

A reducao de 30 % nos custos de investimento levaram a custos de operacao 23,8 % menores.
A otimizagao superestrutural resultou novamente na decisdo de que deve-se hidrolisar todo o
bagaco e deve-se fazer biodigestdo da vinhaga. No entanto, neste cenario o investimento em
produgao de energia através de BIGCC foi mais atrativo do que a cogeracao pelo sistema baseado

em combustéo.

A vantagem competitiva do BIGCC nao foi, no entanto, suficiente para tornar o processo
economicamente atrativo, uma vez que a funcdo objetivo encontrada teve o valor de RBC
=0,2182. O probabilidade de viabilidade do projeto, conforme estimado pelo método de Monte
Carlo, é muito pequena, isto é, < 0,1%. A andlise pode ser visualizada na Figura onde a
distribuicdo tem média 0,2164 e desvio padrao 0,1472.

Figura 22 — Distribuigao de razoées beneficio/custo em cenario com custos do sistema BIGCC
baixos (Caso 4).
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425 Caso 5: Custos de investimento da digestdo anaerébia 30 % maiores

O uso da digestao anaerdbia foi considerado vantajoso no caso base e em todos os estudos de
caso. Este cendrio investiga a possibilidade de seu custo de capital ter sido subestimado e o fixa
em um patamar 30 % maior. Os custos de operagiao, em consequéncia disso, se tornaram 12,9 %
maiores.

Nessas circunstancias, a opc¢do por utilizar biogds ainda se mostrou mais vantajosa que a
opc¢ao por nao utilizd-lo. A fracdo 6tima de bagaco hidrolisado e a opgao para cogeragao de
energia tampouco se alteram em relagdo ao caso base.

O valor da méxima razao beneficio/custo atingivel no cendrio de maior custo para a produgao
de biogas ¢ RBC = 0,1767, uma ligeira reducdo ante o valor de 0,1805 obtido no caso base.

A probabilidade de o projeto ser atraente ainda é estimada como < 0,1 %, com base em 1000
simulagoes. A média das RBC obtida pelo MMC foi de 0,1785 com desvio padao de 0,1460. A

andlise estd representada graficamente na Figura

Figura 23 — Distribuicao de razoes beneficio/custo em cendrio com custos do processo de digestao
anaerébia altos (Caso 5).
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Fonte: Elaborada pelo autor.

426 Caso 6: Longo prazo

Os custos de operagao neste estudo de caso sdo afetados ndo apenas pela redugdo nos custos de
investimento de cada subprocesso, mas também pela redugao no custo das celulases por litro de
etanol produzido, que foi considerado como US$ 0,06 (41, 59), em vez de US$ 0,11 como nos
cenarios anteriores. As redugoes nos custos operacionais foram de 33 % no caso do pré-tratamento
e hidrélise, 36 % no caso da cogeracao Rankine, 24 % no BIGCC e 13 % na digestao anaerdbia.

A condigao 6tima neste cendrio ainda envolveu a combustao de todo o bagago, uso da digestao
anaerébia e cogeragao por ciclo Rankine. A razao beneficio/custo, todavia, aumentou para
0,4608 neste caso. Considerando-se que os custos reais do processo a longo prazo podem variar
em +70% em ambas as dire¢oes em relagao as previsoes deste trabalho, a andlise de risco pelo

método de Monte Carlo d4& uma RBC média de 0,4979 para o projeto e desvio padrao de 0,1989.
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A probabilidade de o projeto ser atraente aumentou consideravelmente, embora ainda seja muito

baixa: foi encontrada uma cifra de 1,9 %. Essa andlise encontra-se ilustrada na Figura

Figura 24 — Distribuicdo de razoes beneficio/custo em cendrio de longo prazo (Caso 6).
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4,27 Caso 7: Longo prazo e altos precos de produtos

O resultado da otimizacdo manteve as condi¢bes de operacao do cenario de longo prazo da sec¢do
anterior, que por sua vez eram semelhantes as condigdes encontradas no caso base. Neste caso
encontrou-se RBC = 0,6209. A anélise de risco por MMC, ilustrada na Figura[25] retornou RBC
média de 0,6684 com desvio padrao de 0,2920. A probabilidade de lucro do processo foi estimada
em 8,4 %, o maior valor entre todos os cendrios avaliados até o momento, mas ainda pequeno

demais para justificar o investimento.

Figura 25 — Distribui¢ao de razdes beneficio/custo em cendrio de longo prazo e condigdes econd-
micas favoraveis (Caso 7).
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4.2.8 Caso 8: Reducao de escala

Os resultados obtidos no caso base e nos estudos de caso até este ponto foram desfavoraveis ao
investimento em uma biorrefinaria com aproveitamento da totalidade do bagaco e 50 % da palha
do campo para producgao de etanol e energia. Embora o fluxo de caixa anual do projeto seja
positivo, ele ndo é suficiente para compensar o alto investimento inicial requerido. Este cendrio
investiga os efeitos de uma redugéo na escala de producdo (e consequentemente no custo de
investimento) sobre a viabilidade do processo.

Considerando a operagao 6tima encontrada no caso base (hidrolise de todo o bagaco, cogeracao
Rankine e uso de biodigestao), o valor da RBC nesse cendrio foi de 0,1037; isto é, hd uma redugéo
na RBC em relagido ao caso base. Esse resultado é esperado, uma vez que a economia de escala é
um fator bem conhecido que prevé o ganho de vantagens econémicas quando ha aumento na
escala de producgao.

Este estudo de caso ndo pdde ser simulado devido a problemas de convergéncia com a
simulagdo, de modo que estes resultados se baseiam em estimativas realizadas em planilha

eletronica e provavelmente sdo mais incertos do que os outros resultados obtidos no trabalho.

4.2.9 Estudos de caso com parametros aleatérios

As Tabelas [I7] e[I§ mostram os fatores pelos quais os precos de produtos e custos de investimento
dos diferentes processos foram multiplicados em cada estudo de caso. As tabelas mostram
também os resultados das otimizagoes para cada estudo de caso. Esses resultados incluem a
forma preferivel de cogeragao, opcao pela digestdo anaerébia, fragdo de bagago a ser hidrolisada
e a razdo beneficio/custo. Finalmente, a tltima linha da tabela mostra a probabilidade de lucro
estimada pelo MMC considerando-se o valor de cada parametro econémico para um dado estudo
de caso como o valor central de uma distribui¢do normal.

Pode-se observar que em todos os estudos de caso analisados se mostrou preferivel a producao
de biogas e hidrélise de todo o bagago, mesmo em cenarios muito favoraveis a producao de
eletricidade, como por exemplo o caso A.15 (Tabela. Por outro lado, em dezesseis dos vinte
estudos de caso, a cogeracdo a partir da combustdo da biomassa se mostrou preferivel em relagao
a cogeracdo integrada a gaseificagdo. Em trés dos cendrios em que o BIGCC foi superior, o preco
desse sistema foi reduzido significativamente em relagdo ao custo do sistema Rankine. O quarto
desses cenarios é exatamente o caso A.15, em que a redugdo no custo do sistema Rankine foi
maior que a reducdo no custo do BIGCC, mas o preco de venda da eletricidade era tao alto que

a opcao pela tecnologia com produc¢do de maior excedente se tornou mais vantajosa.
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Tabela 17 — Variagdo dos pregos e custos de investimento em relagdo ao caso base em estudos de
caso com pardmetros econémicos aleatérios (Parte 1).

Custo de capital

Fatores de multiplicagao

Al A2 A3 A4 A5 A6 A7 A8 A9 A.10
P. Etanol 1,051 1,069 0,932 0,960 1,041 1,011 1,131 0,930 0,886 1,016
P. Eletricidade 1,227 1,063 0,926 1,069 0,880 0,950 0,941 0,775 0,647 1,020
I. CHP 1,524 1,369 1,080 0,758 1,076 1,277 1,015 1,266 0,879 1,240
I. BIGCC 0,644 1,267 0,945 0,945 1,773 1,258 0,920 1,097 0,966 0,739
L. Hidrélise 0,552 0,423 0,793 0,561 1,410 1,255 0,685 1,204 0,856 0,516
I. Biodigestao 0,955 0,993 0,924 1,594 0,902 1,691 0,903 0,785 0,932 0,725
Resultado
Cogeragao G C C C C C C C C G
Biogéas Sim Sim Sim Sim Sim Sim Sim Sim Sim Sim
FBH 0,99999  0,99999  0,99999 0,99999  0,99999  0,99999 0,99999  0,99999  0,99999  0,99999
RBC 0,3950 0,2020 0,1466 0,2695 0,1404 0,1176 0,2590 0,0818 0,1103 0,2699
PL (%) 3,7 0,7 0,1 0,3 0,1 0,0 0,7 0,0 0,0 1,5

P.: Preco; I.: Investimento; C: Combustao de bagago; G: Gaseificacao de bagaco; PL: Probabilidade de lucro

Tabela 18 — Variagdo dos pregos e custos de investimento em relagdo ao caso base em estudos de
caso com pardmetros econémicos aleatérios (Parte 2).

Custo de capital

Fatores de multiplicagao

A1l A.12 A.13 A.14 A.15 A.16 A7 A.18 A.19 A.20
P. Etanol 1,017 0,976 1,012 1,013 0,872 0,966 0,988 1,211 1,193 0,936
P. Eletricidade 1,156 0,704 0,806 0,927 1,402 0,959 1,061 0,776 1,141 0,836
I. CHP 1,228 1,023 1,694 1,305 0,536 1,582 1,254 0,937 0,858 0,482
I. BIGCC 1,254 1,324 0,096 1,416 0,746 1,482 1,197 0,970 1,124 0,899
L. Hidrélise 1,059 0,996 1,590 0,978 1,031 0,069 0,381 0,577 0,916 1,001
I. Biodigestao 1,014 1,288 0,670 1,469 0,815 0,753 1,294 0,688 0,929 0,819
Resultado
Cogeragao C C G C G C C C C C
Biogéas Sim Sim Sim Sim Sim Sim Sim Sim Sim Sim
FBH 0,99999  0,99999  0,99999 0,99999  0,99999  0,99999 0,99999  0,99999  0,99999  0,99999
RBC 0,1665 0,1239 0,7770 0,1294 0,3351 0,1454 0,1896 0,3149 0,3296 0,2627
PL (%) 0,1 0,0 25,5 0,0 2,2 0,1 0,5 1,0 1,1 0,6

P.: Preco; I.: Investimento; C: Combustao de bagago; G: Gaseificacao de bagaco; PL: Probabilidade de lucro
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5 CONCLUSAO

O objetivo deste trabalho envolveu o desenvolvimento e a implementagdo de uma ferramenta
computacional capaz de simular e avaliar economicamente diferentes propostas para uma biorre-
finaria de etanol de segunda geracéo e eletricidade. Isso foi alcangado através de um trabalho de
modelagem da biorrefinaria, levantamento de dados econémicos e a construcdo de uma superes-
trutura envolvendo subprocessos alternativos a serem escolhidos para o projeto final da planta.
Por meio de técnicas de otimizacao superestrutural foi possivel tomar decisbes sobre o projeto
6timo da biorrefinaria e sua viabilidade econdémica.

Na avaliagdo do caso base (cendrio de referéncia) foi chegou-se as seguintes conclusoes:

1. a receita bruta obtida com a producao de etanol (US$ 18,61 /t.) é cerca de trés vezes

maior que a obtida com produgdo de eletricidade com sistema Rankine (US$ 6,27 /t¢);

2. embora as receitas obtidas com o BIGCC (US$ 35,64 /t.) sejam as maiores, o custo de
investimento exigido para a construgdo desse sistema é cerca de dez vezes mais elevado que

o do processo de producao de etanol 2G e quase cinco vezes maior que o ciclo Rankine;

3. os custos de operacgao do sistema BIGCC também sao muito altos, entre quatro e cinco

vezes maiores que os do ciclo Rankine e do processo de producao de etanol 2G.

Para a totalidade dos cendrios estudados, inclusive o caso base, a condi¢do 6tima de operacio
envolvia a hidrélise de todo bagaco obtido da moagem e digestdo anaerdbia da vinhaca e licor
de pentoses associada a queima do biogas nas caldeiras. A digestdo anaerdbia se revelou muito
mais barata do que os outros processos (= 20 % do custo do pré-tratamento/hidrélise), apesar de
contribuir com um alto poder energético e uma receita bruta de aproximadamente US$ 5,37 /tc.

Na ampla maioria dos cendrios, a cogeragao de eletricidade via combustao de residuos sélidos
de biomassa foi preferivel em relagao ao ciclo integrado a gaseificagdo. A preferéncia pela hidrélise
ndo comprometeu a autossuficiéncia energética da biorrefinaria uma vez que considerou-se que
50 % da palha produzida no campo seria recolhida e tanto a lignina removida pelo pré-tratamento
do bagaco quanto os residuos de torta de filtro seriam queimados nas caldeiras. Com efeito, mais
biomassa foi utilizada para cogeracao de energia do que para hidrolise.

As grandes disparidades entre os custos de capital, operacio e as receitas brutas de cada
processo contribuiram para que as condigoes de operagao 6tima tenham se mantido relativamente
estaveis. As conclusbes sobre a viabilidade econémica do projeto também foram consistentes
para todos os cenarios estudados: embora a razao beneficio/custo do empreendimento tenha
variado significativamente em funcdo dos parametros econémicos do projeto, ela se manteve
sempre abaixo do limiar de atratividade e mesmo as estimativas da incerteza dessas conclusbes
revelaram pequena probabilidade de o investimento render o retorno esperado. Mesmo no estudo
de caso mais otimista planejado (Segao , estimou-se em apenas 8,4 % a probabilidade
de o investimento ser atrativo. Nos estudos de caso com fatores econdmicos aleatérios, essa
probabilidade foi de no méximo 25,5 %, devido a uma situacdo improvavel em que o custo de

investimento real do sistema BIGCC seria cerca de 90 % menor do que foi estimado no caso base.
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Dessa maneira, este trabalho ndo permite recomendar o emprego da tecnologia de producao
de etanol 2G combinada a cogeracdo de eletricidade visando a venda de excedentes de eletricidade.
Nao é possivel tirar conclusées sobre a viabilidade de um projeto voltado exclusivamente para a
producao de bioeletricidade, uma vez que dificuldades de convergéncia das simulagoes relacionadas
a integragao entre correntes pertencentes a diferentes partes do processo impuseram a restricao
de que ao menos 15% de todo o bagaco deveria estar disponivel para a producgao de etanol
2@G, o que ndo apenas limitava a quantidade maxima de eletricidade alcangével, como também
introduzia uma taxa de consumo de eletricidade. A digestao anaerébia da vinhaca de mostrou
uma tecnologia mais promissora, aumentando a razao beneficio/custo em todos os casos.

Os estudos de caso mostraram ainda uma alta sensibilidade do investimento aos pregos
do etanol e da eletricidade, particularmente a comparacao entre o Caso 5 e o Caso 6. Esses
parametros sao susceptiveis a grandes variacdes ao longo do tempo, o que indica a necessidade
estratégica de diversificar a producao investindo-se por exemplo na producdo de acicar, que
infelizmente ndo pode fazer parte do escopo deste trabalho.

Evidentemente, as conclusbes sobre a viabilidade econémica dos processos estudados neste
trabalho, individualmente ou em conjunto, estdo limitadas pela precisao das estimativas de custos
realizadas. Conforme explicado no decorrer do trabalho, estas sdo estimativas de estudo com
alto nivel de imprecisdo. Estimativas de custo mais precisas requerem acesso a uma grande base
de dados atualizada e frequentemente confidencial. Ainda que se tivesse acesso a esses dados,
é importante destacar que uma das tecnologias estudadas neste trabalho, a BIGCC, é de uso
incipiente na industria sucroalcooleira, o que dificulta em muito uma avaliacio correta de seus
custos, inclusive da sua ordem de grandeza. Optou-se entdo pela utilizacdo de um mesmo método
de estimativa econdémica tanto para este quanto para os outros subprocessos, afinal faz pouco
sentido combinar dados altamente precisos com outros sem tanta precisao.

Mais valiosas que as conclusdes econdmicas, provavelmente sdo aquelas concernindo o método
empregado para a sintese do processo. A técnica de otimizagdo superestrutural se mostrou
promissora para as etapas preliminares da sintese de processos, a fim de se fazer uma triagem
dos subprocessos mais atraentes. Sua implementagao pode ser muito desafiadora, todavia, em
processos altamente integrados. Nesse caso cada ramo da superestrutura concebida precisaria de
sua propria proposta de integragao energética, alterando a distribuicdo de trocadores de calor
pela fabrica toda e aumentando a complexidade do projeto.

Como sugestao para trabalhos futuros, propoe-se a inclusao da usina de agticar no modelo da
biorrefinaria completa e também a adicdo de outras alternativas tecnolégicas, como diferentes
pré-tratamentos da biomassa a ser hidrolisada, fermentacao de pentoses e producao de etanol
via rota termoquimica usando-se o gds de sintese, a fim de verificar se esse processo torna a
gaseificacdo mais atrativa em certos cendrios. A ferramenta desenvolvida neste trabalho pode
se prestar ainda para a inclusao de outros objetivos de otimizacao, como critérios ambientais,
bastando para isso a formulacdo de uma funcédo objetivo apropriada.

Anélises de sensibilidade de parametros técnicos importantes, como o rendimento da hidrolise,
também seriam um aperfeicoamento valioso com potencial para modificar algumas das conclusoes
a que este trabalho chegou, servindo como complemento as analises de risco envolvendo parametros

econdémicos aqui realizadas.
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APENDICE A - SUPERESTRUTURA

Este apéndice mostra o cédigo em linguagem de modelagem EMSO para implementacao da
superestrutura usada neste trabalho. Parte do cédigo foi construido automaticamente a partir
de um Diagram previamente existente, isto é, a interface gréafica de usuario para construcao de

fluxogramas do EMSO. Contém os ambientes FlowSheet e Optimization.

superBio.mso

Fhx
* FlowSheet generated automaticaly by EMSO-GUI
* *FHE

using "main_ stream.mso";

using "energy_ stream .mso";

using "water_stream.mso";

using "accessories/duplicator and_selector';

using "separators/dry_cleaning.mso";

using "separators/mill . mso";

using "pressure_changers/pump m.mso";

using "separators/sieve.mso";

using "reactors/phosph_tank.mso";

using "mixers__and_splitters/mixer__and_splitter_m.mso";
using "mixers__and_splitters/mixer_and_splitter_w.mso";
using "pressure_changers/turbine_w.mso";

using "heat_exchangers/heatex_mw.mso";

using "reactors/liming tank.mso";

"

using "separators/decanter.mso";

using "reactors/pre_treatment.mso";

using "mixers__and_splitters/mixer_w_m.mso";
using "separators/centrifuge.mso";

using "reactors/enz_hydrolysis.mso";

using "separators/evaporator.mso";

using "reactors/fermenter.mso";

using "separators/column.mso";

using "reactors/digester.mso";
using "pressure_changers/pump_w.mso";

using "reactors/boiler.mso";

"

using "pressure_changers/compressor_m";

using "pressure_changers/turbine_m";

"

using "heat__exchangers/heater_w";

"

using "heat__exchangers/heater_m";

using "reactors/gasifier";
using "reactors/stoic_reactor";
using "separators/dryer";
using "separators/flash m";

"

using "separators/filter";

FlowSheet superBio_ final

PARAMETERS

PP as Plugin(Brief="Physical Properties",
Type="PP"
,Project = "../Flowsheets/v2_2/Fluid_v2_2.vrtherm"
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)

NComp as Integer;

SET

NComp = PP.NumberOfComponents;

VARIABLES
fracH as fraction (Lower=0.15,Upper=0.99999);
SugarcaneFlow as Real(Unit = 'kg/h’);

StrawFlow as Real(Unit = 'kg/h’);
Biogas as Integer (Brief="0: no biogas; 1: biogas utilized"', Lower=0, Upper = 1);

SPECIFY

fracH = .99999; # fracH vai de 0.15 ateh 0.99x. Mesmo com todo bagaco hidrolisado ,

#palha e lignina ainda geram energia e vapor (valor muito acima do VaporTotalConsumption
).

#fracH = .15;

DUPO001.key = 0; # bagaco para 0: cogeracao; 1: gaseificacao
DUP002. key = DUPOQO1.key; # biogas para 0: cogeracao; 1: gaseificacao (se houver)
Biogas = 1;

DEVICES
DUP001 as duplicator; # duplica bagaco para cogeracao e hidrolise
DUP002 as duplicator; # duplica biogas

MSS101 as main_ sourceR;
MSS102 as main_sourceR;
PSS103 as power_sourceR;
WSS104 as water__sourceR;
PSS105 as power_sourceR;
DCL101 as dry_ cleaning?2;
MLL102 as mill2;

mPP103 as pump mL;
PSS106 as power_sourceR;
SIE104 as sieve;

PHT105 as phosphTank;
MSS107 as main_sourceR;
mSP106 as splitter_ mR; # split do bagaco
mMX107 as mixer mR;
wTB404 as turbine_w2;
wSP405 as splitter__wD
wTB406 as turbine_ w2;
wSP407 as splitter__wD;
wTB408 as turbine_w2;
Xmwl08 as heatex mwUR;
MSS108 as main_sourceR;
LTS109 as liming_tank2;
Xmwll0 as heatex mwUR;
DECI111 as decanter2;
mMX501 as mixer_ mR;
MSS501 as main_ sourceR;
STX502 as steam__explosion;
mwM503 as mixer_w_m_R;
WSS502 as water__sourceR;
CFGb504 as centrifuge2;
PSS503 as power__sourceR;
WSS504 as water__sourceR;
mwM601 as mixer w_m_R;
WSS602 as water__sourceR;
MSS601 as main_sourceR;
HLE602 as enz_hydrolysis_emp;
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PSS603
CFG603
PSS604
mSP604
mPP605
PSS605
mSP606
mMX607
mMX201
mSP202
EVP203
wSP204
wSP205
wSP206
EVP207
EVP208
EVP209
mPP210
PSS201
mMX211
Xmw212
WSS202
Xmw213
Xmw214
wSP215
MSS203
FMS216
WSS204
CFG217
PSS205
Xmw218
COL301
WSS301
WSS302
Xmw302
WSS303
MSS304
DEH303
WSS305
WSS306
Xmw304
WSS307
mMX305

as
as
as
as
as
as
as
as
as
as
as
as
as
as
as
as
as
as
as
as
as
as
as
as
as
as
as
as
as
as
as
as
as
as
as
as
as
as
as
as
as
as
as

power__sourceR ;
centrifuge?2;
power_ sourceR ;
splitter_ mL;
pump_mR;
power__sourceR ;
splitter_ mL;
mixer__mL; ## mistura lignina e bagaco
mixer__mlL;
splitter_ mL;
evaporator2;
splitter_wL;
splitter_wU ;
splitter__wL;
evaporator?2;
evaporator2;
evaporator2;
pump_mR;
power__sourcel ;
mixer__mL;
heatex_ mwUL;
water__sourceR;
heatex_ mwDL;
heatex__mwDL;
splitter_ wR;
main__sourceR; # Yeast cream
fermenter__glucose;
water__sourceR;
centrifuge?2;
power__sourceR ;
heatex__mwUR,;
column3;
water__sourceR;
water__sourceR;
heatex_ mwUL;
water__sourceR ;
main_ sourceR; # MHEG
dehydration3;
water__sourceR;
water__sourceR;
heatex_ mwDR ;
water__sourceR ;

mixer_ mD;

Anhydrous_ Ethanol as main_sinkR;

mMX306
mwMB801
WSS801
ADG802
mSP803
mMX401
MSS401
WSS402
wMX409
WSS403
wPP410
PSS404
BLR411
wSP412
wSP413
wSP414
wSP415

as
as
as
as
as
as
as
as
as
as
as
as
as
as
as
as
as

mixer__mR;

mixer w_m_R;
water__sourceR;
anaerobic__digester;
splitter_ mR;

mixer_ mD;

main_ sourceR; # Air
water__sourceR; # Condenses
mixer_wL;
water__sourceR;
pump_ wL;
power__sourceR ;
boiler2;
splitter__wL;
splitter_wL;
splitter_ wL;
splitter_wL;
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wMX307
wMX308
wMX309
wMX310
WSK401
wMX219
wMX220
WSK201
WSK301

HHH

as
as
as
as
as
as
as
as

as

mixer_ wlL;
mixer_ wlL;
mixer_ wl;
mixer_wlL;
water__sinkR ;
mixer_wL;
mixer_wlL;
water__sinkR;

water_ sinkR ;

# MSS901 as main_ sourceR;

MSS902
PSS903
PSS904
PSS905
MSS906
PSS907
WSS908
QSS909
PSS910
PSS911
QSS912
QSS913
QSS914

DRB901
GAS902
Cmq903
FLT904
mCP905
Cmq906
mCP907
Cmq908
mCP909
mCP910
Cmq911
mCP912
Cmq913
mCP914
mMX915
RTS916
mTB917

as
as
as
as
as
as
as
as
as
as
as
as
as

as
as
as
as
as
as
as
as
as
as
as
as
as
as
as
as
as

main_ sourceR ;
power__sourceR ;
power__sourceR ;
power__sourceR ;
main_ sourceR;
power__sourceR ;
water__sourceR ;
heat__sourceR;
power__sourceR ;
power_ sourceR ;
heat__sourceR;
heat_ sourceR;
heat__sourceR ;

air__dryer;
gasifier;
cooler_ mLD ;
filter;
compressor_m;
cooler_ mLD;
compressor_m ;
cooler_ mLD;
compressor_m ;
compressor_m;
cooler_ mLD;
compressor_m;
cooler_ mLD;
compressor_ m ;
mixer_ mR;
stoic__reactor;

turbine_m;

## Xmw908 as heatex mwUL;

Cmq918
Hwq919
Hwq920
Hwq921
Hwq922

as
as
as
as
as

cooler_ mLD;
heater_ wLD;
heater_ wLD;
heater_ wLD;
heater__wLD;

# Cmq909 as cooler__ mLD;

# mistura gas de sintese

# fonte provisoria de gases para DRB901
# fonte de gaseificacao GAS902
# fonte de para compressor MCP903

ar para
energia

de
de
de

# fonte
# fonte
# fonte

ar para compressor MCP904
energia para compressor MCP904

agua para HRSG

# secador pneumatico

# gaseificador de biomassa

# filtro de gases (mesmo modelo do filtro comum)

# compressor de gas de sintese

# compressor de ar

# misturador de ar e gas de sintese comprimidos

# reator estequiometrico

# turbina a gas

# recuperador de calor dos gases de combustao (HRSG)
# recuperador de calor dos gases de combustao (gas)

# recuperador de calor dos gases de combustao (agua)

# resfriador da corrente de gases de combustao
# splitter de corrente

# turbina a vapor

# turbina a vapor

a biogas

wSP923 as splitter_ wU;

wTB924 as turbine_ w2;

wTB925 as turbine_ w2;

mMX926 as mixer_mR;

CONNECTIONS

MSS102. Outlet to DCL101.CrudeCane;
MSS101. Outlet to DCL101.InletStraw;
PSS103. Outlet_ p to DCL101.Inlet_pw;
DCL101. SugarCane to MLL102. Cane;
WSS104. Outlet to MLL102. Water;

PSS105.

Outlet_p to MLL102.Inlet_ pw;
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MLL102.
PSS106.
mPP103.
SIE104 .
MSS107.
MLL102.
mSP106 .
DCL101.

MixedJuice to mPP103. Inlet ;
Outlet_p to mPP103.Inlet_p;
Outlet to SIE104.Inlet ;
Filtrate to PHT105.Inlet ;
Outlet to PHTI105.PhosphStream;
Bagasse to mSP106. Inlet ;
Outlet2 to mMX107.Inletl;

OutletStraw to mMXI107.Inlet2; # palha eh misturada com bagaco nao hidrolizado

aqui .

wTB404

WSS602
MSS601

EVP203
wSP204

.Outlet to wSP405.Inlet ;
wSP405 .
wTB406 .
wSP407 .
PHT105.
Xmw108.
MSS108.
LTS109.
Xmwl10.
MSS501 .
mSP106.
mMX501 .
WSS502 .
STX502.
mwM503 .
PSS503.
CFG504 .
.Outlet to mwM601. WaterInlet ;
.Outlet to HLE602.Enzyme;
mwMG601 .
PSS603.
PSS604 .
HLE602.
CFG603.
PSS605.
mSP604 .
mPP605 .
DEC111.
mMX201.
mSP202.
EVP203.
wSP204 .
wSP205.
wSP205.
wSP206 .
.OutletL, to EVP207.Inlet ;
.Outlet2 to EVP207.InletS;
EVP207.
EVP207.
EVP208.
EVP208.
EVP209.
PSS201.
mPP210.
mSP202.
mMX211.
Xmw212.
Xmw213.
WSS202.
Xmw214 .
wSP215.
MSS203.

Outlet2 to wTB406. Inlet ;
Outlet to wSP407.Inlet ;
Outlet2 to wTB408. Inlet ;
Outlet to Xmwl08.Inlet_ m;
Outlet_m to LTS109.Inlet ;
Outlet to LTS109.Lime;
Outlet to Xmwll0.Inlet_ m;
Outlet_ m to DECI111. Inlet ;
Outlet to mMX501. Inlet1 ;
Outletl to mMX501.Inlet2;
Outlet to STX502.Inlet ;
Outlet to mwM503. WaterInlet ;
Outlet to mwM503. MassInlet ;
Outlet to CFGH04. Inlet ;
Outlet_p to CFG504.Inlet_pw;
FilterCake to mwM60l. MassInlet ;

Outlet to HLE602. Inlet ;
Outlet_p to HLE602.Inlet_pw;
Outlet_p to CFG603.Inlet_pw;
Outlet to CFG603. Inlet ;
Filtrate to mSP604. Inlet ;
Outlet_p to mPP605.Inlet_p;
Outletl to mPP605. Inlet ;
Outlet to mMX201. Inlet?2 ;
Clarified to mMX20l.Inletl;
Outlet to mSP202. Inlet ;
Outletl to EVP203.Inlet ;
OutletV to wSP204.Inlet ;
Outletl to wSP205.Inlet ;
Outletl to wSP206. Inlet ;
Outlet2 to Xmwll0.Inlet_w;
Outletl to Xmwl08.Inlet_ w;

OutletL, to EVP208. Inlet ;
OutletV to EVP208.InletS;
OutletL to EVP209.Inlet ;
OutletV to EVP209.InletS;
OutletL, to mPP210.Inlet ;
Outlet_p to mPP210.Inlet_p;
Outlet to mMX211.Inletl;
Outlet2 to mMX211.Inlet2;
Outlet to Xmw212.Inlet_ m;
Outlet_m to Xmw213.Inlet_m;
Outlet_ m to Xmw2l4.Inlet_m;
Outlet to Xmw2l4.Inlet_ w;
Outlet_w to wSP215.Inlet;
Outletl to Xmw212.Inlet_w;
Outlet to FMS216. YeastInlet ;



288
289
290
291
292
293
294
295
296
297
298
299
300
301
302
303
304
305
306
307
308
309
310
311
312
313
314
315
316
317
318
319
320
321
322
323
324
325
326
327
328
329
330
331
332
333
334
335
336
337
338
339
340
341
342
343
344
345
346
347
348

106

APENDICE A. Superestrutura

WSS204 .
Xmw214 .
PSS205.
FMS216.
CFG217.
Xmw218.
WSS301.
WSS302.
‘WSS303
COL301
Xmw302.
COL301.
WSS305.
WSS306 .
DEH303
‘WSS307.
Xmw304 .
MSS304 .
mMX305.
DEH303.

CFG504 .
Xmw302.
mMX306 .
WSS801 .
mwM801 .
ADGS802
CFG603
mMX607 .
DUPO0O1.
mMX107.
mSP606 .
mSP803.
DUPO002.
WSS402.
WSS403 .
PSS404 .
wMX409.
wPP410.
mMX401 .
MSS401 .
BLR411.
WSS504 .
wSP405 .
wSP412
wSP412
wSP407.
wSP413.
wSP414.
wSP414.
wSP413.
wSP415.
wSP415.
COL301.
COL301.
DEH303.
wMX307.
DEH303.
wMX308 .
Xmwl10.
Xmwl108.

Outlet to FMS216. WaterInlet ;
Outlet_ m to FMS216. Inlet ;
Outlet_p to CFG217.Inlet_pw;
Outlet to CFG217. Inlet ;
Filtrate to Xmw218.Inlet_ m;
Outlet_ m to COL301.Wine;
Outlet to COL301. Waterinl;
Outlet to COL301.Waterin2;

.Outlet to Xmw302.Inlet_w;

.Vinasse to Xmw302.Inlet_m;

Outlet_w to Xmw2l18.Inlet_w;
HydrEth to DEH303.HydrEth;
Outlet to DEH303. Waterinl;
Outlet to DEH303.Waterin2;

.RecMEG to Xmw304.Inlet_m;

Outlet to Xmw304.Inlet_w;
Outlet_ m to mMX305. Inlet?2 ;
Outlet to mMX305. Inletl ;
Outlet to DEH303.MEG;

AnhyEth to Anhydrous_Ethanol.Inlet ;

Filtrate to mMX306. Inlet2 ;
Outlet_ m to mMX306. Inlet1 ;
Outlet to mwMS801. MassInlet ;
Outlet to mwM801l. WaterInlet ;
Outlet to ADG802. Inlet ;

.Gas to mSP803.Inlet ;
.FilterCake to mSP606.Inlet ;

Outlet to DUPO001. Inlet ;

Outlet0 to mMX401. Inletl ; ##### duplicador de corrente
Outlet to mMX607. Inletl; ## bagaco para misturador
Outletl to mMX607.Inlet2; # lignina para misturador

Outletl to DUP002.Inlet ;

Outlet0 to mMX401.Inlet2; # biogas ou corrente nula para

Outlet to wMX409. Inlet2 ;
Outlet to wMX409. Inletl ;
Outlet_p to wPP410.Inlet_p;
Outlet to wPP410. Inlet ;
Outlet to BLR411.Water;
Outlet to BLR411.Fuel;
Outlet to BLRA411. Air;

Steam to wTB404.Inlet ;
Outlet to STX502. Vaporlnlet;
Outletl to wSP412.Inlet ;

.Outletl to DEH303.Vapin2;
.Outlet2 to DEH303.Vapinl;

Outletl to wSP413.Inlet;
Outlet2 to wSP414.Inlet;
Outletl to COL301.Vapin2;
Outlet2 to COL301.Vapinl;
Outletl to wSP415.Inlet ;
Outletl to EVP203.InletS;
Outlet2 to Xmw213.Inlet_w;
Vapoutl to wMX307.Inlet2;
Vapout2 to wMX307.Inletl;
Vapoutl to wMX308.Inletl ;
Outlet to wMX308.Inlet2;
Vapout2 to wMX309. Inletl ;
Outlet to wMX309. Inlet?2;
Outlet_w to wMX310.Inlet2;
Outlet_w to wMX310. Inlet1;

caldeira
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wMX310. Outlet to WSK401. Inlet ;

Xmw213. Outlet_ w to wMX219.Inlet2;

EVP207. OutletS to wMX219. Inlet] ;

wMX219. Outlet to wMX220.Inlet2;

EVP203. OutletS to wMX220.Inletl;

wMX220. Outlet to WSK201. Inlet ;

wMX309. Outlet to WSK301. Inlet ;

HHH

DUPO001. Outlet1 to DRB901.inletBagasse; # bagaco (duplicado) para secador

# MSS901. Outlet to DRB901.inletGases; # gases de combustao para secador (provisorio)

Cmq918. Outlet to DRB901.inletGases;# # gases de combustao para secador

QSS909 . Outlet__q to GAS902.Inlet_q; # calor para gaseificador

MSS902. Outlet to GAS902. Air; # ar para gaseificador

DRB901. outletBagasse to GAS902. Bagasse; # bagaco seco para gaseificador

GAS902. Syngas to Cmqg903. Inlet; # mistura entre biogas e gas de sintese

Cmq@903. Outlet to FLT904.Inlet; # gas de sintese com cinzas para filtro de gases

FLT904. Filtrate to mMX926. Inletl; ##

DUP002. Outletl to mMX926. Inlet2; # biogas

mMX926. Outlet to mCP905. Inlet; # gas de sintese limpo para compressor

PSS903. Outlet_p to mCP905. Inlet_p; # fonte de energia para compressor

mCP905. Outlet to Cmq906. Inlet ;

Cmq906. Outlet to mCP907. Inlet ;

PSS904 . Outlet_p to mCP907. Inlet_p;

mCP907. Outlet to Cmq908. Inlet ;

Cmq@908. Outlet to mCP909. Inlet ;

PSS905. Outlet_p to mCP909. Inlet_p;

MSS906. Outlet to mCP910. Inlet; # ar para compressor

PSS907. Outlet__p to mCP910.Inlet_p; # fonte de energia para compressor

mCP910. Outlet to Cmq91ll. Inlet;

Cmq911. Outlet to mCP912. Inlet ;

PSS910. Outlet_p to mCP912. Inlet_p;

mCP912. Outlet to Cmq913. Inlet ;

Cmq913. Outlet to mCP914. Inlet ;

PSS911. Outlet_p to mCP914. Inlet_ p;

mCP909. Outlet to mMX915. Inletl; # compressor de gas de sintese para misturador

mCP914. Outlet to mMX915. Inlet2; # compressor de ar para misturador

mMX915. Outlet to RTS916. Inlet ;

RTS916. Outlet to mTB917. Inlet ; # camara de combustao para turbina a gas

mTB917. Outlet to Cmq918.Inlet; # turbina para recuperador de calor

WSS908. Outlet to Hwq919.Inlet; # fonte de condensado para recuperador de calor

QSS912. Outlet_q to Hwq919.Inlet q; # calor do gas no recuperador de calor para
condensado

Hwq919. Outlet to Hwq920. Inlet ;

QSS913. Outlet_ q to Hwq920.Inlet_q;

Hwq920. Outlet to Hwq921. Inlet ;

QSS914 . Outlet__q to Hwq921.Inlet_q;

Hwq921. Outlet to Hwq922. Inlet ;

Cmq918. Outlet_ q to Hwq922.Inlet_q;

Hwq922. Outlet to wSP923.Inlet; # vapor para splitter

wSP923. Outletl to wIB924.Inlet; # splitter para turbina a vapor

wSP923. Outlet2 to wIB925.Inlet; # splitter para turbina a vapor

SET

MSS101. CompositionBasis = "Mass" ;

MSS101. ValidPhases = "Liquid—Only" ;

MSS102. CompositionBasis = "Mass" ;

MSS102. ValidPhases = "Liquid—Only" ;
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WSS104 .
MSS107.
MSS107.
Xmwl108.
MSS108.
MSS108.
Xmwl10.
MSS501 .

MSS501
WSS502

WSS504 .
WSS602 .
MSS601 .
MSS601 .
HLEG602.
HLEG602.
HLE602.
Xmw212.
WSS202.
Xmw213.
Xmw214 .
Xmw214 .
Xmw214 .
MSS203.
WSS204 .
Xmw218.

COL301
COL301

COL301.
COL301.
COL301.
WSS301 .
‘WSS302.
Xmw302.
Xmw302.
WSS303.
MSS304 .
MSS304 .
DEH303.
DEH303.
DEH303.
DEH303.
WSS305.
WSS306 .

Xmw304
Xmw304

WSS307.
WSS801 .
MSS401 .
MSS401.
WSS402.
wMX409 .
WSS403 .
wMX307 .

wMX308
wMX309
wMX310
wMX219
wMX220

ValidPhases = "Liquid—Only" ;
CompositionBasis = "Mass" ;
ValidPhases = "Liquid—Only" ;
Outlet_ w.ValidPhases = "Liquid—Only"
ValidPhases = "Liquid—Only" ;
CompositionBasis = "Mass" ;
Outlet_w.ValidPhases = "Liquid—Only"

CompositionBasis = "Mass" ;

.ValidPhases = "Liquid—Only" ;
.ValidPhases = "Liquid—Only" ;

Density

HEType

React time =
Al = "200 rpm" ;
Outlet_w.ValidPhases = "Liquid—Only"
ValidPhases = "Liquid—Only" ;
Outlet_ w.ValidPhases
Outlet_w.ValidPhases = "Liquid—Only"
ExchangerType = "Counter Flow" ;

ValidPhases = "Vapour—Only" ;
ValidPhases = "Liquid—Only" ;
CompositionBasis = "Mass" ;

ValidPhases = "Liquid—Only" ;

= 1000 * ’kg/m~3’ ;

= "cooler"

"72 hours" ;

= "Liquid—Only"

CompositionBasis = "Mass" ;
ValidPhases = "Liquid—Only" ;
Outlet_w. ValidPhases = "Liquid—Only"

.HydrOutletPhase = "Vapour" ;

.Vapoutl.ValidPhases = "Vapour—Liquid"
Wateroutl. ValidPhases = "Liquid—Only"
Waterout2. ValidPhases = "Liquid—Only"
Vapout2. ValidPhases
ValidPhases = "Liquid—Only" ;
ValidPhases = "Liquid—Only" ;

HEType

= "cooler"
Outlet_ w.ValidPhases = "Liquid—Only"
ValidPhases = "Liquid—Only" ;
CompositionBasis = "Mass" ;
ValidPhases = "Liquid—Only" ;
Vapoutl. ValidPhases
Vapout2. ValidPhases
Waterout2.ValidPhases
Wateroutl. ValidPhases
ValidPhases = "Liquid—Only" ;
ValidPhases = "Liquid—Only" ;

"Vapour—Liquid"

"Vapour—Liquid"
= "Vapour—Liquid"
= "Liquid—Only"
= "Liquid—Only"

.Outlet__w.ValidPhases = "Vapour—Only"

.HEType

Outlet .
.Outlet .
.Outlet .
. Outlet .
. Outlet .
.Outlet .

= "cooler"
ValidPhases = "Liquid—Only" ;
ValidPhases = "Liquid—Only" ;
CompositionBasis = "Molar" ;
ValidPhases = "Vapour—Only" ;
ValidPhases = "Liquid—Only" ;
Outlet . ValidPhases = "Liquid—Only" ;
ValidPhases = "Liquid—Only" ;
ValidPhases =

ValidPhases
ValidPhases
ValidPhases
ValidPhases

ValidPhases =

"Vapour—Liquid"
"Vapour—Liquid"
"Vapour—Liquid"
"Liquid—Only" ;
"Liquid—Only" ;
"Vapour—Liquid"

#MSS802. CompositionBasis = "Molar";
#MSS802. ValidPhases = "Vapour—Only ";

)

)

)

)

)

)

)

)
)

)

)
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471

472 SPECIFY

473 SugarcaneFlow = MSS102. Outlet . Total .Fw;
474 StrawFlow = MSS101. Outlet. Solid .Fw;

475 MSS101.T = 303 = 'K’ ;

476 MSS101.P = 1 % ’atm’ ;
477 MSS102.T = 303 = 'K’ ;
478 MSS102.P = 1 % ’atm’ ;

)

479 WSS104.P = 1 % ’atm’ ;

480 WSS104.T = 303.15 * 'K’ ;

481 DCL101.SFPTC = 0.14 ;

482 DCL101.Duty = 5 * 'Wxh/kg’ ;
483 DCL101. Cleaning__eff = 0.7 ;

484 DCL101. SugarLosses = 0.005
485 DCL101. humidity_straw = 0.28 ;
486 DCL101. Fiber_cane = 0.13 ;

487 MLL102. humidity = 0.5 ;

488 MLL102.Duty = 16 % "Wxh/kg’ ;
489 MLL102 .WFPIC = 0.5 ;

490 MLL102. Extract = 0.96 ;

491 MLL102. frac_sol = 0.99 ;

492 mPP103. Pout = 3 % ’atm’ ;

493  mPP103.n = 0.75 ;

494 SIE104. frac_sol = 0.82 ;

495 SIE104 . frac_liq = 0.98 ;

496  PHT105.PAFPTJ = 0.1 x ’kg/ton’ ;
497 PHTI105.reac_time = 0.25 % ’h’ ;
498 MSS107.T = 303.15 = 'K’

499 MSS107.P = 1 % ’atm’ ;

500 MSS107. Solid .Fw = 1le—6 * ’kg/h’ ;
501 mSP106. frac = fracH ;

502 wTB404.EF ME = 0.98 ;

503 wTB404.EF_T = 0.85 ;

504 wTB404.Pout = 6 % ’bar’ ;

505 wTB406 .EF_ME = 0.98 ;

506 wTB406 .EF_T = 0.85 ;

507 wTB406. Pout = 2.5 % ’bar’ ;

508 wTB408 .EF ME = 0.98 ;

509 wTB408 .EF_T = 0.85 ;

510 wTB408.Pout = 1 % ’bar’ ;

511 Xmwl08.PdropM = 0 * ’kPa’ ;

512 Xmwl08.PdropW = 0 * ’kPa’ ;

513 Xmwl08. Outlet. m.T = 347 x 'K’
514 Xmwl08.U = 0.69445 * ’kW/m 2/K’ ;
515 Xmwl08. Outlet_ w.T = 330 * 'K’ ;
516 MSS108.T = 303.15 = 'K’ ;

517 MSS108.P = 1 % ’atm’ ;

518 LTS109. Conver = 1 ;

519 LTS109. LimeExcessPercent = 10 ;
520 LTS109.reac_time = 1 % ’h’ ;
521 Xmwl10.PdropM = 0 * ’kPa’ ;

522 Xmwl1l0.PdropW = 0 * ’kPa’ ;

523 Xmwl10. Outlet_ m.T = 378 x 'K’ ;
524  Xmwll0.U = 0.69445 = kW/m 2/K’ ;
525 Xmwl1l0. OQutlet_ w.T = 350 * 'K’ ;
526 DEC111. frac_sol = 0.95 ;

527 DECI111. frac_liq = 0.98 ;

528 DECI111.reac_time = 0.1 % ’'h’ ;
529 MSS501.T = 303.15 = 'K’

530 MSS501.P = 1 % ’atm’ ;

H T v
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MSS501. Solid .Fw = 1le—6 * ’kg/h’ ;
STX502.P = 1 % ’atm’ ;

STX502. Conver__React2 = 0.01 ;
STX502. Conver_ Reactl = 0.75
STX502. VapourProportion = 0.5 ;
STX502. Humidity = 0.3
STX502.reac_time = 0.10 * ’h’ ;
mwM503. WaterProportion = 1 ;
WSS502.P = 1 * ’atm’ ;

WSS502.T = 303 = 'K’

Fx

MSS802. Outlet . Fluid .Fw=15000%"kg/h’;
MSS802. Outlet . Solid .Fw=5e —5x’kg /h’;
MSS802. Outlet . T=310%"K’;
MSS802. Outlet .P=1%"atm’;

MSS802. CompositionOfFluid = [0, 0, 0, 0, O,
0, 0, 0, 0, 0,0,0,0];

#MSS802. CompositionOfFluid = [0, 0, 0, 0, O,
0, 0, 0, 0, 0,0,0,0];

MSS802. CompositionOfSolid = [0.0374, 0.00624,
0, 0.00169];

*H

CFG504. frac__sol = 0.995 ;

CFGb504. frac_liqg = 0.9 ;
CFG504.Duty = 1 x "Wxh/kg’ ;
WSS602.P = 1 x ’atm’ ;
WSS602.T = 303 * 'K’ ;

MSS601.T = 303.15 * 'K’
MSS601.P = 1 * ’atm’ ;

MSS601. Fluid .Fw = 10e—6 * ’kg/h’ ;
HLE602.TS = 0.20 * ’kg/kg’ ;
HLE602.EL = 0.085 = ’kg/kg’ ;
HLE602.Duty = 10 = "Wxh/kg’ ;
CFG603. frac__sol = 0.995 ;

CFG603. frac_liq = 0.9 ;
CFG603.Duty = 1 x "Wxh/kg’ ;
mSP604. frac = 0.9999 ;

mPP605.n = 0.75

mPP605. Pout = 3 % ’atm’ ;
EVP203.P = 1.7 % ’atm’ ;

EVP203. Outlet_ Brix = 0.33 ;
EVP207.P = 1.2 % ’atm’ ;

EVP207. Outlet_ Brix = 0.38 ;
EVP208.P = 0.6 % ’atm’ ;
EVP209.P = 0.2 % ’atm’ ;
mPP210.n = 0.75

mPP210. Pout = 3 % ’atm’ ;
Xmw212.U = 0.69445 x kW/m 2/K’ ;
Xmw212. PdropM = 0 * ’kPa’ ;
Xmw212.PdropW = 0 % ’kPa’ ;
Xmw212. Outlet. m.T = 375 x 'K’ ;
Xmw212. Outlet_ w.T = 370 * 'K’ ;
WSS202.P = 1 * ’atm’ ;

WSS202.T = 283 x 'K’ ;
Xmw213.U = 0.69445 x kW/m 2/K’ ;
Xmw213.PdropW = 0 % ’kPa’ ;
Xmw213.PdropM = 0 * ’atm’ ;
Xmw213. Outlet. m.T = 393 x 'K’ ;
Xmw213. Outlet_w.T = 380 * 'K’ ;
Xmw214.U = 0.69445 = kW/m 2/K’ ;
Xmw214.PdropW = 0 * ’kPa’ ;

0, .21,
4, 0,0,
0.01695,

0.01022,

0.0002, 0.9272, 0,



592 Xmw214.PdropM = 0 % ’atm’ ;

593 Xmw214.Outlet_ m.T = 305 x 'K’ ;
594 Xmw214. Outlet_w.T = 383 % 'K’ ;
595 MSS203.T = 303 = 'K’ ;

596 MSS203.P = 2 % ’atm’ ;

597 FMS216. Conver__ Reactl = 1 ;

598 FMS216. Conver__ React2 = 0.90 ;
599 FMS216. Conver__React3 = 0.0267 ;
600 FMS216. Conver_ React4 = 0.0119 ;
601 FMS216. Conver_ React5 = 0.0137
602 FMS216. Ethanol_Loss = 0.01 ;

603 FMS216. WaterOutlet . T = 298 x 'K’ ;
604 FMS216. Yeast_ Proportion = 0.20 ;
605 FMS216.reac_time = 4 *x ’h’ ;

606 WSS204.P = 2 % ’atm’ ;

607 WSS204.T = 283 x 'K’

608 CFG217. frac_sol = 0.995 ;

609 CFG217. frac_liq = 0.9 ;

610 CFG217.Duty = 1 * 'Wxh/kg’ ;

611 Xmw218.PdropM = 0 % ’kPa’ ;

612 Xmw218.PdropW = 0 * ’kPa’ ;

613 Xmw218.U = 0.69445 x kW/m 2/K’ ;
614 Xmw218. Outlet_ m.T = 350 * 'K’ ;
615 COL301. Vapoutl.v = 0.001 ;

616 COL301. Vapout2.v = 0.001 ;

617 WSS301.P =1 % ’atm’ ;

618 WSS301.T = 303 x 'K’

619 WSS302.P = 1 % ’atm’ ;

620 WSS302.T = 303 = 'K’ ;

621 Xmw302. PdropM = 0 % ’kPa’ ;

622 Xmw302. PdropW = 0 * ’kPa’ ;

623 Xmw302.U = 0.69445 x kW/m 2/K’ ;
624 Xmw302. Outlet w.T = 375 x 'K’
625 Xmw302. Outlet_ m.T = 330 * 'K’ ;
626 WSS303.P = 1 % ’atm’ ;

627 WSS303.T = 303 = 'K’ ;

628 MSS304.T = 350 = 'K’ ;

629 MSS304.P = 1 % ’atm’ ;

630  MSS304.Solid .F = 10e—6 % ’kmol/h’ ;
631 DEH303. SolventRatio = 0.5 ;

632 DEH303. Vapoutl.v = 0.001 ;

633 DEH303. Vapout2.v = 0.001 ;

634 WSS305.P = 1 % ’atm’ ;

635 WSS305.T = 303 = 'K’ ;
636 WSS306.P = 1 % ’atm’ ;
637 WSS306.T = 303 * 'K’

a3 vaT"

638  Xmw304. 0.69445 = kW/m"2/K’ ;
639 Xmw304. PdropM = 0 * ’kPa’ ;

640 Xmw304 . PdropW 0 = ’kPa’ ;

641 Xmw304.Outlet_ m.T = 350 x 'K’ ;
642 Xmw304. Outlet_ w.T = 415 % 'K’
643 WSS307.P = 1 % ’atm’ ;

644 WSS307.T = 303 = 'K’

645 WSS801.P = 1 % ’atm’ ;

646 WSS801.T = 303 = 'K’ ;

647  ADGS802.HRT = 10.8 * ’h’ ;

648 ADGS802. sludgeHumidity = 0.97 ;
649 ADGS802.Yps = 0.35 * ’1/g’ ;

650  ADG802.loadRate = 45 % ’kg/m™3/d’ ;
651 mSP803. frac = 0.9999 ;

652 mSP606. frac = 0.9999 ;
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MSS401.T = 303.15 = 'K’

MSS401.P = 2 % ’atm’ ;

MSS401. Solid .F = 10e—6 * ’kmol/h’ ;
WSS402.P = 2.5 % ’atm’ ;

WSS402.T = 395 * 'K’ ;

WSS403.P = 2.5 % ’atm’ ;

WSS403.T = 395 *= 'K’ ;

wPP410.n = 0.75

wPP410. Pout = 6.15 % ’atm’ ;

BLR411. Conver_ Methane = 0.95 ;
BLR411. Conver_ Cellulose = 0.85
BLRA411. Conver__Hemicellulose = 0.85
BLR411. Conver_ Lignin = 0.85 ;
BLR411.P = 64.15 * ’atm’ ;

BLR411.T = 758 x 'K’ ;
BLR411.f_losses = 0.01 ;
BLR411.Ex_Air = 1.1 ;

BLRA411. Efficiency_ LHV = 0.872 ;

#WSS504 . Fw = 17747.3 x ’kg/h’;

WSS504.P = 12.83 % ’atm’® ;

WSS504.T = 553.584 % 'K’

PARAMETERS

PPS as Plugin (Brief = "External Physical Properties",

Type="PP"

Project = "../Flowsheets/v2_2/Solid_v2_2.vrtherm"

)

NCompS as Integer (Brief = "Number of chemical components in the solid phase");
flu as ConstituentFluid (Symbol = " ", Protected = true);

sol as ConstituentSolid (Symbol = " ", Protected = true);

SET

NCompS = PPS.NumberOfComponents;
# "Parameter of Biodigester"

ADGS802.COD = [0, 384, 192, 160, 96, 0, 0, O, O, O, 64, 8, 366.4, 0, 64, 160, 192,
112, 16, 0, 0, 0, 192, 160, 366.4, 0, 39.824, 32, 0, 0, 0,0,0,0] % ’g/mol’;
ADGR802.NReac = 5;

ADGS802. limit = [2, 3, 4, 15, 18];

#Sucrose (2)

ADGS802.stoic (:,1) = [0, -1, O, O, O, O, O, O, O, O, O, O, O, O, O, O, O, O, O, O,
o, o, 0, 0, 0, 0, 0, O, 0, 0, 0,0,0,0];

#glucose (3)

ADGS02. stoic (:,2) = [0, 0, —1, 0, 0, 0, 0, 0, 0, 0, 0, 0, 0, 0, 0, 0, 0, 0, 0, O,
o, o, 0, 0, 0, 0, 0, 0, 0, 0, 0,0,0,0];

#xylose (4)

ADG802. stoic (:,3) = [0, 0, 0, —1, 0, 0, 0, 0, 0, 0, 0, 0, 0, 0, 0, 0, 0, 0, 0, O,
o, 0, 0, 0, 0, 0, 0, 0, 0, 0, 0,0,0,0];

#acetic acid (15)

ADGS802. stoic (:,4) = [0, O, O, O, O, O, O, O, O, O, O, O, O, O, -1, O, O, O, O, O,
o, o, 0, 0, 0, 0, 0, O, 0, 0, 0,0,0,0];

#glycerol (18)

ADGS02. stoic (:,5) = [0, 0, 0, 0, 0, 0, 0, 0, 0, 0, 0, 0, 0, 0, 0, 0, 0, —1, 0, O,
o, o, 0, 0, 0, 0, 0, 0, 0, 0, 0,0,0,0];
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FHHEHAE GASEIFICACAO /BIGCC

### secador — DRB901

SPECIFY

DRB901. outletBagasse . T = DRB901.outletGases . T—5%x"K’;

DRB901. outletBagasse . Fluid .Fw = 0.21xDRB901. outletBagasse. Solid .Fw;
#DRB901. outletGases . T = 460K’ ;

#DRB901. Fevap = 0.70xDRB901. inletBagasse . Fluid .Fw;

### gases de combustao (provisorio) — MSS901

Hx

SET

MSS901. CompositionBasis = "Molar";

MSS901. ValidPhases = "Vapour—Only";

SPECIFY

MSS901. CompositionOfFluid ( flu . Water) = .163;

MSS901. CompositionOfFluid (flu .CO2) = .123;

MSS901. CompositionOfFluid (flu.02) = .053;

MSS901 . CompositionOfFluid (flu .N2) = .662;

MSS901. CompositionOfFluid ([2: flu .CO2—1, flu .CO2+1:flu .02—1,flu .N2+4+1:NComp]) = 0;
MSS901. CompositionOfSolid = [1, 0, 0, 0O, 0, O, 0, O, O];

MSS901. Fluid .Fw = 348 x ’t/h’; # chute!

MSS901. Solid .Fw = 1 * ’kg/h’;

#MSS901. Solid .Fw = 0 % 'kg/h’;

MSS901.T = 580 * ’K’; # a temperatura sugerida na literatura eh 480 K
MSS901.P = 1 % ’atm’;

i

### fonte de ar para gaseificacao — MSS902

SET

MSS902. ValidPhases = "Vapour—Only";

SPECIFY

MSS902. Outlet . T = 300 = ’K’;

MSS902. Outlet .P = 1 % ’atm’;

MSS902. CompositionOfFluid ([ flu .02, flu .N2]) = [.21,.79];
MSS902. CompositionOfFluid ([1: flu.02—1,flu .N2+1:NComp]) = 0;
MSS902. CompositionOfSolid = [1, 0, 0, 0, 0, 0, 0, 0, 0];

### gaseificador — GAS902
# sem especificacoes
### resfriador — Cmq903

Cmq903.Pdrop = 0.0 * ’bar’;
Cmq@903. Outlet . T = 550 x ’K’;
Cmq903.U = 0.69445 % kW/m 2/K’;
#Cmq903.U = 40 * 'kW/m 2/K’;
#Cmq903.A = 4000 * 'm~27;
Cmq903.1lmtd = 10 * 'K’;

### filtro — FLT904
FLT904. Filtrate . Solid .Fw = 1x’kg/h’;

FLT904. frac_ water = 0.99;
FLT904 . frac_sol = 0.99;
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### compressor — mCP905

mCP905. Pratio = 2.621;
mCP905.EF_C = 0.85;

### resfriador — Cmq906

Cmq906. Pdrop = 0.0 % ’bar’;
Cmq906. Outlet . T = 550 x ’'K’;
Cmq906.U = 0.69445 * kW/m 2/K’;
#Cmq906.U = 40 * kW/m 2/K’;
#Cmq906 . A = 4000 * 'm~27;
Cmq906.1lmtd = 10 * 'K’;

### compressor — mCP907

mCP907. Pratio = 2.621;
mCP907.EF _C = 0.85;

### resfriador — Cmq908
Cmq908.Pdrop = 0.0 * ’bar’;
Cmq908. Outlet . T = 550 * 'K’;
Cmq908.U = 0.69445 % kW/m 2/K’;
#Cmq908.U = 40 * kW/m 2/K’;
#Cmqg908.A = 4000 * 'm~27;
Cmq908.Imtd = 10 = ’K’;

### compressor — mCP909

mCP909. Pratio = 2.621;
mCP909.EF C = 0.85;

### ar para compressor MCP904

SET

MSS906 . CompositionBasis = "Molar";
MSS906 . ValidPhases = "Vapour—Only";
SPECIFY

#MSS906 . Fluid .F = 5335 % ’kmol/h’;
MSS906. Fluid .F = (FLT904. Filtrate . Fluid.z(flu.CO)/2+
FLT904. Filtrate . Fluid .z (flu.H2)/2+
FLT904. Filtrate . Fluid .z (flu.CH4) *2)
«*FLT904. Filtrate . Fluid .F/0.21%1.25;
# baseado no oxigenio necessario em excesso de 25%
MSS906. Solid .Fw = 1 * ’kg/h’;
#MSS906. Solid .Fw = 0 x ’kg/h’;
MSS906.T = 300 = 'K’;
MSS906.P = 1.0 * ’atm’;
MSS906. CompositionOfFluid ([ flu .02, flu .N2]) = [.21,.79];

MSS906 . CompositionOfFluid ([1: flu.02-1,flu .N241:NComp]) = 0;

MSS906 . CompositionOfSolid = [1,0,0,0,0,0,0,0,0];
### compressor — mCP910

mCP910. Pratio = 2.621;
mCP910.EF_C = 0.85;
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### resfriador — Cmq9ll

Cmq911.Pdrop = 0.0 % ’bar’;
Cmq911. Outlet . T = 300 * ’K’;
Cmq911.U = 0.69445 * 'kW/m 2/K’;
Cmq911.1lmtd = 10 * 'K’;

### compressor — mCP912

mCP912. Pratio = 2.621;
mCP912.EF C = 0.85;

### resfriador — Cmq913

Cmq913. Pdrop = 0.0 * ’bar’;
Cmq913. Outlet . T = 300 * ’K’;
Cmq913.U = 0.69445 * ’kW/m 2/K’;
Cmq913.1lmtd = 10 * 'K’;

### compressor — mCP914

mCP914. Pratio = 2.621;
mCP914 .EF C = 0.85;

### camara de combustao (reator estequiometrico)

# reacoes

# CO (limit) + 0.5 02 —> CO2

# CH4 (limit) + 2 02 —> CO2 + 2 H20
# H2 (limit) + 0.5 02 —> H20

SET
RTS916 . NReac = 3;

# carbon monoxyde to carbon dioxyde

RTS916. stoic (:,1) = [0, O, O, O, O, 1, -1, -0.5, 0, O, 0,

0, 0, 0, 0, 0, 0, 0, 0, 0, 0, 0, 0, 0, 0,0, 0, 0,0, 0];

# methane to carbon dioxyde

RTS916. stoic (:,2) = [2, 0, 0, O, O, 1, 0, -2, 0, O, -1, 0,

0, 0, 0, 0, O, 0, 0, 0, 0, O, 0, 0, 0, 0, 0, 0, O, 0, O];

# hydrogen to water

RTS916.stoic (:,3) = [1, 0, O, 0, O, 0, 0, —0.5, 0, —1, 0,
0, 0, 0, 0, 0, 0, 0, 0, 0, 0, 0, 0, 0, 0, 0, 0, 0, 0, O]

RTS916.h = [—283.0,—891.0,—285.8] * ’kJ/mol’;

RTS916. density = PP.VapourDensity (RTS916.T,RTS916. Outlet .P,RTS916. Outlet.Fluid.z);

RTS916.limit = [flu.CO, flu .CH4, flu .H2];

SPECIFY

RTS916.conv = [1,1,1];

RTS916.V = 500« 'm~3’; # Chute.

RTS916.Q = —5%+kW’; # Chute. Pesquisar valor realista.

##+# turbina a gas — MTB907

mTBI17.EF T = .92;
mTB917. Outlet .P = 1x’atm’;

### fonte de condensado — WSS908

0,

)
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896 SET

897 WSS908. ValidPhases = "Liquid—Only";

898 SPECIFY

899 WSS908.Fw = 0.82%xCmq918. Outlet . Fluid .Fw; # Chutado

900 WSS908.T = 560 x 'K’; # Compressao isentalpiaca resultaria em 460 K
901 WSS908.P = 82 % ’bar’; # Precisa—se de uma bomba entre o condensado da coluna e o HRSG
902

903  ### HRSG (gas) — Cmq918

904

905 Cmq918.Pdrop = 0.0 * ’bar’;

906 Cmq918. Outlet . T = 700%’K’;

907 #Cmq918. Outlet_q.Q = 111%x’ MW ;

908 Cmq918.U = 0.85+ 'kW/m 2/K’;

909 Cmq918.1lmtd = 10x'K’;

910

911

912  ### HRSG (agua) — Hwq919
913

914 SET

915 Hwq919. Outlet . ValidPhases = "Vapour—Liquid";
916 SPECIFY

917 Hwq919.Pdrop = 0.0 * ’bar’;
918 Hwq919.U = 0.85 % ’kW/m 2/K’;
919 Hwq919. Outlet .v = 0.2;

920 Hwq919.Ilmtd = 10 * 'K’;

921

922 SET

923 Hwq920. Outlet . ValidPhases = "Vapour—Liquid";
924 SPECIFY

925 Hwq920.Pdrop = 0.0 * ’bar’;
926 Hwq920.U = 0.85 * kW/m 2/K’;
927 Hwq920. Outlet.v = 0.5;

928 Hwq920.1lmtd = 10 *x 'K’;

929

930 SET

931 Hwq921. Outlet . ValidPhases = "Vapour—Liquid";
932 SPECIFY

933 Hwq921.Pdrop = 0.0 % ’bar’;
934  Hwq921.U = 0.85 % kW/m 2/K’;
935 Hwq921. Outlet.v = 0.8;

936 Hwq921.lmtd = 10 * 'K’;

937

938 SET

939 Hwq922. Outlet . ValidPhases = "Vapour—Only";
940 SPECIFY

941 Hwq922. Pdrop = 0.0 * ’bar’;
942 Hwq922.U = 0.85 % kW/m 2/K’;
943 Hwq922.lmtd = 10 * ’K’;

944

945 #H## splitter — wSP923

946

947 wSP923. frac = 0.5;

948

949

950  ### turbina — wTB924

951

952 wTB924. Outlet .P = 6 * ’bar’;
953 wTB924.EF T = 0.8;

954 wTB924.EF_ME = 0.958;

955

956
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### turbina — wTB925

wTB925. Outlet .P = 2.5 % ’bar’;
wTB925.EF_T = 0.8;
wTB925.EF ME = 0.958;
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#4# ANALISE ECONOMICA

PARAMETERS

Taxes as fraction (Brief = "Taxes",Default=0.34);
#n as Integer (Brief = "Number of years",Default=25);
VARIABLES

# Capital costs

# Capital costs of Rankine

CBM_CHP as Real (Brief = "Capital Costs of Rankine power cycle", Unit = *US$’);
CBM _HX CHP as Real(Brief = "Bare Module Cost of Heat Exchangers", Unit = ’US$’);

# Capital costs of BIGCC

CBM_BIGCC as Real (Brief = "Capital Costs of BIGCC", Unit = *US$’);

CBM_HX BIGCC as Real(Brief = "Bare Module Cost of Heat Exchangers", Unit = ’US$’);
# Capital costs of PTH (Pretreatment and Hydrolysis)

CBM_PTH as Real (Brief = "Capital Costs of pre—treatment and hydrolysis", Unit = *US$’);
CBM _HX PTH as Real(Brief = "Bare Module Cost of Heat Exchangers", Unit = ’US$’);

# Capital costs of AD (Anaerobic Digestion)

CBM_AD as Real (Brief = "Capital Costs of anaerobic digestion", Unit = 'US$’);

CIM as Real (Brief = "Total Modular Costs", Unit = *US$’);

# Operating Costs

# Operating costs of Rankine

Labour CHP as Real (Brief = "Labour Costs of Rankine power cycle", Unit = ’US$/h’);
Util_CHP as Real (Brief = "Utility Costs of Rankine power cycle", Unit = 'US$/h’);
OpC_CHP as Real (Brief = "Operating Costs of Rankine power cycle", Unit = *US$/h’);
# Operating costs of BIGCC

Labour BIGCC as Real (Brief = "Labour Costs of BIGCC", Unit = ’US$/h’);

Util BIGCC as Real (Brief = "Utility Costs of BIGCC", Unit = *US$/h’);

OpC_BIGCC as Real (Brief = "Operating Costs of BIGCC", Unit = ’US$/h’);

# Operating costs of Pretreatment and Hydrolysis

Labour_ PTH as Real (Brief = "Labour Costs of Pretreatment and hydrolysis", Unit = 'US$/h

)

Util_PTH as Real (Brief = "Utility Costs of Pretreatment and hydrolysis", Unit = *US$/h
)

RawMat_ PTH as Real (Brief = "Raw material costs of Pretreatment and hydrolysis"', Unit =
"US$/h7)

OpC_PTH as Real (Brief = "Operating Costs of Pretreatment and hydrolysis", Unit = ’US$/h
)

# Operating costs of Anaerobic Digestion
Labour AD as Real (Brief = "Labour Costs of Anaerobic Digestion", Unit = 'US$/h’);

Util AD as Real (Brief = "Utility Costs of Anaerobic Digestion", Unit = 'US$/h’);
OpC_AD as Real (Brief = "Operating Costs of Anaerobic Digestion", Unit = 'US$/h’);
# Total operating costs

OpC_total as Real (Brief = "Total operating costs", Unit = US$/h’);

Deprec as Real (Brief = "Linear Depreciation", Unit = ’US$/yr’);

# Vapor management

Vapor2barConsumption as flow_mass (Brief = "2.5 bar vapor consumption totalization");
Vapor6barConsumption as flow_ mass (Brief = "6 bar vapor consumption totalization");
Vaporl3barConsumption as flow_mass (Brief = "13 bar vapor consumption totalization");

VaporTotalConsumption as flow_mass (Brief = "Total vapor consumption totalization");
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# WSS402 management
WSS402Recuperation as flow_mass (Brief = "WSS402 recuperation");

# "Cold Water management"
ColdWaterConsumption as flow_mass (Brief = "Cool water consumption totalization");

# "Ethanol management"

EthanolYield as flow_vol (Brief = "Anhydrous ethanol yield");
EthanolPrice as Real (Brief = "Ethanol sale price", Unit = *US$/1’);
fracE2G as fraction (Brief = "Fraction of E2G produced");

# "Electricity management"

MaxElectricityFromBiogas as power(Brief="Maximum additional electricity due to biogas");
ElectricityConsumption as power (Brief = "Total electricity consumption");
ElectricityGeneration as power (Brief = "Total electricity generation");
ElectricitySurplus as power (Brief = "Electricity Surplus');

ElectricityPrice as Real (Brief = "Electricity sale price"', Unit = *US$/(kWxh) ’);

# "Enzime management"

EnzimePrice as Real (Brief = "Enzime purchase price", Unit = 'US$/17);

# "Income management"

Ethanollncomes as Real (Brief = "Ethanol Incomes", Unit = 'US$/h’);
ElectricityIncomes as Real (Brief = "Electricity Incomes", Unit = ’US$/h’);
Totallncomes as Real (Brief = "Total Incomes", Unit = 'US$/h’);

# "Outcome management "
#EnzimeOutcomes as Real (Brief = "Enzime Outcomes", Unit = ’US$/h’);

# "Profit management"
Profit as Real (Brief = "Profit", Unit = 'US$/h’);
CashFlow as Real (Brief = "Cash Flow", Unit = 'US$’);

# "Internal Rate of Return Analysis"
#NPV as Real (Brief = "Net Present Value", Unit = ’US$’);

BCR as Real (Brief = "Benefit/Cost Ratio");
IRR as fraction (Brief ="Internal Rate of Return', Lower = 0.01, Upper = 1.0, Default =
0.1);

IRR10 as Real;
IRR25 as Real;

SPECIFY

IRR = 0.12;
#NPV = 0;

# "Sugarcane specifications"

MSS102. CompositionOfFluid = [0.8278, 0.1648, 0.0071, 0, O, O, O, O, O, O, O, O, O,
o, o, o, 0, 0, 0, O, 0, 0.0003,0,0,0];

MSS102. CompositionOfSolid = [0.4491, 0.2407, 0.2406, 0.0449, 0, 0, 0, 0, 0.0247];
MSS102. Outlet . Total .Fw = 800000 * ’kg/h’;

# "Straw specifications"

MSS101. CompositionOfFluid = (1, 0, 0, 0, O, O, O, O, O, O, O, O, O, O, O, O, O, O,

0, 0, 0, 0,0,0,0];

MSS101. CompositionOfSolid = [0.3926, 0.3203, 0.2135, 0.0735, 0, 0, 0, 0, OJ;
MSS101. Outlet . Total .zw (1) = 0.5;

#MSS101. Outlet . Total .Fw = 112000%’kg/h’;

# "Phosphoric Acid specifications"
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MSS107. CompositionOfFluid = [0.15, 0, 0O, O, O, O, O, O, O, O, O,
0, 0, 0, 0, 0.85,0,0,0];
MSS107. CompositionOfSolid = [0, 0, 0, O, O, O, 0, O, 1];

# "Lime specifications"

MSS108. CompositionOfFluid = [1, 0, 0, 0, O, O, O, O, O, O, O, O,
0, 0, 0, 0,0,0,0];

MSS108. CompositionOfSolid = [0, 0, 0, O, O, O, 1, 0, O];

# "Phosphoric Acid specifications"

MSS501. CompositionOfFluid = [0.9, 0, 0, 0, 0, 0, 0, 0, 0, 0, 0, O,

0, 0, 0, 0.1,0,0,0];
MSS501. CompositionOfSolid

Il
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=
=
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# "Water specifications"
MSS601. CompositionOfFluid
0, 0, 0,0,0,0];

MSS601. CompositionOfSolid = [0, 0, 0, 0, 1, 0, 0, 0, O];

Il
-
o
o
o
o
o
o
o
o
o
o
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# "Yeast Cream specifications"

MSS203. CompositionOfFluid = [1, 0, 0, O, O, O, O, O, O, O, O, O,
0, 0, 0,0,0,0];

MSS203. CompositionOfSolid = [0, 0, 0, 0, 0, 1, 0, 0, O];

# "Yeast Cream dilution in Water"
MSS203. Outlet . Total .zw (1) =0.70;

# "MEG specifications"
MSS304. CompositionOfFluid = [0, 0, 0, O, O, O, O, O, O, O, O, O,
1, 0, 0,0,0,0];

MSS304. CompositionOfSolid

Il
=)
]
o
o
o
=
o
]
=

# "Biodigestor conversion"
ADG802.conv = [0.72, 0.72, 0.72, 0.72, 0.72];

# "Air specifications"
MSS401. CompositionOfFluid = [0, 0, 0, O, O, O, 0, 0.21, 0.79, O,
0, 0, 0, 0, 0,0,0,0];
MSS401. CompositionOfSolid = [0, 0, 0, O, O, O, 0, O, 1];

EQUATIONS
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HHHHAHE INVESTMENT COSTS
# Rankine Cogeneration Cost Analysis

# "Bare module cost of heat exchangers in BIGCC'
CBM_HX CHP = 8.77e6%'US$’; # checar

# "Bare module cost of BIGCC
CBM_CHP = (CBM_HX CHP
+1076x(
2.97%37.77+(BLR411. Steam .Fw/(238.686% 't /h’) ) ~0.6
+2.9712.6%(
(wTB404. Outlet_p . W/(42.2%« 'MW ) ) ~0.6 # ha tres turbinas em uso
+ (wTB406. Outlet_p.W/(42.2% MW ) )~0.6
+ (wTB408.Outlet_p W/ (42.2%x 'MW ) ) ~0.6
)
)*x'US$’); # x 0.7; # estudo de caso 3
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#HHHHH# Gasification Cost Analysis HHHHHHH

# "Bare module cost of heat exchangers in BIGCC"

CBM_HX_BIGCC = 3.88e7x%'US$’;

# 1.76%(4%3.29%107(2.7652+0.7282+1log (Cmq913.A/’m~2’) 4+0.0783xlog (Cmq913.A/’'m~2’) ~2) «*US$
+

# 3%3.60%x107(2.765240.7282%log (Hwg920.A/’'m~2’) 4+0.0783xlog (Hwq920.A/’'m~2’) "2) )« US$’ /2;

# "Bare module cost of BIGCC
CBM_BIGCC = ( CBM_HX_BIGCC
41076 (
3.07%13.4+(DRB901. inletBagasse . Total .Fw/(33.5x’t/h’))"0.65
+ 2.79%28.7%(GAS902. Bagasse . Solid .Fw/(68.8+’t/h’))"0.65
+ 3.07%10.1%(GAS902. Syngas. Fluid .F/(1.40%’kmol/s’)) 0.7
#+ 3.03%12.0%(GAS902. Syngas . Fluid .Fw/(39.2%'kg/s’))"0.6
+ 3.07x7.4%x(GAS902.Syngas. Fluid .F/(0.50« 'kmol/s’) )70.65
+ 2.84%19.3%(mCP910. Inlet_p .W/(13.2% 'MW) )~0.85
4 3.07%33.3%(mTBI17. Outlet_p.W/(26.3% MW ) )~0.7
+ 3.07%9.0%(wTB924. Outlet_p .W/(10.3% MW) )~0.7
)«'US$’ ); # = 0.7; # estudo de caso 4

#H### Pre—treatment /Hydrolysis Cost Analysis ##H#
CBM_HX PTH = 1.70e7%’US$’; # areas dos trocadores de calor sao calculadas apenas em
simulacao da etapa

CBM_PTH= CBM_HX PTH

+1076x%(
2.99%6.58%(STX502. Inlet . Solid .Fw/(110%’t/h’))"0.6
+ 3.89%1.72%(STX502. Inlet . Solid .Fw/(83%’t/h’))"0.78
+ 3.12%0.81%(DEH303. AnhyEth. Total .FwxfracE2G /(1.04*’t/h’))"0.8
#+ 4.54%3.58+ (DEH303. AnhyEth. Total .Fw*fracE2G /(18.5%’t/h’))"0.7
+ 2.49%36.11%(DEH303. AnhyEth. Total .FwxfracE2G /(34.7«’t/h’))"0.68
+ 3.63%1.32%(STX502. Inlet . Solid .Fw/(10.1%x’t/h’))"0.65

)+ 'US$

H#HHHH# Anaerobic digestion cost analysis FHHEHHHHEHH
# CBM _AD = 4.27e6x(COL301. Vinasse . Fluid .Fw/(400%’t/h’))70.51 «’US$’; # % 1.5; # estudo de
caso 5
CBM_AD=10"6x*(
3.22%2.13%((ADG802. Inlet . Fluid .Fw—ADGS802. Outlet . Fluid .Fw) /(43%’t/h’) ) "0.6
)% US$ " ;
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#HHH0 OPERATING COSTS

# Rankine cycle

Labour_ CHP = 36x%’US$/h’;

Util_CHP = (—124.9%fracH+680)%0.000499'US$/s’; # relacao entre fracH e calor trocado

por agua de resfriamento

OpC_CHP % 365/200 = 1.23%Util_CHP+2.73«xLabour CHP+0.11«CBM_CHP/’yr ’;
# BIGCC cycle

Labour_ BIGCC = 41%’US$/h’;

Util BIGCC = —(Cmq911.Q+Cmq913.+Cmq903 . Q+Cmq906 . Q+Cmq908.Q) x0.499x% *US$/GJ’

+MSS906 . Fluid .Fx24.62% 'm~3/kmol’+0.00477xUS$/m"~3’;

OpC_BIGCC * 365/200 = (1.23%Util BIGCC+2.73%Labour  BIGCC+0.11«CBM_BIGCC/yr ’);# * .7;
# PreTreatment and Hydrolysis

Labour  PTH = 36x’US$/h’;

Util PTH = (—66.2xfracH+241.5)%0.000499* US$/s ’;

RawMat_PTH = EnzimePrice * EthanolYield % fracE2G;

OpC_PTH * 365/200 = (1.23%(Util_PTH + RawMat_PTH) + 2.73%Labour_ PTH+0.11«CBM_PTH/’yr’) ;
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# Anaerobic Digestion

Labour AD = 33%’US$/h’;

Util AD = (81.2xfracH+24.7)%0.000499%"US$/s ’;

OpC_AD #* 365/200 = 1.23%Util _AD+2.73%Labour  AD+0.11xCBM_AD/’yr ’;

# "Lime dilution in Water"
MSS108. Outlet . Total .zw (1) =0.50;

# "Phosphoric acid proportion in pretreatment’
mMX501. Outlet . Fluid .Fw * mMX501. Outlet . Fluid .zw(22) = 9.5/1000 % mMX501. Outlet. Solid .Fw
* (mMX501. Outlet. Solid .zw (1) + mMX501. Outlet . Solid .zw(2) + mMX501. Outlet. Solid .zw(3));

# "Inlet Brix to fermenter"
sum (mMX211. Outlet . Total .zw (2:4) ) =0.22;

# "Vapor 2.5 bar consumption totalization"
Vapor2barConsumption = wSP407. Outletl .Fw;

# "Vapor 6 bar consumption totalization"
Vapor6barConsumption = wSP405. Outletl .Fw;

# "Vapor 13 bar consumption totalization"
#Vaporl3barConsumption = wSP402. Outletl .Fw;
Vaporl3barConsumption = WSS504. Outlet .Fw;

# "Total Vapor consumption totalization"
VaporTotalConsumption = Vapor2barConsumption + Vapor6barConsumption
+ Vaporl3barConsumption;

MaxElectricityFromBiogas = mSP803. Outletl. Fluid .Fw+mSP803. Outletl. Fluid.zw(flu.CH4)
«50% 'MJ/kg ’; # LHV

if DUPOOl.key equal O then # ciclo Rankine

if Biogas equal 0 then

# "Total electricity consumption"

ElectricityConsumption x 365/200 = 30%’kWxh/t’ % MSS102. Outlet. Total .Fw

+ 24+ ’kWxh/t’ % mSP106. Outletl. Total .Fw; # MOS Dias et al 2012: Integrated versus
stand—alone second generation ethanol production from sugarcane bagasse and trash

# "Total electricity generation"

ElectricityGeneration * 365/200 = wTB404. Outlet_p W 4+ wTB406. Outlet_p . W

+ wTB408. Outlet_ p W — wTB404.EF TxMaxElectricityFromBiogas *0.35; #35% efficiency of
conversion to electricity

# "Total operating costs"

OpC_ total = OpC_CHP+OpC_PTH+20x’US$/t '« StrawFlow * 200/365;

# "Total costs"

CIM=1.18x*(CBM_CHP+CBM_PTH) ;

else

# "Total electricity consumption"

ElectricityConsumption x 365/200 = 30%’kWxh/t’ % MSS102. Outlet. Total .Fw

+ 24+’kWxh/t’ % mSP106. Outletl. Total .Fw;

# "Total electricity generation"

ElectricityGeneration * 365/200 = wTB404. Outlet_p W + wTB406. Outlet__p .W + wTB408.
Outlet__p .W;

# "Total operating costs"

OpC__total = OpC_CHP + OpC_PTH + OpC_AD+20%’US$/t '« StrawFlow x 200/365;

# "Total costs"

CIM=1.18+(CBM_CHP4CBM_PTH{CBM AD) ;

end
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else # BIGCC

if Biogas equal 0 then

# "Total electricity consumption"

ElectricityConsumption = 365/200 = 30% ’kWxh/t’ * MSS102. Outlet. Total .Fw

+ 24%’kWxh/t’ % mSP106. Outletl. Total .Fw

+ mCP905. Inlet__ p W + mCP907. Inlet__ p .W + mCP909. Inlet_ p . W + mCP910. Inlet_ p W
+ mCP912. Inlet__p .W + mCP914. Inlet__ p .W;

# "Total electricity generation'

ElectricityGeneration x 365/200 = mTB917. Outlet p.W 4+ wTB924. Outlet p.W

+ wTB925. Outlet_p W — wTB404.EF_TxMaxElectricityFromBiogas x0.35; #35% efficiency of

conversion to electricity

# "Total operating costs'

OpC__total = OpC_BIGCC + OpC_PTH+20%’US$/t ’* StrawFlow * 200/365;

# "Total costs"

CIM=1.18+(CBM_BIGCC+CBM _PTH) ;
else

# "Total electricity consumption”

ElectricityConsumption * 365/200 = 30+ ’kWxh/t’ * MSS102. Outlet. Total .Fw

+ 24%’kWxh/t’> % mSP106.Outletl. Total .Fw

+ mCP905. Inlet__ p W + mCP907. Inlet__ p . W + mCP909. Inlet_ p W + mCP910. Inlet_ p W
+ mCP912. Inlet_ p W + mCP914. Inlet_ p .W;

# "Total electricity generation'

ElectricityGeneration * 365/200 = mTB917. Outlet_p .W + wTB924. Outlet__p .W + wTB925.

Outlet__p .W;

# "Total operating costs'

OpC__total = OpC_BIGCC + OpC_PTH + OpC_AD+20%’US$/t '« StrawFlow x 200/365;

# "Total costs"

CIM=1.18x*(CBM_BIGCG+CBM_PTH+CBM_AD) ;

end
end

# "Depreciation"
Deprec = 0.9/10/’ yr’«CIM;

# "Electricity Surplus'
ElectricitySurplus = ElectricityGeneration — ElectricityConsumption ;

# "EthanolYield"
EthanolYield = DEH303. AnhyEth. Total .Fw / (790 % ’kg/m™~3’);

# "Fraction of E2G"
fracE2G = mMX201. Inlet2 . Fluid .F*(2+mMX201. Inlet2 . Fluid .z (2)+mMX201. Inlet2 . Fluid .z (3))/
( mMX201.Inlet2.Fluid .F*(2+mMX201.Inlet2 .Fluid.z(2)+mMX201.Inlet2.Fluid.z(3)) +
mMX201. Inletl . Fluid .F*(2*mMX201. Inletl . Fluid.z(2)+mMX201. Inletl.Fluid.z(3)) );

# "WSS402Recuperation”
WSS402Recuperation = 0.95 * (WSK401. Inlet .Fw + WSK201. Inlet .Fw + WSK301. Inlet .Fw) ;
WSS402 . Fw = WSS402Recuperation;

# "CoolWaterConsumption"
ColdWaterConsumption = WSS202.Fw + WSS204.Fw;

# "Price management"

#EthanolPrice = 0.5916 % 'US$/1’; # MOS Dias et al 2012 Integrated versus stand—alone
second generation ethanol production from sugarcane bagasse and trash

EthanolPrice = 0.4940 = ’US$/1’; # CEPEA 2018, media abr 2016 a abr 2018

#ElectricityPrice = 85.73 x 'US$/(MWxh) ’; # MOS Dias et al 2012

ElectricityPrice = 78.47 % ’US$/MWxh) ’; # ANEEL 2018 Resultados de Leiloes 2016 a 2018
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EnzimePrice = 0.11 * 'US$/1’; # (por litro de etanol) # Idem

# "Income management"

Ethanollncomes = EthanolPrice % EthanolYield * fracE2G % 200/365;
ElectricityIncomes = ElectricityPrice x ElectricitySurplus = 200/365;
Totallncomes = Ethanollncomes + Electricitylncomes;

# "Outcome management"
#EnzimeOutcomes = EnzimePrice * MSS601. Solid .Fw;

# "Profit management"
Profit = Totallncomes — OpC__total;

# "Cash Flow"
CashFlow = ((Profit — Deprec)*(1—Taxes)+Deprec)*’yr’;

# "Net Present Value'
IRR10=(1+IRR) ~10;
IRR25=(1+IRR) "25;
#NPV = CashFlow  (IRRn—1) /IRR/IRRn-CIM;
BCR = (CashFlow*(IRR10—1)/IRR10 + Profit=*’yr’«(1—Taxes)
( (IRR25—1)/IRR25 — (IRR10—1)/IRR10 ))/IRR/CIM;

OPTIONS
Dynamic = false;
Integration = "original";
#GuessFile = "../Flowsheets/superBio_1G_2G_f28.rlt";
GuessFile = "../Flowsheets/superBio_final —15.r1t ";
SecondGuessFile = "../ Flowsheets/superBio final —85.rlt ";
#SecondGuessFile = "../Flowsheets/etapas/gasification.rlt";
NLASolver (

File = "nlasolver",

RelativeAccuracy = le—3,

AbsoluteAccuracy = le—6,
MaxIterations = 200

)

DAESolver (
File = "dassl",
RelativeAccuracy = le—3,
AbsoluteAccuracy = le—6,
EventAccuracy = le—2

)

end

Optimization optim as superBio_ final # PSO

MAXIMIZE
BCR;

FREE

fracH ;
DUPOOL. key ;
Biogas;

#INITIAL
#mSP106. frac = 0.35;
#HLE602.EL = 0.08;

GUESS
fracH=0.9999;
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1369 DUPO001. key = 0;

1370 Biogas = 1;

1371

1372 EQUATIONS

1373 fracH >= 0.15;

1374

1375 OPTIONS

1376 Dynamic = false;
1377 NLPSolveNLA = false;
1378 FeasiblePath = true;
1379 NLPSolver (

1380 File = "PSO", number_of_ particles = 8, MaxIterations = 8,
1381 AbsoluteAccuracy = le—3,
1382 RelativeAccuracy = le—6

1383 )
1384

1385 GuessFile = "../Flowsheets/superBio_ final —15.r1t ";

1386 SecondGuessFile = "../ Flowsheets/superBio_final —85.r1t ";

1387

1388 #* N Ot as IIIII,I, /l/l /lll /,/,IIII /l/l II/II,I, /l/l /lll /,/,IIII /l/l IIIII,I, /l/l /lll /,/,IIII /l/l IIIII,I, /l/l /l/l /,/,IIII /l/l IIIII,I, /l/l /l/l /,/,IIII /l/l IIIII,/, /l/l /l/l /I/,IIII /l/l IIIII,I, /l/l /l/l /l/l II/II,I, /l/l /lll /,/,IIII /l/l IIIII,I, /l/l /lll /,/,IIII /l/l IIIII,I, /l/l

1389

1390 Converge em 1291 segundos resultando em:
1391 fracH=0.9999;

1392 DUPO00L1. key = 0;

1393 Biogas =1

1394

1395 Fim das notas

1396 LY g ) g g g ) ) g g g ) g g ) g g ) ) ]
L L A i i O i i i T A T R

1398 end
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APENDICE B - METODO DE MONTE

B.1 Cédigo EMSO

CARLO

O coédigo para a aplicagao do método de Monte Carlo a superestrutura é uma variacdo do

original. A fim de poupar espaco, ele estd mostrado a partir do que seria a linha 971 no programa

superBio.mso.

superBio_MC.mso

VARIABLES

# Capital costs

# Capital costs of Rankine
CBM _CHP(1000) as Real (Brief = "Capital Costs of Rankine power cycle", Unit = 'US$’);
# Capital costs of BIGCC
CBM_BIGCC(1000) as Real (Brief = "Capital Costs of BIGCC", Unit = ’US$’);

# Capital costs of PTH (Pretreatment and Hydrolysis)

CBM_PTH(1000) as Real (Brief = "Capital Costs of pre—treatment and hydrolysis", Unit = ~’

US$’) ;
# Capital costs of AD

(Anaerobic Digestion)

CBM _AD(1000) as Real (Brief = "Capital Costs of anaerobic digestion", Unit = 'US$’);
CIM(1000) as Real (Brief = "Total Modular Costs", Unit = ’US$’) ;

# Operating Costs

# Operating costs of Rankine
OpC_CHP(1000) as Real (Brief = "Operating Costs of Rankine power cycle", Unit = ’US$/h’)

i

# Operating costs of BIGCC
OpC_BIGCC(1000) as Real (Brief = "Operating Costs of BIGCC"', Unit = ’US$/h’);
# Operating costs of Pretreatment and Hydrolysis

OpC_PTH(1000) as Real (Brief = "Operating Costs of Pretreatment and hydrolysis"', Unit =
"US$/h’) ;

# Operating costs of Anaerobic Digestion

OpC_AD(1000) as Real (Brief = "Operating Costs of Anaerobic Digestion", Unit = US$/h’);

# Total operating costs

OpC_total(1000) as Real (Brief = "Total operating costs", Unit = *US$/h’);

Deprec(1000) as Real (Brief = "Linear Depreciation", Unit = ’US$/yr’) ;

# "Ethanol management"

EthanolYield as flow_vol (Brief = "Anhydrous ethanol yield");
EthanolPrice (1000) as Real (Brief = "Ethanol sale price", Unit = ’US$/17);
fracE2G as fraction (Brief = "Fraction of E2G produced");

# "Electricity management"

MaxElectricityFromBiogas as power(Brief="Maximum additional electricity due to biogas");

ElectricityConsumption

ElectricityGeneration as power (Brief = "Total

as power (Brief = "Total electricity consumption");

electricity generation");

ElectricitySurplus as power (Brief = "Electricity Surplus");

ElectricityPrice (1000)

as Real (Brief = "Electricity

sale price", Unit = *US$/(kWxh) ’);



39
40
41
42
43
44
45
46
47
48
49
50
51
52
53
54
55
56
57

58
59
60
61
62
63
64
65
66
67
68
69
70
71
72
73
74
75
76
7
78
79
80
81
82
83
84
85

86
87

88

89
90
91
92
93

126 APENDICE B. Método de Monte Carlo

# "Enzime management"

EnzimePrice as Real (Brief = "Enzime purchase price", Unit = 'US$/1’);

# "Income management"

Ethanollncomes (1000) as Real (Brief = "Ethanol Incomes", Unit = 'US$/h’);
ElectricityIncomes (1000) as Real (Brief = "Electricity Incomes", Unit = US$/h’);
Totallncomes (1000) as Real (Brief = "Total Incomes", Unit = ’US$/h’);

# "Outcome management"
#EnzimeOutcomes as Real (Brief = "Enzime Outcomes"', Unit = ’US$/h’);

# "Profit management"
Profit (1000) as Real (Brief = "Profit", Unit = ’US$/h’);
CashFlow (1000) as Real (Brief = "Cash Flow', Unit = *US$’);

# "Internal Rate of Return Analysis"

# NPV(10) as Real (Brief = "Net Present Value', Unit = 'US$’);

BCR(1000) as Real (Brief = "Benefit/Cost Ratio");

IRR as fraction (Brief ="Internal Rate of Return', Lower = 0.01, Upper = 1.0, Default
0.1);

IRR10 as Real;

IRR25 as Real;

SPECIFY

IRR = 0.12;
#PV = 0;

#HHHHE COSTS

#

# Colar conteudo de arquivo aleatorios.txt gerado pelo script aleatorios.py aqui!

#

LU g g g g g g g g g g g g g g g g g ) )
L L e T T i e A T R

EQUATIONS

SEEEEEEEE COSts SR R,

if DUPOOl.key equal O then # ciclo Rankine

if Biogas equal 0 then
# "Total electricity consumption"

ElectricityConsumption * 365/200 = 30x’kWxh/t > * MSS102. Outlet. Total .Fw + 24 kWxh/t’

* mSP106. Outletl. Total .Fw; # MOS Dias et al 2012: Integrated versus stand—alone
second generation ethanol production from sugarcane bagasse and trash

# "Total electricity generation'

#ElectricityGeneration = wTB403. Outlet_ p .W 4+ wTB404. Outlet_p .W + wTB406. Outlet__p W +
wTB408. Outlet__p .W;

ElectricityGeneration x 365/200 = wTB404. Outlet _p.W 4+ wTB406. Outlet p.W + wTB408.
Outlet_p.W — wTB404.EF_TxMaxElectricityFromBiogas *0.35; #35% efficiency of
conversion to electricity

# "Total operating costs'

OpC_total = OpC_CHP+OpC_PTH+20%’US$/t '« StrawFlow * 200/365;

# "Total costs"

CIM=1.18*(CBM_CHP+CBM_PTH) ;

else
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94 # "Total electricity consumption"

95 ElectricityConsumption * 365/200 = 30% ’kWxh/t’ % MSS102. Outlet . Total .Fw + 24x’kWxh/t’
* mSP106. Outletl. Total .Fw;

96 # "Total electricity generation"

97 #ElectricityGeneration = wTB403. Outlet_ p .W 4+ wTB404. Outlet_p .W + wTB406. Outlet_ p W +
wTB408. Outlet__p .W;

98 ElectricityGeneration * 365/200 = wTB404. Outlet_p . W + wTB406. Outlet__p .W + wTB408.
Outlet__p .W;

99 # "Total operating costs"

100 OpC__total = OpC_CHP + OpC_PTH + OpC_AD+20%’US$/t '« StrawFlow x 200/365;

101 # "Total costs"

102 CIM=1.18x*(CBM_CHP+CBM_PTH+CBM_AD) ;

103 end

104

105 else # BIGCC

106

107 if Biogas equal 0 then

108 # "Total electricity consumption”

109 ElectricityConsumption * 365/200 = 30* ’kWxh/t’ x MSS102. Outlet . Total .Fw + 24x’kWxh/t’
* mSP106. Outletl. Total .Fw

110 + mCP905. Inlet__ p .W + mCP907. Inlet__ p . W + mCP909. Inlet_ p .W + mCP910. Inlet_ p . W + mCP912.

Inlet__p .W 4+ mCP914. Inlet__p .W;
111 # "Total electricity generation'
112 ElectricityGeneration % 365/200 = mTB917. Outlet p.W 4+ wTB924. Outlet p.W + wTB925.

Outlet_p.W — wTB404.EF_TxMaxElectricityFromBiogas*0.35; #35% efficiency of

conversion to electricity

113 # "Total operating costs"

114 OpC__total = OpC_BIGCC + OpC_PTH+20%’US$/t ’*« StrawFlow * 200/365;

115 # "Total costs"

116 CIM=1.18x*(CBM_BIGCG+CBM_PTH) ;

117 else

118 # "Total electricity consumption"

119 ElectricityConsumption * 365/200 = 30%’kWxh/t’ % MSS102. Outlet . Total .Fw + 24x’kWxh/t’
* mSP106. Outletl. Total .Fw

120 4+ mCP905. Inlet__p .W 4+ mCP907. Inlet_ p .W 4+ mCP909. Inlet_ p .W 4+ mCP910. Inlet_ p .W 4+ mCP912.

Inlet__p .W 4+ mCP914. Inlet__p .W;

121 # "Total electricity generation"

122 ElectricityGeneration * 365/200 = mTB917. Outlet_p . W + wTB924. Outlet__p . W + wTB925.
Outlet__p.W;

123 # "Total operating costs"

124 OpC_total = OpC_BIGCC + OpC_PTH + OpC_AD+20x’US$/t '« StrawFlow x 200/365;

125 # "Total costs"

126 CIM=1.18x*(CBM_BIGCC+CBM_PTH+CBM_AD) ;

127 end

128

129 end

130

131

132
133 # "Depreciation”
134 Deprec = 0.9/10/yr’«CIM;

135

136 # "Electricity Surplus'

137 ElectricitySurplus = ElectricityGeneration — ElectricityConsumption;
138

139 # "EthanolYield"

140 EthanolYield = DEH303. AnhyEth. Total .Fw / (790 % ’'kg/m”~3’);

141

142 # "Fraction of E2G"

143 fracE2G = mMX201.Inlet2 . Fluid .Fx(2+mMX201. Inlet2 . Fluid .z (2)+mMX201. Inlet2 . Fluid .z (3))/
144 ( mMX201.Inlet2.Fluid .F*(2xmMX201. Inlet2 . Fluid .z (2)+mMX201. Inlet2.Fluid.z(3)) +
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mMX201. Inletl . Fluid .F*(2+*mMX201. Inletl . Fluid .z (2)+mMX201. Inletl.Fluid.z(3)) );
# "WSS402Recuperation”
WSS402Recuperation = 0.95 % (WSK401.Inlet .Fw + WSK201. Inlet .Fw + WSK301. Inlet .Fw) ;
WSS402 . Fw = WSS402Recuperation;

# "CoolWaterConsumption"
ColdWaterConsumption = WSS202.Fw + WSS204.Fw;

# "Price management"

#EthanolPrice = 0.6058 x 'US$/1’; # MOS Dias et al 2012 Integrated versus stand—alone
second generation ethanol production from sugarcane bagasse and trash

#EthanolPrice = 0.4927 * 'US$/1’; # CEPEA 2018, media abr 2016 a abr 2018

#ElectricityPrice = 85.70 x ’'US$/(MWkh) ’; # MOS Dias et al 2012

#ElectricityPrice = 78.46 x ’US$/(MWxh) ’; # ANEEL 2018 Resultados de Leiloes 2016 a
2018

EnzimePrice 0.11 % 'US$/1’; # (por litro de etanol) # Idem

#EnzimePrice = 0.06 * 'US$/1’; # (por litro de etanol) # Idem
B.2 Cédigo Python auxiliar

O c6digo em Python para gerar os valores aleatérios usados no Método de Monte Carlo esté
transcrito a seguir. Além de gerar os valores aleatorios, o mesmo codigo faz também a andlise
de Monte Carlo. Para isso é preciso rodar a simula¢do superBio_MC.mso no EMSO, salvar seus
resultados com formato rlt, localizar as razdes beneficio/custo (sob a varival BCR, do inglés

benefit/cost ratio) e copiar esse resultado para o arquivo aleatoriosBCR.txt.
aleatorios.py

# —*— coding: utf—-8 —x—

[N

Created on Wed Apr 11 18:31:26 2018
@Qauthor: gabriel

Instrucoes:

Rodar programa, abrir arquivo aleatorios.txt,
copiar para o EMSO, salvar resultado em rlt ,
buscar variavel BCR, copiar dados para o arquivo
aleatoriosBCR . txt

"o

import random

import numpy as np

import pandas as pd

from scipy.integrate import simps as integrate
from scipy import stats

import matplotlib.pyplot as plt

import seaborn as sns

import statsmodels

from pylab import figure , show, legend, ylabel

sns.set (color__codes=True)

def call _rand (n=100,stdev=0.35):
x = zeros (n)

al = ones(n)
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for i in arange(len(x)):
x[i]=random.gauss (1.0,stdev)

lower = 0.3

upper = 1.7

y=sum ((x<lower )*al)+sum ((x>=upper)=al)

p = (n-y)/n

s = "["+", ".join (map(str ,x))+"]"
#s=s.replace("\n","") .replace(" ",", ").replace(" —=",", ").replace(", ]"," ]").
replace ("[, ","[ ").replace(", ,",", ").replace(",,",",")

return s, x, p

datapts = 1000

f = open(’aleatorios.txt’,’w’)

var = [’EthanolPrice = ’,’\ nElectricityPrice = ’,’\nCBM_CHP = ’,’\nCBM_BIGCC = ’, ’\
nCBM _PTH = ’, '\nOpC_CHP = ’, ’'\nOpC_BIGCC = ’, ’\nOpC_PTH = ’, "\nCBM_AD = ’ )’
nOpC_AD = ]

val = ["%0.4940% US$/1 ;" ,"«78.47x"US$/MWxh) ’;" ,"%2.67212e8+’US$’;" , "x1.28237e9x’USS
s, "%1.32493e8x°US$ ;" , "%2563.2%°US$/h’;", "#11096.8%x°US$/h’;", "%2398.53x US$/h
0 '%1.04734e7%°USS’;" ,"+311.479%°USS$/h’;\n\n"]

stdev = [.13,.18,.35,.35,.35,.35,.35,.35,.35,.35]

"41.32493e8%°USS$ ;" , "#2563.2+°US$/h’;", "+11096.8%°US$/h’;", "%2398.53% US$/h
' "%1.94734e7+°US$ ;" "+311.479%°US$/h’;\n\n"]

for i in range(10):
z,y,p = call_rand(datapts,stdev[i])

s = var[i]+z+val [i]
while s.count(’,’) <> datapts—1:
i—=1
z,y,p = call_rand(datapts)
s = var[i]+zt+val[i]
f.write(s)
f.close ()

f = open(’aleatoriosBCR.txt’,’r")

i=0
for content in f:

res = content
f.close ()
res=res.replace(" 1 ","\n")

f = open(’aleatoriosBCR_mod.txt’, w’)
f.write(res)
f.close ()

with open ("aleatoriosBCR_mod.txt") as f:
bcr = array (map(float ,f))

plt.figure(figsize=(12,7.2))

sns.color_ palette("hls", 8)

sns.set__context (" poster")

sns.set__palette (’dark’)

figl = sns.distplot (ber,
bins=25,
axlabel=u"Razao beneficio custo",
label="Histograma normalizado ’,
kde = True,
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84 norm__hist = True,

85 color = b’

86 ).set_xlim ([0.,1.4])
87

88 sns.kdeplot (ber,label="Estimativa de densidade de kernel’, gridsize=400)

89 sns.kdeplot(ber,cumulative=True, label=u"Distribuicao de probabilidade acumulada', gridsize
=200)

90

91 data = stats.describe(bcr)

92 mean = data[2]

93 variance = data[3]

94 stddev = sqrt(data[3])

95 skewness = data[4]

96 kurtosis = data[5]

97

98 prob = len (ber[ber>=1.0])/float (datapts)

99 print ("A probabilidade de o projeto ser atraente eh de %4.1f.%%"%(prob*100))

100 print ("A media da distribuicao eh %6.4f e o desvio padrao eh %6.4f."% (mean,stddev))
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APENDICE C - MODELOS UTILIZADOS

Os modelos da maioria dos equipamentos utilizados na simulagao biorrefinaria encontram-se
descritos em riqueza de detalhes na tese de Furlan| (85). Esta se¢do mostra os cddigos para

modelos desenvolvidos posteriormente & tese citada.

C.1 Duplicador e seletor de corrente

O duplicador e seletor ndo representam equipamentos que existem fisicamente no processo, apenas
tém a funcdo de permitir a construcdo da superestrutura. Sdo usados respectivamente para
duplicar correntes materiais para serem direcionadas a diferentes ramos da superestrutura; ou

para selecionar uma entre duas correntes na confluéncia entre dois ramos da superestrutura.
duplicator_and_selector.mso

using "main_stream";

Model duplicator

ATTRIBUTES

Pallete = false;

Brief = "Stream duplicator";
Info =

'== INFO =—

This model makes two copies of the inlet stream. The two outlets are similar to the inlet
stream (mass balance is deliberately violated).

This model should be used for MINLP in conjunction with the ’selector’ model, which
selects a stream and discards the other.

Fhx

* Declaracao de variaveis

* *H

VARIABLES

in Inlet as main_stream (Brief = "Inlet stream", PosX=0.5, PosY=1.0, Symbol = "_{in

}", Protected = false);

out Outlet0 as main_stream (Brief = "Outlet stream 0", PosX=0.5, PosY=0.0, Symbol = " __
{out0}", Protected = false);

out Outletl as main_stream (Brief = "Outlet stream 1", PosX=0.0, PosY=0.5, Symbol = "__
{outl}", Protected = false);

key as Integer (Brief = "Decision variable related to outlets 0 and 1", Lower = 0,
Upper = 1);

ok

Parametros

* KA

PARAMETERS

outer PP as Plugin (Brief = "External Physical Properties (Fluid Phase)", Type="PP");

outer PPS as Plugin (Brief = "External Physical Properties (Solid Phase)", Type="PP");
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outer NComp as Integer (Brief = "Number of Chemical Components for the Fluid Phase",
Lower = 1);

outer NCompS as Integer (Brief = "Number of Chemical Components for the Solid Phase",
Lower = 1);

M(NComp) as molweight (Brief = "Component Mol Weight (Fluid Phase), Vector Size =

NComp", Protected=true);

MS(NCompS) as molweight

NCompS", Protected=true);

Fh*

(Brief = "Component Mol Weight (Solid Phase), Vector Size

* Equacoes do modelo

EQUATIONS

"Duplication of Inlet flow of fluid in

Outlet0 . Fluid .Fw = Inlet

. Fluid .Fw;

"Duplication of Inlet flow of solid in

Outlet0. Solid .Fw = Inlet

.Solid .Fw;

"Duplication of Inlet flow of fluid in

Outletl . Fluid .Fw = Inlet

. Fluid .Fw;

"Duplication of Inlet flow of Solid in

Outletl . Solid .Fw = Inlet

.Solid .Fw;

"Duplication of mass fractions in fluid

Outlet0 . Fluid .zw = Inlet

. Fluid .zw;

"Duplication of mass fractions in solid

Outlet0. Solid .zw = Inlet

.Solid .zw;

"Duplication of mass fractions in fluid

Outletl . Fluid.zw = Inlet

. Fluid .zw;

"Duplication of mass fractions in solid

Outletl . Solid .zw = Inlet

"Pressure in Outlet0"
Outlet0.P = Inlet .P;

"Pressure in Outletl"
Outletl .P = Inlet .P;

"Temperature in Outlet0"
Outlet0.T = Inlet.T;

"Temperature in Outletl"
Outletl . T = Inlet.T;

.Solid .zw;

"Vapor fraction in Outlet0"

Outlet0.v = Inlet.v;

"Vapor fraction in Outletl"

Outletl.v = Inlet.v;

"Enthalpy of fluid in Outlet0"
OutletO. Fluid .h = Inlet.Fluid.h;

"Enthaply of fluid in Outletl"

Outlet0"

Outlet0"

Outletl"

Outletl"

phase

phase

phase

phase

in

in

in

in

Outlet0"

Outlet0"

Outletl"

Outletl"

“#
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Outletl . Fluid.h = Inlet.Fluid.h;

"Enthalpy of solid in Outlet0"
Outlet0.Solid .h = Inlet.Solid .h;

"Enthaply of solid in Outletl"
Outletl. Solid .h = Inlet . Solid .h;

end

Model selector

ATTRIBUTES
Pallete
Brief
Info

'== INFO —
This model
balance

= false;

"Stream selector";

selects one of two inlet

is

makes two copies of one stream.

Fx

streams and copies

deliberately violated).
This model should be used for MINLP in conjunction with the

it to

’duplicator

> model,

* Declaracao de variaveis

*
*-

VARIABLES
in InletO
}", Protected
in Inletl as main_ stream
}", Protected false);
out Outlet as main_ stream;

key

as main_stream (Brief

false);

(Brief

as Boolean;

"Inlet stream 0",

"Inlet stream 1",

PosX=0.5,

PosX=0.5,

PosY=1.0, Symbol

PosY=1.0, Symbol

ok

Parametros

*

PARAMETERS
outer PP
outer PPS
NComp as Integer

as Plugin (Brief =

outer
Lower = 1);

outer NCompS as Integer
Lower = 1);

M(NComp)
NComp" ,

MS(NCompS)
NCompS" ,

as molweight
Protected=true);

as molweight (
)

Protected=true) ;

EQUATIONS

Hx
"Selection of inlet flow
Outlet . Fluid .Fw = InletO.

rate

"Selection of inlet flow rate

Outlet. Solid .Fw = InletO.

as Plugin (Brief = "External Physical Properties
(Brief = "Number of Chemical Components for the Fluid Phase",

(fluid)"
Fluid .Fwx(1—key) + Inletl.Fluid .Fwxkey;

(solid)"
Solid .Fw*(1—key) + Inletl.Solid.Fwxkey;

the outlet stream (mass

(Brief = "Component Mol Weight (Fluid Phase), Vector Size

"

Brief = "Component Mol Weight (Solid Phase), Vector Size

which

_{in

_{in

"External Physical Properties (Fluid Phase)", Type="PP");
(Solid Phase)", Type="PP");

(Brief = "Number of Chemical Components for the Solid Phase",
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142 "Selection of inlet mass fraction (fluid)"

143 Outlet . Fluid .zw = Inlet0.Fluid.zwx(1—key) + Inletl.Fluid.zwxkey;
144

145 "Selection of inlet mass fraction (solid)"

146 Outlet . Solid .zw = Inlet0.Solid .zwx(1—key) + Inletl.Solid.zwxkey;
147

148 "Selection of pressure"

149 Outlet .P = Inlet0.Px(1—key) + Inletl .Pxkey;

150

151 "Selection of temperature"

152 Outlet . T = Inlet0.Tx(1—key) + Inletl.Txkey;

153

154 "Selection of vapor pressure"

155 Outlet.v = Inlet0.vx(l—key) + Inletl.vxkey;

156

157 "Selection of enthalpy of fluid"

158 Outlet . Fluid .h = Inlet0.Fluid.h*(1—key) + Inletl.Fluid.hxkey;
159

160 "Selection of enthalpy of solid"

161 Outlet . Solid.h = Inlet0.Solid.h*(1—key) + Inletl.Solid.hxkey;
162 «#

163 if key equal 0 then

164 Outlet . Fluid .Fw = InletO0 . Fluid .Fw;

165 Outlet. Solid .Fw = Inlet0. Solid .Fw;
166 Outlet . Fluid .z2zw = Inlet0 . Fluid .zw;
167 Outlet . Solid .zw = Inlet0. Solid .zw;
168 Outlet .P = Inlet0 .P;

169 Outlet . T = Inlet0.T;
170 Outlet.v = Inlet0.v;
171 Outlet . Fluid .h = Inlet0.Fluid.h;
172 Outlet . Solid .h = Inlet0.Solid .h;

173 else

174 Outlet . Fluid .Fw = Inletl.Fluid .Fw;
175 Outlet . Solid .Fw = Inletl. Solid .Fw;
176 Outlet . Fluid .z2zw = Inletl . Fluid.zw;
177 Outlet. Solid .zw = Inletl. Solid .zw;
178 Outlet .P Inletl .P;

179 Outlet . T = Inletl.T;

180 Outlet.v = Inletl .v;

181 Outlet . Fluid .h = Inletl.Fluid.h;

182 Outlet . Solid .h = Inletl.Solid .h;

183 end

184

185 end

186

187 FlowSheet teste_ duplicator_and_ selector

188

189  #x

190 % Declaracao de dispositivos (ou blocos contendo o modelo)
191 = st
192

193 DEVICES

194 srcl as main_sourceR;

195 dupl as duplicator;
196 slct as selector;
197
198  #
199 =« Especifica as conexoes entre os modelos

200 * KA
201

202 CONNECTIONS
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srcl.Outlet to dupl.Inlet;
dupl. Outlet0 to slct.InletO;
dupl. Outletl to slct.Inletl;

Fhx
#Parametros
* s
PARAMETERS

PP as Plugin (Brief = "External Physical Properties",

Type="PP",

Project = "../Flowsheets/v2_2/Fluid_v2_2.vrtherm"

)

PPS as Plugin (Brief = "External Physical Properties",

Type="PP" ,

Project = "../Flowsheets/v2 2/Solid v2_ 2.vrtherm"

)

NComp as Integer (Brief = "Number of chemical components in the fluid phase");
NCompS as Integer (Brief = "Number of chemical components in the solid phase");
SET

srcl.CompositionBasis = "Mass";

srcl.ValidPhases = "Liquid—Only";
Fx
* Opcoes de Solver

i

OPTIONS

Dynamic = false;
Fx
* Especifica variaveis definidas no modelo
* *H
SPECIFY

srcl.CompositionOfFluid (1:2) = [0.5,0.5];

srcl.CompositionOfFluid (3:NComp) = 0;

srcl.CompositionOfSolid = [0.5, 0.5, 0, 0, 0, 0, 0, O, O];
srcl.Fluid .Fw = 70 * ’t/h’;

srcl.Solid .Fw = 50 * ’t/h’;

srcl. T = 300 x 'K’;

srcl.P =1 % ’atm’;

dupl.key = 1;

slct . key = 1;
Fx
* Define o valor dos parametros declarados no modelo
* s
SET

NComp = PP.NumberOfComponents () ;
NCompS = PPS.NumberOfComponents () ;

end
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C.2 Secador de bagaco

dryer.mso

using "main_stream";

usin "../assumptions ";
k)

Model air_dryer

o

Parametros

* *H

PARAMETERS

propterm as Plugin(Brief="Steam tables", Type="water");

outer PP as Plugin (Brief = "External Physical Properties (Fluid Phase)", Type="PP");

outer PPS as Plugin (Brief = "External Physical Properties (Solid Phase)", Type="PP");

outer NComp as Integer (Brief = "Number of Chemical Components for the Fluid Phase",
Lower = 1);

outer NCompS as Integer (Brief = "Number of Chemical Components for the Solid Phase",
Lower = 1);

M(NComp) as molweight (Brief = "Component Mol Weight (Fluid Phase), Vector Size =

NComp", Protected=true);

MS(NCompS) as molweight (Brief = "Component Mol Weight (Solid Phase), Vector Size =
NCompS", Protected=true);

Comp as ConstituentFluid;

7

* Declaracao de variaveis

* kA

VARIABLES

in inletBagasse as main_ stream (Brief = "Humid bagasse", PosX=0.5, PosY=1.0, Symbol =
" {inB}", Protected = false);

in inletGases as main_ stream (Brief = "Hot flue gases", PosX = 1.0, PosY = 0.5,
Symbol = " _{outG}", Protected = false);

out outletBagasse as main_ stream (Brief = "Dry bagasse", PosX=0.5, PosY=0.0, Symbol =
" {outB}", Protected = false);

out outletGases as main_ stream (Brief = "Cold flue gases", PosX=0.0, PosY=0.5, Symbol
= " {outG}", Protected = false);

Fevap as flow_mass (Brief = "Flow of evaporated water");

Q as power (Brief = "Heat transferred from the gases to the bagasse");

A as area (Brief = "Heat transfer area");

EQUATIONS

"Mass balance of bagasse stream (solid phase)"
inletBagasse . Solid .Fw = outletBagasse. Solid .Fw;

"Mass balance of bagasse stream (fluid phase)"

inletBagasse.Fluid .Fw = outletBagasse.Fluid .Fw 4+ Fevap;

"Mass balance of gas stream (solid phase)"
#outletGases. Solid .Fw = max([inletGases. Solid .Fw,1*’kg/h’]) ;
outletGases. Solid .Fw = inletGases. Solid .Fw;

"Mass balance of gas stream (fluid phase)"
inletGases . Fluid .Fw + Fevap = outletGases.Fluid .Fw;

"

"Mass balance of water (bagasse stream)
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Fevap = inletBagasse.Fluid .FwxinletBagasse.Fluid.zw(1) — outletBagasse.Fluid.Fwx
outletBagasse . Fluid.zw(1);

"Mass balance of water (gas stream)"
Fevap = outletGases.Fluid .FwxoutletGases.Fluid.zw(1) — inletGases.Fluid .FwxinletGases.
Fluid .zw (1) ;

for i in [2:NComp+NCompS] do
"Mass balance for remaining components in the bagasse 2'
outletBagasse.Total .Fw * outletBagasse.Total.zw(i) = inletBagasse.Total.Fwx
inletBagasse . Total.zw(1i);
end

for i in [2:NComp] do
"Mass balance for remaining components in the gases 2"
outletGases.Fluid .Fw * outletGases.Fluid.zw(i) = inletGases.Fluid .FwxinletGases.Fluid.
zw(i);
end

outletGases . Total.zw ([ NComp+1:NComp+NCompS]) = 0;

"Energy Balance 1"

outletBagasse . Fluid .FxoutletBagasse.Fluid.h 4+ outletBagasse. Solid .FxoutletBagasse. Solid.
h =

inletBagasse . Fluid .FxinletBagasse.Fluid.h + inletBagasse.Solid .FxinletBagasse.Solid.h +
Q;

"Energy Balance 2"
outletGases . Fluid .FxoutletGases.Fluid.h = inletGases.Fluid .FxinletGases.Fluid.h — Q;

"Pressure of dried bagasse"

outletBagasse .P = min([inletBagasse.P, inletGases.P]);

"Pressure of cold gases"
outletGases.P = outletBagasse.P;

"Vapour fraction in outletBagasse"

outletBagasse.v = 0;

"Vapour fraction in outletGases'
outletGases.v = 1;

"Enthalpy of outletBagasse (fluid)"
outletBagasse.Fluid .h = PP. LiquidEnthalpy (outletBagasse.T, outletBagasse.P,
outletBagasse.Fluid.z);

"Enthalpy of outletBagasse (solid)"
outletBagasse.Solid .h = PPS. VapourEnthalpy(outletBagasse.T, outletBagasse.P,
outletBagasse. Solid.z);

"Enthalpy of outletGases (fluid)"
outletGases . Fluid .h = PP.VapourEnthalpy (outletGases.T, outletGases.P, outletGases.Fluid.

z);

"Enthalpy of outletGases (solid)"
outletGases . Solid .h = PPS. VapourEnthalpy (outletGases.T, outletGases.P, outletGases. Solid

-z);

"Heat transfer area’
A = Q/(inletGases.T—inletBagasse.T) /(50 'W/m 2/K’) ;
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100

101 end
C.3 Gaseificador
gasifier.mso

1 Model gasifier

2

3 Fhx

4 x Descricao:

5 Modelo linear e semi—empirico de gaseificaco bagaco de cana—de—acucar.

6 Aproximacao valida para teores de umidade no bagaco de ate 40%

7 %

8 * Hipoteses assumidas:

9 Estado estacionario;

10 Umidade do bagaco inferior a 40%.

11 %

12 % Restricoes:

13 =

14 x Bibliografia:

15 = 1) Pellegrini, Oliveira Jr. Exergy analysis of sugarcane bagasse gasification

16 Energy 32 (2007) 314-324

17 2) Dias et al. Improving bioethanol production from sugarcane.

18 Energy 36 (2011) 3691-—-3703

19 =

20 = A

21

22 ATTRIBUTES

23 Pallete = false;

24  #Icon = "icon/dryer";

25 Brief = "Model of a linear , semi—empirical bagasse gasifier";

26 Info =

27 "== GENERAL —

28 Model of a linear , semi—empirical bagasse gasifier.

29 The linear approximation is suitable to the production of dry bagasse with up to 40% (
mass/mass) moisture.

30 The gasifier model calculates the composition of the biomass gas based exclusively on
the moisture of the bagasse, so the water is the only component of the fluid phase
that matters.

31

32 = ASSUMPTIONS =—

33 * Steady—state;

34 * Bagasse moisture < 40%.

35

36 — SPECIFY —

37 * The bagasse stream;

38 % The temperature and pressure of the air stream.

39

40 = REFERENCES —

41 * DIAS et al, Improving bioethanol production from sugarcane: evaluation of distillation ,
42 thermal integration and cogeneration systems, Energy 36 (2011) 3691—-3703.
43 "

44

45  #x

46 #Parametros

47 * KA
48

49  PARAMETERS
50
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outer PP as Plugin (Brief = "External Physical Properties (Fluid Phase)", Type="PP
")
outer PPS as Plugin (Brief = "External Physical Properties (Solid Phase)", Type="PP")
outer NComp as Integer (Brief = "Number of Chemical Components for the Fluid Phase
", Lower = 1);
outer NCompS as Integer (Brief = "Number of Chemical Components for the Solid Phase
", Lower = 1);
M(NComp) as molweight (Brief = "Component Mol Weight (Fluid Phase), Vector Size =
NComp", Protected=true);
MS(NCompS) as molweight (Brief = "Component Mol Weight (Solid Phase), Vector Size =
NCompS", Protected=true);

Comp as ConstituentFluid;
CompS as ConstituentSolid;
theRest (NComp — Comp.CH4 4+ Comp.CO2 — 2) as Integer (Brief = "List of components

except water and volatiles', Hidden = true); # com Fluid _v2_1.vrtherm e Solid_v2_ 1.

vrtherm
Fx
%+ Define o valor dos parametros declarados no modelo
* *H
SET
M = PP.MolecularWeight () ;
MS = PPS.MolecularWeight () ;

theRest = [Comp.Water+1:Comp.CO2—1,Comp.CH4+1:NComp|; # com Fluid_v2_1.vrtherm e
Solid v2 1.vrtherm

Fx

* Declaracao de variaveis

* KA

VARIABLES # 13 + 2xNComp + NCompS variaveis

in Bagasse as main stream (Brief = "Bagasse", PosX=0.5, PosY=1.0, Symbol = " {inl}",
Protected = false);

in Air as main_stream (Brief = "Air stream", PosX = 0, Symbol = " {in2}", Protected
= false);

in Inlet_q as heat_ stream (Brief = "Heat stream');

out Syngas as main_stream (Brief = "Synthesis gas", PosY = 0, Symbol = "_{outl}");

out FixedCarbon as main_stream (Brief = "FixedCarbon and fixed carbon", PosX = 1, PosY =
1, Symbol = " {out2}");

humidity as positive (Brief = "Percentage of water in the dry bagasse", Lower = 12,
Upper = 40);

LHV as Real (Brief = "Lower Heating Value — Wet Basis", Default=500, Lower=—1e8, Upper
=1le8, final Unit = 'kJ/kg’);

EQR as fraction (Brief = "Equivalence ratio (air/fuel)/(air_ stoic/fuel). Fixed in
0.25.", Protected = true);

Fx

* Equacoes do modelo

* *H

EQUATIONS

"Humidity in the bagasse (definition)"
humidity = Bagasse. Total.zw(Comp. Water)*100; # fracao massica de agua

"Total mass balance"
Bagasse. Total .Fw 4+ Air.Total .Fw = Syngas. Total .Fw + FixedCarbon. Total .Fw;
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"Fraction of ashes and fixed carbon'

FixedCarbon. Solid .Fw = 0.158 * Bagasse.Total .Fw; # Kirubakaran et al (2009) A review on

gasification of biomass

"Composition of the stream of ashes and fixed carbon 1"
FixedCarbon. Solid .z (CompS.Ash) = 1;

"Composition of the stream of ashes and fixed carbon 2"
FixedCarbon. Solid .z ([1:CompS. Ash—1,CompS. Ash+1:NCompS])

"Composition of the stream of ashes and fixed carbon 3"
FixedCarbon.Fluid .z (1) = 1;

"Composition of the stream of ashes and fixed carbon 3"
FixedCarbon. Fluid .z (2:NComp) = 0;

"No fluid phase in ashes"
FixedCarbon. Fluid .Fw = 1x’kg/h’;

"Solid residue in syngas"
Syngas. Solid .Fw = 0.029x Bagasse. Total .Fw; # Kirubakaran

"Solid residue in phase in air"
Air. Solid .Fw = 0x’kg/h’;

"Component molar balance (H20)"

Syngas. Fluid .z (Comp. Water) = 7.8166e—02 + 3.2451e—03«humidity ;

"Component molar balance (CO2)"

et al.

Syngas. Fluid .z (Comp.CO2) = 6.7142¢—02 + 3.2771e—03xhumidity;

"Component molar balance (CO)"

Syngas. Fluid .z (Comp.CO) = 2.9507e—01 + —5.9007e —03*xhumidity;

"Component molar balance (CH4)"
Syngas. Fluid .z (Comp.CH4) = 0.05;

"Component molar balance (N2)"

Syngas. Fluid .z (Comp.N2) = 3.9066e—01 + —2.5331e—03+xhumidity;

"Component molar balance (H2)"

Syngas. Fluid .z (Comp.H2) = 1.1873e—01 + 1.9982e—03*xhumidity ;

"Component molar balance (02)"

Syngas. Fluid .z (Comp.02) = 0; #max([1 — sum(Syngas.Fluid.z) ,0]);

"Component molar balance (Non Volatile components)
Syngas. Fluid.z(theRest) = 0;

"Component molar balance (solid phase) 1"
Syngas. Solid .z (1:CompS.Ash—1) = 0;

"Component molar balance (solid phase) 2" # cinzas
Syngas. Solid .z (CompS. Ash) = 1;

"Component molar balance (solid phase) 3"
Syngas. Solid .z (CompS. Ash+1:NCompS) = 0;

"Equivalence ratio"

EQR = 0.25;

2007
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"Air Flow"
Air.Fluid .F = 30.94xBagasse. Solid . FxEQR;

"Syngas vapour fraction"
Syngas.v = 1;

"Temperature of the syngas"
Syngas.T/’K’'—273.15 = 1241.0—-17.2xhumidity ;

"Pressure of the syngas"
Syngas.P = min ([ Air.P, Bagasse.P]) ;

"Lower heating value'
LHV/’kJ’% kg’ = 6253.77—46.52xhumidity ;

"Enthalpy of the syngas"

Syngas. Fluid .h = PP.VapourEnthalpy (Syngas.T, Syngas.P, Syngas.Fluid.z);

"Enthalpy of solid phase of syngas" # (irrelevant,

Syngas. Solid .h = 0%’kJ/kmol ’;

since Syngas.Solid.F = 0)

"Enthalpy of the ashes' # (irrelevant, since FixedCarbon.Fluid.F = 0)

FixedCarbon. Fluid .h = 0x’kJ/kmol ’;

"Enthalpy of solid phase of ashes"

FixedCarbon. Solid .h = PPS. VapourEnthalpy (FixedCarbon .T, FixedCarbon .P, FixedCarbon . Solid .z

)

"Energy balance" # desconsiderando o calor de reacao (o que superestima Inlet_q.Q) e as

perdas (o que o subestima)

Inlet__q.Q + Bagasse. Solid .h*Bagasse. Solid .F + Bagasse.Fluid.h*Bagasse.Fluid .F + Air.

Fluid .h*xAir. Fluid .F

= FixedCarbon. Solid . h*FixedCarbon. Solid .F 4+ Syngas. Fluid .h*xSyngas. Fluid .F;

"Temperature of ashes”
FixedCarbon.T = Syngas.T;

"Pressure of ashes'
FixedCarbon.P = Syngas.P;

"Vapour Fraction of ashes”
FixedCarbon.v = 0;

end
C.4 Compressor de gas

compressor_m.mso

using "main_ stream";

"

using "../energy_stream";

Model compressor_ m

ATTRIBUTES

Pallete = true;

Icon = "icon/compressor";

Brief = "Simplified Gas Compressor Model";
Info =

'== GENERAL —
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Model of a gas compressor based on the isoentropric efficiency.

— ASSUMPTIONS —
* Steady—state;

* Adiabatic;

*+ No phase—changes.

= SPECIFY =

* Inlet stream;

* Pressure drop or outlet stream pressure;
* Compressor isoentropic efficiency;

",
i

Fx
# Parametros

* <A

PARAMETERS
outer PP as Plugin (Brief = "VRTherm Physical Properties", Type = "PP");

Fx
* Declaracao de variaveis
Sid

VARIABLES

H_ IS as enth_ mol (Brief = "Outlet Isoentropic Mass Enthalpy"', Symbol = "H {isoentr}");

T IS as temperature (Brief = "Temperature of gas at state of Outlet isoentropic
enthalpy ", Symbol = "T {isoentr}", Hidden = true);

EF _C as efficiency (Brief = "Compressor Isoentropic Efficiency"', Symbol = "\eta",
Default = 0.5);

in Inlet as main_stream (Brief = "Inlet Stream', PosX=0.34, PosY=0.0, Symbol="_{in}",
Protected = true);

out Outlet as main_ stream (Brief = "Outlet Stream", PosX=0.91, PosY=1.0, Symbol="_{out
}", Protected = false);

in Inlet p as power stream (Brief = "Eletric Power Demanded", PosX=0.0, PosY=0.5,
Symbol="_{in}");

S_in as entr_mol (Brief = "Entropy of the inlet stream', Symbol = "S {in}");

Pratio as Real (Brief = "Pressure Drop", Symbol = "\ Delta P");

Pincrease as press_delta (Brief = "Pressure Drop", Symbol = "\ Delta P");

Fx

* Equacoes do modelo

* *H

EQUATIONS

"Total molar balance (fluid phase)"
Outlet . Fluid .F = Inlet .Fluid.F;

"Total molar balance (solid phase)"
Outlet . Solid .Fw = Inlet . Solid .Fw;

"Component molar balance (fluid phase)"
Outlet . Fluid .z = Inlet.Fluid.z;

"Component molar balance (solid phase)"
Outlet . Solid .z = Inlet.Solid.z;

"Pressure increase"
Outlet .P = Inlet.P + Pincrease;
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"Pressure ratio"
Outlet .P = Inlet.P % Pratio;

"Entropy at the gas at the inlet of the compressor’
S_in = PP.VapourEntropy(Inlet.T, Inlet.P, Inlet.Fluid.z);

"Entropy of gas at same state of outlet isoentropic enthalpy"

# Encontra T_ IS a partir da entropia, da pressao e da composicao na entrada

S_in = PP.VapourEntropy (T_IS, Outlet.P, Outlet.Fluid.z);

"Outlet isoentropic molar enthalpy"
# Calcula entalpia isentropica na saida
H_IS = PP.VapourEnthalpy (T_IS, Outlet.P, Outlet.Fluid.z);

"Enthalpy of solid phase" # (irrelevant , since Outlet.Solid.F = 0)
Outlet . Solid .h = 0% ’kJ/kmol ’;

"Outlet real molar enthalpy"
EF C = (Inlet.Fluid.h — H_IS)/(Inlet.Fluid.h — Outlet.Fluid.h);

"Outlet molar enthalpy as a function of T, P and z"
# Calcula Outlet. T a partir de Outlet.h, Outlet.P e Outlet.z conhecidos
Outlet . Fluid .h = PP. VapourEnthalpy (Outlet.T, Outlet.P, Outlet.Fluid.z);

"Outlet vapour fraction as a function of T, P and z"'
Outlet.v = PP. VapourFraction(Outlet . T, Outlet.P, Outlet.Fluid.z);

"Eletric power demanded"

Inlet.Fluid .F * (Inlet.Fluid.h — Outlet.Fluid.h) + Inlet_p . W= 0 x ’kW’;

end
C.5 Turbina a gas
turbine_m.mso

using "main_ stream";

using "energy_ stream";

Model turbine_m

ATTRIBUTES

Pallete = true;

Icon = "icon/turbine";

Brief = "Simplified Gas Turbine Model";
Info =

'== GENERAL =—

Model of a gas turbine based on the isoentropric efficiency.

= ASSUMPTIONS =

* Steady—state;
* Adiabatic;
* No phase—changes.

=— SPECIFY =—

*

Inlet stream;
* Pressure drop or outlet stream pressure;

* Turbine isoentropic efficiency.
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Fx
# Parametros

* kA

PARAMETERS
outer PP as Plugin (Brief = "VRTherm Physical Properties", Type = "PP");

Fx

* Declaracao de variaveis

* <A

VARIABLES

H IS as enth_ mol (Brief = "Outlet Isoentropic Mass Enthalpy"', Symbol = "H {isoentr}");
T_IS as temperature (Brief = "Temperature of gas at state of Outlet isoentropic

enthalpy ", Symbol = "T {isoentr }", Hidden = true);
EF T as efficiency (Brief = "Turbine Efficiency", Symbol = "\eta", Default = 0.5);

in Inlet as main_stream (Brief = "Inlet Stream"', PosX=0.08, PosY=0.0, Symbol="_{in}",
Protected = true);

out Outlet as main_stream (Brief = "Outlet Stream", PosX=0.665, PosY=1.0, Symbol="_{
out }", Protected = false);

out Outlet_p as power_stream (Brief = "Eletric Power Generated", PosX=0.94, PosY=0.5,

Symbol="_{out}");

S_in as entr_mol (Brief = "Entropy of the inlet stream', Symbol = "S {in}");
Pdrop as press_ delta (Brief = "Pressure Drop", Symbol = "\ Delta P");
Fx

* Equacoes do modelo

“#

EQUATIONS
"Total molar balance (fluid phase)"
Outlet . Fluid .F = Inlet .Fluid.F;

"Total molar balance (solid phase)"
Outlet . Solid .F = Inlet.Solid .F;

"Component molar balance"
Outlet . Fluid .z = Inlet.Fluid.z;

"Component molar balance (solid phase)"
Outlet . Solid .z = Inlet.Solid.z;

"Pressure drop"
Outlet .P = Inlet.P — Pdrop;

"Entropy at the gas at the inlet of the turbine'
S_in = PP.VapourEntropy(Inlet.T, Inlet.P, Inlet.Fluid.z);

"Entropy of gas at same state of outlet isoentropic enthalpy"
# Encontra T IS a partir da entropia, da pressao e da composicao na entrada
S_in = PP.VapourEntropy (T_IS, Outlet.P, Outlet.Fluid.z);

"Outlet isoentropic molar enthalpy"
# Calcula entalpia isentropica na saida
H_IS = PP.VapourEnthalpy (T_IS, Outlet.P, Outlet.Fluid.z);

"QOutlet real molar enthalpy"
EF T = (Outlet.Fluid.h — Inlet.Fluid.h)/(H_IS — Inlet.Fluid.h);
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81 "Outlet molar enthalpy as a function of T, P and z"

82 # Calcula Outlet.T a partir de Outlet.h, Outlet.P e Outlet.z conhecidos
83 Outlet . Fluid .h = PP.VapourEnthalpy (Outlet.T, Outlet.P, Outlet.Fluid.z);
84

85 "Enthalpy of solid phase" # (irrelevant , since Outlet.Solid.F = 0)
86 Outlet . Solid.h = 0%’kJ/kmol ’;

87

88 "Outlet vapour fraction as a function of T, P and z"'

89 Outlet.v = PP. VapourFraction(Outlet . T, Outlet.P, Outlet.Fluid.z);
90

91 "Eletric power generated"

92 Inlet.Fluid .F * (Inlet.Fluid.h — Outlet.Fluid.h) = Outlet_p .W;

93

94 end

95

96 FlowSheet teste_properties

97

98  #x

99 #Parametros

100 = *#
101

102  PARAMETERS

103 NComp as Integer (Brief = "Number of chemical components", Lower = 1);
104 PP as Plugin (Type = "PP",

105 Components = ["water"],

106 LiquidModel = "SRK",

107 VapourModel = "Ideal");

108  M(NComp) as molweight (Brief = "Molar Weight") ;

109

110 SET

111 M = PP.MolecularWeight () ;

112

113 4

114 % Declaracao de variaveis

115 =* *H
116

117 VARIABLES

118 h2 as enth_mol;
119 hl as enth_mol;
120 h12 as enth_mol;

121 h12__mass as enth_mass;

122

123

124 4

125 =« Equacoes do modelo

126 * wpE
127

128 EQUATIONS

129 h2 = PP.LiquidEnthalpy( 350 * 'K’, 1 % ’bar’, [1] );

130 hl = PP. LiquidEnthalpy( 300 * 'K’, 1 % ’bar’, [1] );

131 h12 = h2-hl;

132 h12_ mass = h12/M;
133

134 end



	Agradecimentos
	Sumário
	Resumo
	Abstract
	Lista de ilustrações
	Lista de tabelas
	Lista de abreviaturas e siglas
	Lista de símbolos
	Introdução
	Objetivos

	Revisão da literatura
	Cogeração a partir da combustão de biomassa
	Gaseificação de biomassa
	Etanol de segunda geração
	Digestão anaeróbia de vinhaça
	Análise técnico-econômica
	Estimativa de custos
	Fatores de escala, tempo e localização

	Custos de capital
	Custos de operação
	Depreciação
	Fluxo de caixa
	Custos das alternativas de investimento
	Custos do ciclo Rankine de cogeração
	Custos do ciclo combinado com gaseificação integrada
	Custos da hidrólise de biomassa
	Custos da digestão anaeróbia de vinhaça

	Decisão entre investimentos alternativos
	Quantificação do risco: Método de Monte Carlo

	Otimização superestrutural
	Trabalhos relacionados

	Metodologia
	Superestrutura
	Modelagem
	Escala de produção
	Modelagem da destilaria 1G
	Modelagem do ciclo Rankine de cogeração
	Modelagem do BIGCC
	Modelagem da hidrólise de celulose
	Modelagem da digestão anaeróbia

	Análise Econômica
	Custos de capital
	Custos do ciclo Rankine de cogeração
	Custos do ciclo combinado com gaseificação integrada
	Custos da hidrólise de biomassa
	Custos da digestão anaeróbia de vinhaça

	Custos de operação
	Preços de venda dos produtos
	Tributação e depreciação
	Análise de investimentos alternativos
	Otimização econômica
	Estudos de caso
	Método de Monte Carlo


	Resultados e Discussão
	Caso Base
	Resultados da otimização
	Análise de Risco por Método de Monte Carlo

	Estudos de caso
	Caso 1: Altos preços de venda de etanol e eletricidade
	Caso 2: Custos de investimento da hidrólise 30 % menores
	Caso 3: Custos de investimento do sistema de cogeração Rankine 30 % menores
	Caso 4: Custos de investimento do BIGCC 30 % menores
	Caso 5: Custos de investimento da digestão anaeróbia 30 % maiores
	Caso 6: Longo prazo
	Caso 7: Longo prazo e altos preços de produtos
	Caso 8: Redução de escala
	Estudos de caso com parâmetros aleatórios


	Conclusão
	Referências
	Superestrutura
	Método de Monte Carlo
	Código EMSO
	Código Python auxiliar

	Modelos utilizados
	Duplicador e seletor de corrente
	Secador de bagaço
	Gaseificador
	Compressor de gás
	Turbina a gás


