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RESUMO

Biocombustiveis sdo importantes alternativas aos combustiveis fosseis, ndo apenas do ponto
de vista ambiental, mas também dos pontos de vista social e de seguranca energetica. O Brasil
apresenta uma situacdo impar nesse contexto, pois possui uma estrutura de producdo,
distribuicdo e consumo de biocombustiveis, em particular o etanol, j& bastante consolidada e
desenvolvida. Muito embora a cana-de-agUcar seja ha anos a principal matéria-prima para a
producdo de etanol no Brasil, a utilizacdo de milho para producdo de etanol vem apresentando
rapido crescimento, principalmente na regido Centro-Oeste. Assim, este projeto avaliou a
viabilidade técnica, econdmica e ambiental da producéo de etanol de milho integrada a uma
destilaria autbnoma ja produtora de etanol de cana-de-agucar (chamada usina flex). A destilaria
autdbnoma usada como base processa 4 milhdes de toneladas de cana na safra, e um dos cenarios
considera cogeracdo na entressafra a partir da palha de cana. Dois cenarios de producdo de
etanol de milho foram considerados: convencional (liquefacdo, sacarificagdo e fermentacao
sequenciais) e simultaneo (sacarificacdo e fermentacao simultaneas do amido ndo-liquefeito),
processando cerca de 246 e 208 mil toneladas de milho na entressafra da cana, respectivamente.
O simulador de processos Aspen Plus foi usado para calcular os custos de capital e os
rendimentos de processo. O custo de capital incremental para as usinas flex foi de 53,8 e 52,9
milhdes de dblares para os cenarios convencional e simultaneo, respectivamente, e 0 aumento
na producdo de etanol anidro, em relacdo a quantidade produzida na safra a partir da cana, foi
de 25,2 e 21,3%. O VPL (Valor Presente Liquido) calculado para as usinas flex foi de 86,1 e
63,9 milhdes de ddlares, seguindo a abordagem incremental. Porém o Preco Maximo de
Compra do Milho (PMCM) foi de cerca de 58 R$/saca, inferior ao valor comercializado em
fevereiro de 2022 no Mato Grosso (75 R$/saca). A anélise de risco indicou que a probabilidade
de rentabilidade das usinas flex incrementais € de cerca de 68%. O software aberto OpenLCA
foi usado para realizar a Avaliacdo do Ciclo de Vida (ACV). A incorporagdo da producédo de
etanol de milho aumentou o impacto na categoria de potencial de mudanca climéatica em 6%
(de 0,533 para 0,564 kg CO- eqg/kg de etanol), em relacdo ao valor obtido para a destilaria
autdbnoma com cogeracdo a partir da palha. Além disso, os cenérios flex apresentaram impacto
na categoria de potencial de ecotoxicidade da dgua fresca cerca de 6 a 7 vezes maior do que 0
impacto da destilaria autbnoma, devido a alta aplicacéo de pesticidas no cultivo do milho. Isto
sugere que melhorias nesta categoria de impacto devem ocorrer na etapa agricola.
Palavras-chave: Etanol de cana-de-acUcar; Etanol de milho; Biorrefinaria; Simulacdo de
processos; Analise tecno-econémica; Avaliagdo de Ciclo de Vida (ACV).



ABSTRACT

Liquid biofuels are important alternatives to traditional fossil fuels, not only environmentally,
but also socially and from an energy security standpoint. Brazil has a consolidated
infrastructure for the production, distribution and commercialization of biofuels, in particular
ethanol. Even though sugarcane has been the main raw material used for ethanol production
for years, the processing of corn for ethanol production has been experiencing a rapid growth,
especially in the Center-West region. This project evaluated the technical, economic and
environmental feasibility of corn ethanol production integrated to a standalone sugarcane
ethanol distillery (called flex plant). The standalone distillery processes 4 million tons of
sugarcane in the harvest season, and one scenario considers cogeneration from sugarcane straw
during the off-season. Two scenarios for corn ethanol production were studied: conventional
(sequential liquefaction, saccharification and fermentation) and simultaneous (simultaneous
saccharification and fermentation of non-liquefied starch), each processing about 246 and 208
thousand tons of corn in the off-season. The process simulator Aspen Plus was used to estimate
capital costs and process yields. The incremental capital cost for the flex plants was 53,8 and
52,9 million dollars for the conventional and simultaneous scenarios, respectively, and the
increase in anhydrous ethanol production, relative to the amount produced in the harvest season
from sugarcane, was 25,2 and 21,3%. The NPV (Net Present Value) of the flex plants was 86,1
and 63,9 million dollars, following an incremental approach. However, the Maximum Purchase
Price for Corn (MPPC) was around 58 R$/60kg, which is lower than the price in Mato Grosso
for February 2022 (75 R$/60kg). The risk analysis indicated that the probability of profitability
for the incremental flex plants is around 68%. The open software OpenLCA was used to
perform the Life Cycle Assessment (LCA). The incorporation of corn ethanol production
increased the impact in the global warming category by 6% (from 0,533 to 0,564 kg CO> eq/kg
ethanol), relative to the value obtained for the standalone distillery with cogeneration from
straw. In addition, the impact on the freshwater ecotoxicity category was 6 to 7 times greater
for the flex scenarios than for the standalone distillery, due to the high application of pesticides
during corn cultivation. This suggests that improvements to this impact category should be
made at the agricultural level.

Keywords: Sugarcane ethanol; Corn ethanol; Biorefinery; Process simulation; Techno-

economic analysis; Life Cycle Assessment (LCA)
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1. INTRODUCAO
1.1. Motivacéo

Combustiveis fosseis sdo fontes ndo-renovaveis de energia, que emitem grandes
quantidades de gases de efeito estufa durante sua utilizacdo, contribuindo para a deplecdo de
recursos naturais e para o aquecimento global. Combustiveis renovaveis, ou biocombustiveis,
séo tidos como uma alternativa ambientalmente favoravel aos combustiveis fosseis, uma vez
que sdo produzidos a partir da biomassa vegetal, que absorve didxido de carbono (CO3) durante
a fotossintese, reduzindo as emissdes de CO. Os biocombustiveis também diversificam a
matriz energética e reduzem a dependéncia em relacdo aos combustiveis fosseis, ou seja,
contribuem para a seguranga energética do pais (Nigam & Singh, 2011).

No Brasil, o biocombustivel liquido mais amplamente utilizado é o etanol, que atingiu uma
producio recorde de 35,6 milnhdes de m® na safra 2019/2020 (CONAB, 2020). A quantidade
produzida na safra 2020/2021 foi de 32,8 milhdes de m® (CONAB, 2021a) e a estimativa de
producio para a safra 2021/2022 ¢ de 28,2 milhdes de m® (CONAB, 2021b). A producio em
larga escala de etanol no Brasil teve inicio na década de 70 com as crises mundiais do petréleo,
combustivel do qual o pais era dependente na época. Com o surgimento dos motores flex fuel,
o crescimento da frota nacional de veiculos flex, a maturacdo tecnoldgica de sua producéo e o
crescente entendimento de seus beneficios ambientais e sociais, o etanol se estabeleceu como
combustivel no setor de transportes (Goldemberg, 2007). Com o inicio do programa
RenovaBio, que busca auxiliar no cumprimento das metas de reducdo de emissdes de gases de
efeito estufa (ratificadas no Acordo de Paris), a permanéncia e continuo crescimento do etanol

como biocombustivel no Brasil sdo esperados (ANP, 2020a).

A matéria-prima utilizada para producdo de etanol no Brasil € majoritariamente a cana-de-
acucar, sendo responsavel por 90,5% do etanol produzido na safra 2020/2021 (CONAB,

2021b). A utilizacdo da cana-de-agucar, no entanto, requer rapido processamento apos a



colheita, uma vez que a cana € perecivel (Goldsmith et al., 2010), o que ndo permite producéo
de etanol de cana no periodo de sua entressafra (de novembro a abril na regido Centro-Oeste),
levando a reducdes na oferta de etanol nesse periodo. Isso eleva o preco do etanol para o
consumidor e pode requerer a importacdo do biocombustivel ou até mesmo da gasolina
(Milanez et al., 2014). Além disso, durante a entressafra da cana, as usinas ficam ociosas, 0
que reduz sua rentabilidade. A diversificacdo da matéria-prima para a producéo de etanol pode

contribuir para amenizar esses efeitos.

O milho, gréo produzido em abundéncia no Brasil, visto que o pais é o terceiro maior
produtor mundial (FAO, 2020), comegou a ser utilizado como matéria-prima para a producdo
de etanol em 2012 em Mato Grosso (Sobrino, 2012). Na safra 2020/2021, o etanol de milho
representou 9,5% do total (CONAB, 2021a), e a estimativa é de que esse valor aumente para
12,3% até o final da safra 2021/2022 (CONAB, 2021b). A producédo de milho no Brasil ocorre
em duas safras, a primeira plantada geralmente entre os meses de outubro e novembro naregiao
Centro-Oeste, € colhida entre marco e agosto e compete com o cultivo de soja; a segunda,
plantada entre janeiro e fevereiro em rotacdo com o cultivo de soja, é colhida nos meses de
inverno. Das 117,2 milhdes de toneladas produzidas até agora na safra 2021/2022, 74% foram
produzidas na segunda safra, e a regido Centro-Oeste foi responsavel por 71,5% dessa

producdo de segunda safra (CONAB, 2021c).

Grande parte do milho produzido no Brasil é para exportacdo, foram 36,7 milhdes de
toneladas exportadas na safra 2021/2022 (CONAB, 2021c). Na regido Centro-Oeste, a maior
parte do milho produzido é para exportacdo e precisa ser transportado, em média, 1.000 km
até as regides portuarias (Eckert et al., 2018). Com isso, a instalacdo de usinas integradas (flex)
que produzem etanol tanto a partir da cana quanto a partir do milho, tornou-se uma medida
vantajosa para produtores da regido, pois aumenta a demanda local pelo gréo, reduzindo os
custos logisticos para transporte do milho. O milho é, ainda, estocavel, podendo ser adquiro
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em periodos de maior oferta, quando o preco esta mais baixo, e ser utilizado apenas quando

necessario (Souza et al, 2010).

A produgdo de etanol de milho também gera como subproduto um farelo altamente
proteico, 0 DDGS (Dried Distiller’s Grains with Solubles), que pode ser empregado como
racdo animal (Belyea et al., 2004). A venda desse subprotudo é essencial para a rentabilidade
das plantas de etanol de milho (USDA, 2016) sendo, portanto, necessario haver um mercado
local adequado para sua absorgéo (Sobrino, 2012). O rebanho bovino na regido Centro-Oeste
é estimado em 75 milhdes de cabecas (IBGE, 2018), sendo que o farelo de milho constitui a

maior parte de sua alimentagéo (58%) (Sobrino, 2012).

O etanol de milho pode ser produzido em usinas full (que produzem etanol de milho o ano
todo) ou em usinas flex (que produzem etanol de cana e etanol de milho durante a entressafra
da cana). A vantagem da integracdo da producéo de etanol de milho a usinas que ja produzem
etanol de cana (usinas flex) é aproveitar-se da infraestrutura ja existente, como tanques de
fermentacdo, caldeiras, colunas de destilagdo, armazenagem de etanol, entre outros
equipamentos, requerendo menor investimento do que uma usina full. Além disso, em usinas
full a cogeracdo de energia para a usina depende da oferta de biomassa, geralmente cavaco de
eucalipto (Ozaki, 2017), enquanto que na usina flex, esta demanda poderia ser total ou

parcialmente suprida pelo excesso de bagaco de cana ou pela palha de cana.
1.2. Objetivos

O objetivo desta dissertacdo de mestrado foi avaliar a viabilidade técnica, econdmica e
ambiental do processo de producdo integrada (flex) de etanol de cana e milho. O software
Aspen Plus foi utilizado para simular os processos, e a analise ambiental consistiu numa

Anadlise de Ciclo de Vida (ACV). Neste projeto, estudou-se a producgéo de etanol milho durante



a entressafra da cana em uma planta anexa integrada a destilaria autbnoma, que produz

bioeletricidade a partir da queima do bagaco da cana na safra e da palha na entressafra.
1.2.1. Objetivos especificos
Os objetivos especificos foram:

1) implementar e simular o processo de producéo de etanol de cana-de-acticar em uma destilaria

autdbnoma no simulador de processos Aspen Plus;

2) dimensionar os principais equipamentos (dornas, colunas de destilacao, centrifugas, etc.) da

destilaria autbnoma simulada;

3) estudar as modificacOes necessarias para a producdo de etanol de milho na destilaria
autdbnoma, identificando quais equipamentos teriam que ser adicionados e quais poderiam ser

reutilizados, e para esses, quais seriam as novas condic¢des de operacéo;

4) determinar a quantidade de milho processada com base na capacidade disponivel nas dornas

de fermentacédo na destilaria autbnoma simulada;

5) implementar e simular a producéo de etanol de milho na usina flex integrada no Aspen Plus,
buscando reproduzir as condi¢fes operacionais encontradas nos processos industriais

americanos;

6) calcular as variaveis econémicas do processo flex integrado, tais como Valor Presente
Liquido (VPL), Taxa Interna de Retorno (TIR), precos maximos de compra de matérias-primas

e precos minimos de venda de produtos;

7) quantificar os impactos ambientais do processo flex integrado para as categorias
aquecimento global (GWP), acidificacéao terrestre (TAP), eutrofizacdo da agua fresca (FEP),

ecotoxicidade da agua fresca (FETP) e formacéo de material particulado (PMFP);



8) realizar anélises de sensibilidade das variaveis econdmicas (pregos unitarios de matérias-

primas e produtos) e de processo;

9) realizar analise de risco das variaveis incertas (precos unitarios de matérias-primas e

produtos) na rentabilidade do processo flex.

1.3. Organizacéo do trabalho

O texto dessa dissertagdo foi organizado em capitulos. O capitulo 2 apresenta a revisao
bibliografica dos processos de producdo de etanol de cana-de-agucar no Brasil e de etanol de
milho nos Estados Unidos, bem como uma sintese de trabalhos realizados sobre usinas flex no
Brasil.

O capitulo 3 descreve os métodos utilizados neste trabalho, incluindo descri¢des detalhadas
sobre a implementacdo dos processos de producdo de etanol de cana-de-agucar e milho no
simulador de processos Aspen Plus. Esta secdo descreve também os métodos seguidos para
calculo das métricas econdmicas e a abordagem dada a analise ambiental, que consistiu numa
Analise do Ciclo de Vida (ACV).

O capitulo 4 apresenta os principais resultados obtidos neste trabalho e uma breve discussao
sobre suas implicaces.

O capitulo 5 apresenta as conclusdes deste trabalho e o capitulo 6, sugestdes para trabalhos

futuros.



2. REVISAO BIBLIOGRAFICA

Neste capitulo serdo abordados os temas de producao de etanol de cana-de-agutcar no Brasil,
producdo de etanol de milho nos Estados Unidos, histérico de produgéo de etanol de milho no
Brasil, tipos de usinas de etanol de milho, e sintese de trabalhos feitos sobre etanol de milho

no Brasil

2.1. Etanol de cana-de-agUcar

A producéo de etanol de cana-de-acucar no Brasil ocorre em usinas mistas, onde etanol e
acucar sao produzidos, ou em destilarias autbnomas, onde apenas etanol é produzido (Dias et
al., 2015). Para este projeto, o foco foi na destilaria autbnoma, pois a usina flex integrada

proposta teve como ponto de partida uma destilaria autbnoma.

2.1.1. Visdo geral de uma destilaria autbnoma

Numa destilaria autbnoma, a cana colhida é processada exclusivamente para a producdo
de etanol. Na safra 2019/2020, foram produzidos 643 milhdes de toneladas (t) de cana-de-
acucar, com uma produtividade média de 76,1 t/ha. Cerca de 65% dos Aclcares Redutores
Totais (ART) da cana-de-acucar foram destinados a producdo de etanol (CONAB, 2020). O
cultivo da cana-de-acUcar no Brasil ocorre em diferentes épocas do ano, a depender da regido.
Na regido Centro-Sul, a colheita é geralmente feita de abril a novembro, enquanto na regido
Norte-Nordeste, a colheita vai de setembro a margo (CONAB, 2020). Apesar da cana-de-agucar
ser produzida o ano inteiro no Brasil, 92% da producdo ocorre na regido Centro-Sul e a

producdo de etanol diminui durante a entressafra dessa regiéo.

A cana-de-agucar € uma matéria-prima rica em agucares. O colmo da planta é composto
por agua e solidos totais. Os sélidos totais se dividem em sélidos soltveis e solidos insolUveis

(fibras). A Tabela 2.1 apresenta a composi¢do media do colmo da cana-de-agucar.



Tabela 2.1. Composicdo média da cana-de-acucar.

Componente Porcentagem em
massa (%0)
Agua 73-76
Sélidos Totais 24-27
Solidos Soluveis 10-16
Sélidos Insollveis (fibras) 11-16

Fonte: Dias (2008).

A colheita da cana pode ser manual ou mecanizada, sendo que esta uUltima vem
gradualmente substituindo a primeira, principalmente na regido Centro-Sul. Na ultima safra,
97,8% da colheita nessa regido foi mecanizada (CONAB, 2020). A colheita mecanizada reduz
custos de processamento, e ndo requerer a queima dos canaviais (Dias et al., 2015), uma etapa
necessaria na colheita manual. Entretanto, a queima da cana também auxilia na colheita
mecanizada, reduzindo a quantidade de terra arrastada e o desgaste da colheitadeira. Apesar de
suas vantagens, a colheita mecanizada requer uma menor densidade de plantas por area e
aumenta a altura de corte do colmo, resultando em perda de produtividade na colheita (Milanez
et al., 2016). A colheita mecanizada também pode levar a compactacéo do solo, o que reduz

sua capacidade de absorver nutrientes.

Apos colhida, a cana deve ser processada o mais rapido possivel para evitar
contaminacdo bacteriana e reduzir a perda de agUcares (Dias, 2008). Ao chegar na destilaria, a
cana deve ser lavada, por um sistema de agua operando em ciclo fechado ou a seco. No caso
da cana colhida mecanicamente, recomenda-se a lavagem a seco para reduzir a perda de
acucares, ja que nesse caso a cana ja chega picada na destilaria e a perda de acucares seria
maior. Depois de lavada, a cana segue para a etapa de processamento, onde facas niveladoras
e martelos esmagadores promovem a homogeneizacdo do tamanho da cana e abertura das
células, para maior facilidade de extracédo dos acucares (Dias et al., 2015). A cana pode, ainda,
passar por um eletroim&@ para remocao de impurezas metalicas, que poderiam danificar as

moendas.



Depois de processada, 0s acucares da cana devem ser extraidos, e o caldo deve ser
tratado e ter sua concentracdo ajustada para dar origem ao mosto de fermentacdo. Durante a
fermentacdo, que é realizada pela levedura Saccharomyces cerevisiae sob condicdes
anaerobicas, etanol é produzido como um produto associado ao crescimento celular. Como a
concentracdo de etanol no vinho resultante da fermentacéo € baixa, ele deve ser purificado em
duas etapas, destilacdo até o ponto de azeotropia entre etanol e agua e, posteriormente,
desidratacéo para producéo de etanol anidro. A Figura 2.1 apresenta um diagrama de blocos do
processo de producdo de etanol a partir da cana-de-agUcar. As etapas de preparacdo do mosto,
fermentacdo alcoolica, purificacdo do vinho e cogeracdo de energia serdo detalhadas nas

proximas secoes.
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Figura 2.1. Diagrama de blocos para o processo de producdo de etanol de cana pelo método
de batelada-alimentada com reciclo de células. Adaptado de Lopes et al. (2016).



2.1.2. Preparacdo do mosto

2.1.2.1. Extracéo do caldo

Em destilarias autbnomas o mosto € obtido concentrando-se o caldo tratado extraido da
cana. A extracdo do caldo ¢ a etapa na qual a fibra da cana (bagaco) é separada dos sélidos
soltveis, que incluem dissacarideos (sacarose), ARTs (glicose e frutose), e ndo-agucares
organicos e inorganicos (Dias, 2008). A composi¢do média do caldo de cana é mostrada na

Tabela 2.2.

Tabela 2.2. Composi¢do média do caldo de cana-de-agUcar.

Componente Porcentagem em
massa (%0)

Agua 75-88
Solidos sollveis totais (Brix) 12-23
Sacarose 10-21
ARTs 0,3-2,5
Né&o-acgucares organicos 0,5-1,5
Né&o-acUcares inorganicos 0,2-0,7

Fonte: Dias (2008).

A extracdo pode ser feita por meio de moendas ou difusores, sendo as moendas a técnica
mais utilizada no pais (NovaCana, s.d.). Nas moendas, a cana limpa e processada passa por
uma série de 4 a 6 ternos de moenda. Em cada terno a cana passa por duas compressdes, entre
o rolo superior e os dois rolos inferiores. O rolo de pressao, na entrada do terno, permite
alimentacdo constante a moenda, o que é importante para evitar paradas (Fonseca, 2014). Essas
compressdes resultam na separacdo fisica entre o caldo e a fibra. Como a fibra perde bastante
agua durante as compressdes, agua de embebicdo deve ser adicionada para dissolver o agucar
ainda presente na fibra e permitir maior extracdo no préximo terno. Comumente, agua de
embebicdo é adicionada na alimentacdo do Gltimo terno, e o caldo extraido neste Gltimo terno
é usado como embebicdo para o terno anterior (Dias et al., 2015). O caldo primario, obtido no

primeiro terno contém cerca de 50-70% da sacarose total extraida. O bagaco final contém cerca



de 50% de umidade e a eficiéncia de extracdo de sacarose é da ordem de 97% (Wheals et al.,

1999).

Nos difusores, os agucares sdo extraidos por lixiviacdo, por meio de lavagens
contracorrente consecutivas. Para minimizar o consumo de &gua, lava-se apenas o bagaco
obtido no final da operagdo com &gua fresca, e utiliza-se o caldo obtido nessa lavagem para
realizar a lavagem anterior e assim sucessivamente. Os difusores apresentam menor custo de
manutengdo, menor consumo de energia e menor desgaste do que as moendas, e apresentam a
mesma eficiéncia de extragdo de sacarose, da ordem de 98%. No entanto, requerem maior
preparo da cana, com maior abertura de células, e resultam num baga¢o com maior umidade

(80%), requerendo um terno de moenda para reduzir essa umidade (Fonseca, 2014).

2.1.2.2. Tratamento do caldo

O caldo extraido deve passar por uma serie de tratamentos para torna-lo adequado para
a fermentacdo. Isso inclui remover impurezas e contaminantes e ajustar a concentracdo de
acucares no caldo para reduzir a inibicdo da levedura pelo substrato. Primeiramente, um
tratamento fisico é realizado para remocdo das impurezas maiores e insollveis, como
bagacilho, areia e sélidos em suspensdo, por meio de peneiras ou hidrociclones. No caso da
utilizacdo do hidrociclone, deve-se realizar uma lavagem do material sélido separado no
primeiro hidrociclone com agua e depois passar essa mistura por um segundo hidrocliclone
para aumentar a recuperacdo de agucares. Seguem-se ao tratamento fisico, os tratamentos
quimicos, no qual impurezas sollveis, insollveis e em suspensdo remanescentes Sao
parcialmente removidas e o pH do caldo € ajustado. Esse ajuste de pH é necessario, pois em
meios acidos, a sacarose se hidrolise a glicose e frutose, e estes podem se decompor a hidroxi-

metil-furfural (HMF), que inibe o crescimento celular (Huang et al., 2008). J& em meios
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alcalinos, a sacarose permanece estavel até temperaturas mais altas. Os tratamentos quimicos

séo listados a seguir (com base no trabalho de Dias, 2008):

1) Adicéo de fosfato: adiciona-se fosfato até sua concentracdo no caldo atingir por volta de

2)

3)

4)

5)

200-300 ppm. Essa etapa promove a sedimentacdo de impurezas, gerando lodos mais
concentrados, que sdo mais faceis de serem filtrados.

Calagem: o caldo fosfatado é pré-aquecido até 70 °C, cal é adicionada e depois o caldo é
aquecido até 105 °C. A calagem promove a neutralizacdo de &cidos organicos e fosfatos,
que sedimentam como sais de calcio. Ao precipitar, 0s sais de célcio arrastam matéria
organica em suspenséo e coloides.

Flasheamento: o caldo a 105 °C é submetido a um flasheamento a pressdo atmosférica para
remover gases incondensaveis, que se aderem aos flocos sedimentados. A temperatura é
reduzida para 98 °C.

Decantacdo: adiciona-se polimero floculante (poliacrilamida) para promover a formacéo
de flocos mais densos, o que aumenta a velocidade de sedimentacéo e reduz o volume de
lodo, ocasionando menores perdas de sacarose durante a filtracdo. A decantacdo depende
da temperatura (que deve ser alta, por volta de 98 °C) e do pH do caldo. Duas correntes séo
obtidas ap0s a decantacdo: o lodo, que segue para ser filtrado, e o caldo clarificado.
Filtracdo: o lodo é filtrado em filtros giratdrios, adicionando-se agua (para aumentar a
extracdo de sacarose) e palha (para retencdo dos flocos e facilitar separacdo dos sélidos).
O filtrado é reciclado, sendo misturado ao caldo logo ap6s a adicdo de cal. A torta de filtro

é aplicada na lavoura como fertilizante.

Em usinas mistas, o caldo clarificado (por volta de 15 °Brix) obtido no decantador é

separado em duas porc¢des: uma segue para a etapa de concentracdo (na qual o caldo é

concentrado até por volta de 65 °Brix), e a outra é misturada ao caldo concentrado, formando

0 mosto (concentragdo do mosto é por volta de 22 °Brix). Em destilarias autbnomas, onde néo
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ha producéo de acucar, ndo ha a necessidade de se concentrar parte do caldo até 65 °Brix, sendo
comum concentrar todo o caldo até 22 °Brix. Ap6s a concentracdo, o caldo é esterilizado a altas

temperaturas antes de ser resfriado a temperatura de fermentacédo (por volta de 34 °C).

2.1.3. Fermentacéo

2.1.3.1. Bioquimica da fermentacéo alcodlica

Fermentacdo € um processo metabolico no qual as células de micro-organismos (como
as da levedura Saccharomyces cerevisiae) produzem energia e crescem sem usar a cadeia
transportadora de elétrons. Isso geralmente ocorre sob condi¢BGes anaerdbicas, visto que o
oxigénio € o aceptor final de elétrons nessa cadeia. O catabolismo de agucares (como a glicose)
nas células comeca com a rota de Embden-Meyerhof-Parnas (EMP), também chamada de
glicdlise, na qual 1 molécula de glicose é convertida em 2 moléculas de piruvato numa série de
10 reacdes catalisadas por enzimas especificas. Essa rota resulta na producéo liquida de duas
moléculas de ATP (energia quimica armazenada) e 2 moléculas de NADH (molécula
transportadora de elétrons que possui poder redutor). A rota EMP também provisiona
esqueletos carbdnicos que sdo usados durante o anabolismo celular na sintese de biomoléculas,

como amino acidos, acidos nucleicos, lipideos e polissacarideos (Shuler & Kargi, 2002).

Sob condicdes aerdbicas, as moléculas de piruvato entram no ciclo do acido citrico
através da acetilacdo da Coenzima-A (Co-A) formando a acetil-Co-A, que é oxidada até CO,.
Os elétrons resultantes dessa oxidacdo sdo enviados a cadeia transportadora de elétrons, onde
sdo usados para bombear prétons da matriz mitocondrial para o espago intermembranal,
gerando um gradiente de prétons entre a membrana interna da mitocondria. Esse gradiente é
usado como forgca motriz pela enzima ATP sintetase para produzir grandes quantidades de
ATP. O oxigénio é o aceptor final de elétrons nessa rota, sendo reduzido a 4gua. Na auséncia

de oxigénio, o piruvato ndo entra no ciclo do &cido citrico. Para manter o balanco de elétrons
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na célula, as 2 moléculas de NADH produzidas na rota EMP devem ser reoxidadas a NAD+.
Para que isso ocorra, cada molécula de piruvato é convertida a acetaldeido e CO., por meio da
acdo da enzima piruvato decarboxilase e 0 acetaldeido é reduzido a etanol através da oxidacéo
do NADH (Shuler & Kargi, 2002). A Figura 2.2 ilustra simplificadamente a rota de producao

de etanol pela fermentacdo da glicose.

Glicose Frutose-bifosfato

N

2 ATP 2 ADP

2 ADP v
2 AT% 2 Acido fosfoglicérico < m 2 Triose fosfato
2 Acido piravico 2NADH 2 NAD*

\, 2 Acetaldeido + 2 CO, » 2 Ftanol

Figura 2.2. Esquema simplificado da rota de producéo de etanol em micro-organismos.
Adaptado de Shuler & Kargi (2002).

A equacao geral da fermentacdo alcoolica, considerando apenas as espécies quimicas,

é mostrada na Eq. (2.1):

CeH;,04 + 2 ADP + 2 P. - 2C,HsOH + 2CO, + 2 ATP Eq.(2.1)

Como mostrado na Tabela 2.2 (na se¢do 2.1.2), a maior parte dos aglcares presente na
cana-de-acgUcar esta na forma do dissacarideo sacarose. A levedura S. cerevisiae é capaz de
quebrar a sacarose nos monémeros glicose e frutose através da enzima invertase. Essa hidrolise
é realizada majoritariamente fora das células, no espaco entre a parede celular e a membrana
plasmatica, embora também possa ocorrer intracelularmente (Marques et al., 2016). A frutose
resultante dessa hidrolise também pode ser catabolizada pela rota EMP, visto que uma das

etapas dessa rota envolve a isomerizagdo da glicose-6-fosfato a frutose-6-fosfato.
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2.1.3.2. Processos industriais de fermentacéo alcodlica

Em termos de processos produtivos, ha dois processos industriais principais usados na
fermentac&o alcoolica do caldo de cana no Brasil: batelada alimentada e continuo. O primeiro,
adotado por cerca de 75% das usinas e destilarias em operagdo, € também chamado de Melle-
Boinot. Neste processo, operado em regime transiente, uma suspensdo de celulas, contendo
cerca de 30% (m/v) de células, é alimentada a dorna até ocupar 25-30% de seu volume util.
Depois, mosto (contendo entre 18-22% em massa de ART) ¢é alimentado até se atingir o volume
util da dorna, geralmente entre 300 e 3.000 m®. Essa etapa de alimentacio pode levar de 4 a 6
horas. Apds a alimentacdo do mosto, a dorna opera em batelada até o consumo completo dos
ARTSs, o0 que geralmente ocorre com 6 a 10 horas de operagdo total (Basso, 2011). A
fermentacao deve ser realizada numa temperatura entre 30-34 °C, porém como os volumes das
dornas sdo grandes, o controle da temperatura é dificil e as vezes ela pode atingir 40 °C. O
aumento da temperatura aumenta a inibicéo da levedura pelo produto (etanol), pois aumenta a
fluidez da membrana celular da levedura, facilitando a entrada de etanol na célula (Veloso,

2019).

Ao final da fermentacdo, o vinho levedurado, contendo entre 8 e 12 % em volume de
etanol, é centrifugado, separando-se em vinho delevedurado e creme de leveduras. O vinho
delevedurado é enviado a dorna volante para permitir alimentacdo constante a coluna de
destilacdo na etapa seguinte. O creme de leveduras possui uma concentracdo de 60-70% (v/v)
de células e é diluido numa razéo 1:2 com &gua e tratado com &cido sulfurico diluido (pH 2-
2,5) por 1 a 2 horas para matar bactérias contaminantes (Godoy et al., 2008). Cerca de 90-95%
das células séo recicladas para uma proxima batelada, o que resulta numa alta concentracao
celular, por volta de 10 a 14% (v/v) apés o enchimento das cubas, que permite maiores
rendimentos na fermentacdo (Lopes et al., 2016). Na inddstria ha comumente varias dornas

operando em paralelo em tempos diferentes, de tal forma que sempre haja uma dorna sendo
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esvaziada. Isso também permite que problemas, como contaminacdo, numa dorna nédo afete as
demais (Godoy et al., 2008). Outras vantagens do processo em batelada alimentada séo reducéo
do choque osmotico para a levedura, ja que a concentracdo de substrato permanece baixa
devido a alimentacdo gradual do mosto, menor suscetibilidade a contaminacéo bacteriana ou
por leveduras selvagens, devido a limpeza das dornas entre bateladas e menores riscos de
floculacéo das células devido a contaminacdo. Por conta de todos esses aspectos, a operacao
em regime de batelada alimentada geralmente atinge altos rendimentos de fermentacdo, por
volta de 92% do méaximo tedrico (0,511 g de etanol/g ART) (Godoy et al., 2008). A Figura 2.3
apresenta um diagrama de processos da fermentacdo alcoodlica em batelada alimentada.
Dioxido de carbono (CO2) também é produzido na fermentagdo, sendo comum nos processos
industriais brasileiros alimentar a corrente gasosa (contendo CO: e etanol arrastado) a uma

coluna de absorcdo, para recuperar o etanol arrastado.

Mosto
Leveduras
tratadas
Dorna de
fermentagao
Vinho
levedurado
Centrifuga ,‘\L‘ vinho
/N delevedurado N
LA >
Creme de
F—— leveduras
. orna
Purga volante

Tanque de
Tratamento

Figura 2.3. Diagrama de processo para a fermentacéo em batelada alimentada. Adaptado de
Basso (2011).
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O processo continuo ocorre em estado estacionario, geralmente com 3 ou 4 reatores em
série. A alimentacdo do mosto pode ser feita apenas ao primeiro reator ou uma parte pode ser
separada e alimentada também ao segundo reator (Fonseca, 2014). O vinho levedurado obtido
no final do Gltimo reator da série é centrifugado, como no processo de batelada alimentada. O
creme de leveduras é tratado e reciclado. As vantagens do processo continuo sdo reducdo do
tempo morto, operacdo na fase exponencial de crescimento celular, maior facilidade de
controle do processo e menores custos de instalacdo (Godoy et al., 2008). Entretanto, o
processo continuo é mais suscetivel a contaminagdes por outros micro-organismos, o que pode
representar perdas significativas na producdo de etanol e dificultar a centrifugacdo do vinho
resultante, devido a floculacédo (Ingledew, 2003). A Figura 2.4 mostra um diagrama do processo

de fermentacdo alcodlica continua.

Mosto

T i ]

Dorna de
Fermentagao

Dorna de
Fermentagao

Dorna de
Fermentacao

Centrifuga
Vinho
delevedurado

Recuperacao Leveduras
das leveduras

Purga

Figura 2.4. Diagrama de processo para a fermentacdo continua. Adaptado de Fonseca (2014).
2.1.3.3. Cinética da fermentacao alcodlica

A descricdo mais simples da cinética da fermentacgdo alcodlica € o modelo de saturagédo

de Monod, na qual a velocidade especifica de crescimento celular (1) é dada pela Eq. (2.2).

_ UmaxCS
u

= Hmax\s Eq. (2.2
Ks + Cs a-(22)

16



Nesse modelo, p (tempo™?) é descrito como uma funcio da velocidade especifica
méaxima de crescimento celular (umax), que ocorre durante a fase de crescimento exponencial
das células, da concentracéo de substrato limitante (Cs) e da constante de saturacdo (Ks). Os
valores de pumax € Ks podem ser obtidos experimentalmente a partir do ajuste de dados da

concentracdo de substrato limitante por tempo de reagédo a expressao do modelo de Monod.

Como o etanol ¢ um produto associado ao crescimento celular, sua velocidade

especifica de formacéo (qp) pode ser determinada pela Eq. (2.3).
qp = Yp/xH Eq.(2.3)

Onde Ypix é 0 coeficiente global de rendimento de células em produto, determinado
experimentalmente com base em medidas da variagdo da massa de produto formado (AMp =

Mp(t) — Mpo) pela variagdo da massa de células (AMx = Mx(t) — Mxo).

Existem varios outros modelos que acrescentam efeitos de inibicao pelo substrato, pelo
produto, pelas proprias células ou uma combinacédo destas ao modelo de Monod. Alguns desses

modelos sdo listados na Tabela 2.3.

Tabela 2.3. Modelos cinéticos com diferentes tipos de inibigéo.

Modelos com inibicdo pelo substrato

§= .umaxCS
Andrews (1968 B 2
1969 PP
IS
u= .umaxCS
Wu (1988 - n
s oo or B
IS
Modelos com inibicdo pelo produto
Aiba, Shoda & Nagatani _ HmaxCs e,
(1968) H= K+ G
C Cp\"
Levenspiel (1980) = Hmaxls 4y 2P
Ks + Cg Cp
C K
Hoppe & Hansford (1982) §= Hmax®s i

"~ K¢+ CsKip + Cp
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Tabela 2.3. Modelos cinéticos com diferentes tipos de inibicdo (Continuada).

Modelos com inibicdo pelas células

Lee, Pollard & Coulman _ MinaxCs Cy\"
(1983) Pt o\ o
Modelos com inibi¢do mista
_ .umaxCS 1— & "
Andrew/ Levenspiel H= C2 Cr
Ks+ Cs+ 2~ P
IS
Levenspiel/ Lee, Pollard & HmaxCs <1 Cp>n <1 CX>m
u= - = - =
Coulman Ks + Cs Cp Cy
m
Andrews/ Lee, Pollard & §= HmaxCs . (1 - ﬁ)
Coulman Ks + Cs + Ls Cx
KIS
C cr\" Cr\
Andrews/ Lee, Pollard & §= HmaxCs . (1 — _P> (1 — _X>
i C Cp Cy
Coulman/ Levenspiel Ks + Cs+ K_ISS P b'e

Fonte: Oliveira et al. (2017) e Veloso (2019).

A simulacdo da etapa de fermentacdo tem como base os balancos de massa para as
células, substrato e produto, como mostrado pelas Eq. (2.4) a (2.7) para operacdo em batelada
alimentada (Veloso, 2019). Nessas equacdes, foi assumido que a morte celular é desprezivel, a

degradacdo do produto formado é desprezivel e ele é associado ao crescimento celular.

‘% _ (u— 5) Cy Eq. (2.4)

% = (Csm — Cs)g - uY—CX Eq. (2.5)
S

%: Yp/xHCx —gcp Eq. (2.6)

i_‘t/ —F Eq. (2.7)

Nas Eqg. (2.4) a (2.7), Cx, Cs e Cp séo as concentragdes de células viaveis, substrato
limitante e produto (etanol) dentro do reator, respectivamente, Csm € a concentracdo de
substrato limitante no mosto alimentado, F é a vazéo volumétrica de alimentagéo do mosto, V,

o volume do reator, e p, a velocidade especifica de crescimento celular, dada, por exemplo, por
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um dos modelos apresentados na Tabela 2.3. Yx;se Yp/x séo coeficientes globais de rendimento

de substrato em células e de células em produto, respectivamente.

A modelagem cinética do processo fermentativo é importante para estimar pardmetros
cinéticos e predizer seu comportamento em outras condi¢des de opera¢do, como concentragao
inicial de substrato e vazao de alimentacdo do mosto. Fonseca (2014) realizou a simulagédo da
cinética da fermentacéo alcoolica em regime de batelada alimenta e continuo usando o modelo
de inibicdo mista apresentado por Ghose & Tyagi (1979), que é semelhante ao modelo de
Andrews-Levenspiel, mas com n = 1. Constatou-se que para um volume inicial de células (pé-
de-cuba) adequado, ndo ha diferencas significativas entre as concentracfes de saida (Cx, Cs e
Cp) previstas pela modelagem cinética e pela modelagem de conversao estequiométrica para
concentragdes de sacarose na cana variando de 11 a 15% em massa. 1sso demonstra a robustez
permite que a concentracdo de substrato no reator seja sempre baixa. Para a operacéo continua,
houve maior divergéncia entre os modelos cinético e estequiométrico, principalmente para
concentragdes de sacarose acima de 13%. Essa divergéncia pode ser diminuida aumentando-se

o tempo de residéncia (Fonseca, 2014).

Pela simplicidade da modelagem estequiométrica e sua boa predicdo para o0 processo
de batelada alimentada, essa modelagem tem sido amplamente utilizada em trabalhos de
simulagéo de usinas de producéo de etanol, como nos trabalhos de Dias (2008), Furlan (2012)
e Longati (2018). Nesse tipo de modelagem, especifica-se a conversao do substrato a cada um
dos produtos de fermentacdo, incluindo subprodutos de outras rotas metabdlicas, como
glicerol, acidos orgénicos e outros alcoois. Pode-se, alternativamente, especificar rendimentos
de glicose a células (levedura) e etanol, e razGes massicas entre etanol e outros subprodutos

(Dias, 2011).
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2.1.4. Destilacéo e desidratacao

Devido a presenca de grandes quantidades de 4gua no mosto da fermentacéo e devido
ao efeito inibidor que o etanol tem no crescimento celular, baixas concentragdes de etanol sdo
obtidas no vinho. Além disso, subprodutos de outras rotas metabdlicas, como &cidos, outros
alcoois, aldeidos, cetonas e ésteres podem estar presentes, em menores quantidades, no vinho.

A Tabela 2.4 apresenta a concentracdo massica tipica de vinhos industriais.

Tabela 2.4. Concentra¢do massica de vinhos industriais.

Componente Ponto de ebuli¢éo (°C) Faixa de concentragéo
(m/m)
Agua 100,0 0,92 -0,95
Etanol 78,4 0,05-0,08
Metanol 64,7 (0—3) x108
Isopropanol 82,4 1x10°®
Propanol 97,1 (2—-7) x10°
Isobutanol 108,0 (1-5)x10°
Alcool isoamilico 132,0 (3-19) x10°
Acetato de etila 77,10 (5-12) x10®
Acetaldeido 20,2 (1-8)x10°
Acido acético 118,1 (3-99) x10*

Fonte: Batista (2008).

A Portaria ANP n° 45/2001 regulamenta o teor minimo de etanol no etanol hidratado
(Alcool Etilico Hidratado Combustivel — AEHC) e no etanol anidro (Alcool Etilico Anidro
Combustivel — AEAC), que devem ser > 92,6% (v/v) e > 99,3% (v/v), respectivamente (ANP,

2001).

O processo de destilacdo continua ¢ amplamente empregado nas usinas de etanol
brasileiras para purificacdo do etanol no vinho. A destilacdo ¢ um processo de separacao
baseado na diferenca de volatilidade entre os componentes de uma mistura. Geralmente sdo
empregadas colunas de pratos, que se dividem em duas sec¢des: secdo enriquecedora ou
retificadora e secdo de exaustdo ou esgotamento. Na secdo retificadora, localizada entre o prato

de alimentacdo e o topo da coluna, o vapor ascendente é enriquecido com 0s componentes mais
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volateis da mistura, enquanto que na secdo de esgotamento, localizada abaixo do prato de
alimentacdo, o liquido descendente é concentrado com 0s componentes menos Volateis

(Batista, 2008).

A configuracdo padréo do processo de destilagdo do vinho, mostrada na Figura 2.5, €
composta por um conjunto de colunas de esgotamento (AA1D) e outro conjunto de colunas de

retificacdo (BB1).

g%,
Alcool N . Alcool

- > de 22 "hidratado
D
Vinho————> Flegma liquida B
Al
. ¥
Vapor de flegma L . Oko
fusel
A B1
w 4 i T
:-)2@; »Vinhaca »Flegmaga

Figura 2.5. Esquema do sistema de destilacdo do vinho industrial. Adaptado de Batista
(2008).

A descricdo do conjunto de colunas a seguir foi feita com base nos trabalhos de Dias

(2008) e Batista (2008):

Colunas de esgotamento:

e Coluna A: chamada de coluna de esgotamento do vinho, recebe no topo o fundo da coluna
A1. Vapor de flegma com alto teor alcodlico (40% em massa) é retirado do topo desta

coluna e alimentado ao fundo da coluna B. Do fundo da coluna A sai a vinhaga (produto
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do esgotamento do vinho) que deve conter menos de 0,02% em massa de etanol. A vinhaca
€ usada para aquecer parcialmente o vinho que € alimentado a coluna Al. A coluna A pode
ser aquecida por um refervedor ou atraves da injecao direta de vapor (borbotagem).

e Coluna A:: chamada de coluna de epuragdo do vinho, sua funcdo é aquecer o vinho e
purifica-lo de substancias mais voléateis. Vinho é alimentado no topo da coluna Al a cerca
de 90 °C (aquecimento parcial é feito no condensador da coluna B1 e depois trocando calor
com a vinhaga). O vapor produzido no topo da coluna Az é alimentado ao fundo da coluna
D. O fundo produzido na coluna Az é alimentado ao topo da coluna A.

e Coluna D: chamada de coluna de esgotamento do etanol de segunda, recebe o vapor da
coluna A em seu fundo. No topo sai um vapor que é condensado (o alcool de segunda).
Parte dele é retirada e parte € reciclada de volta para a coluna. No fundo sai a flegma liquida,

que ¢ alimentada junto com o vapor de flegma no fundo da coluna B.
Colunas de retificacéo:

e Coluna B: chamada de coluna de retificacdo, obtém-se o etanol hidratado no topo dessa
coluna. Ele pode ser resfriado e condensado, ou mantido na forma de vapor (o que € mais
conveniente para alimentacdo a etapa de desidratacdo). Em uma saida lateral préxima ao
fundo pode-se remover 6leo fasel.

e Coluna B1: é a coluna de esgotamento do conjunto BBs. E alimentada no topo pelo fundo
da coluna B. Em seu fundo é obtida a flegmaca, que deve conter menos de 0,02% em massa

de etanol.

A simulacdo rigorosa de uma coluna de destilacdo requer a resolucdo simultanea das
equacOes de balango de massa e energia da coluna como um todo e de cada prato da coluna.
Assume-se que as correntes liquida e gasosa saindo de cada prato estdo em equilibrio,

introduzindo-se, assim, ao sistema de equagdes a ser resolvido, as equagdes termodinamicas
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referentes ao equilibrio de fases. Outras equacGes empregadas sdo correlagcfes para célculo de
pressdo de vapor, calor especifico e calor latente e equacdes de eficiéncia para corrigir a ndo-
idealidade do equilibrio de fases nos pratos das colunas. Para uma simulacdo em estado
estacionario, o sistema de equacOes a ser resolvido é algébrico, porém altamente nao-linear,
requerendo métodos de resolucdo especificos, como Newton-Raphson, e bons chutes iniciais

para convergéncia da solucdo (Steffen & da Silva, 2017).

A pressdo atmosférica, o etanol forma um azedtropo com a agua a 78,15 °C numa
composicao de 96,5% em massa. Para a obtencgéo de etanol anidro (99,3% de etanol em massa),
o0 etanol hidratado retirado da coluna B deve ser desidratado. Isso pode ser feito através dos
seguintes processos: destilacdo azeotrdpica heterogénea, destilacdo azeotrOpica extrativa
(homogénea), destilagdo a vacuo (pressdes sub-atmosféricas), adsorcdo em peneiras

moleculares, e perevaporacédo através de membranas (Huang et al., 2008).

Na destilacdo azeotropica heterogénea, adiciona-se um terceiro componente (chamado
de agente de arraste), formando um sistema ternario trifasico (equilibrio liquido-liquido-vapor).
No caso do sistema etanol-agua, agentes de arraste comuns sdo benzeno, tolueno e ciclohexano,
sendo este Gltimo a op¢do mais comum atualmente, devido a carcinogenicidade dos outros dois.
A destilacdo azeotrdpica é constituida por duas colunas, a primeira, chamada de coluna
azeotropica, na qual etanol de alta pureza é recuperado no fundo e uma mistura dos trés
componentes é retirada no topo e separada em duas fases: organica (contendo etanol e agente
de arraste) e aquosa (contendo &gua e agente de arraste). A fase organica € reciclada de volta a
coluna azeotropica, enquanto a fase aquosa segue para uma segunda coluna, a coluna de
recuperacgdo, onde o agente de arraste € obtido no topo e reciclado a coluna azeotrdpica e agua
é obtida no fundo (Huang et al., 2008). A destilacdo azeotrdpica heterogénea com ciclohexano

é empregada por cerca de 60% das destilarias brasileiras, porém apresenta como desvantagens
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a inflamabilidade do ciclohexano, a necessidade de grandes quantidades do agente de arraste e

elevados custos energéticos (Saini et al., 2020).

Na destilacdo azeotrOpica extrativa um terceiro componente é adicionado a mistura
inicial visando alterar a volatilidade relativa de seus componentes, sem formar um azeétropo
ternario. Esse terceiro componente, que deve ter maior afinidade por um dos componentes da
mistura original, pode ser um solvente liquido, um liquido ibnico, uma solucdo de sal
dissolvido, uma mistura destes, ou uma solucdo polimérica. Convencionalmente, utiliza-se
solventes liquidos, como monoetileno glicol (MEG). Nesse caso, 0 solvente é adicionado ao
topo da coluna extrativa e extrai a agua da mistura etanol-agua, sendo a mistura agua-MEG
obtida no fundo da coluna extrativa e etanol anidro no topo. A mistura &gua-MEG segue para
uma segunda coluna de recuperacdo, onde o solvente é recuperado no fundo e reciclado a
coluna extrativa (Huang et al., 2008). A destilacdo extrativa comecou a ser usada no Brasil por
volta de 2001 (Dias, 2008), porém apresenta desvantagens semelhantes a destilacdo azeotrépica
heterogénea, como alta razdo entre solvente e etanol hidratado e alto consumo de energia.
Procurando melhorar a eficiéncia de extracdo, muitos estudos tém sido realizados usando
misturas de solventes e soluces salinas, solventes poliméricos e liquidos idnicos. No entanto,

a maioria desses processos ainda ndo é viavel em escala industrial (Saini et al., 2020).

Na destilacdo a vacuo, reduz-se a pressdo do sistema etanol-agua de forma a alterar o
ponto de azeotropia para concentracGes mais altas de etanol. No entanto, pressdes muito baixas
séo requeridas, da ordem de 0,11 atm, o que faz com que esse sistema néo seja atrativo (Black,

1980 apud Saini et al., 2020).

A separagdo por adsor¢do em peneiras moleculares geralmente emprega zedlitas, com
diametros de poro médio de 3 ou 4 Angstroms (A), como adsorvente. Dessa forma, as

moléculas de agua, que possuem didmetro médio de 2,8 A, conseguem penetrar nos poros do
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adsorvente, enquanto as moléculas de etanol, que possuem diametro médio de 4,4 A, séo
retidas. Essa € a principal tecnologia empregada nos Estados Unidos, porém ela ndo é utilizada
em larga escala no Brasil. Algumas desvantagens da desidratacdo por peneiras moleculares sdo
alto custo do material adsorvente e baixa capacidade de processamento de vinhos com elevada
concentracdo de etanol, sendo considerada uma opcdo promissora para usinas de etanol de

segunda geracgdo (Saini et al., 2020).

A separacdo por perevaporacdo empregando membranas semipermeaveis, geralmente
hidrofilicas, funciona com base na aplicacdo de um gradiente de pressao atraves da membrana.
Com isso, 0 componente permeavel a membrana (a 4gua) atravessa a membrana e é recuperado
na fase gasosa, enquanto o componente impermeavel (o etanol) € retido e permanece na fase
liquida. Apesar da complexidade de operacdo da membrana, sua baixa durabilidade e alto
custo, a técnica de perevaporacdo € promissora devido ao baixo custo energético e ndo

utilizacdo de solventes (Saini et al., 2020).
2.1.5. Cogeracgao

Um sistema de cogeracdo produz energia térmica e elétrica simultaneamente a partir da
combustdo de materiais como carvao, 6leo, gas natural, biomassa, entre outros (Alves, 2011).
No setor sucroalcooleiro, até a década de 80, utilizava-se bagaco em caldeiras pouco eficientes,
de baixa pressdo (7 a 10 bar) para produzir o vapor requerido pelo processo ao menor custo
possivel. Devido a baixa eficiéncia das caldeiras, muitas vezes o bagaco disponivel ndo era
suficiente para gerar todo o vapor de processo, requerendo lenha ou carvdo como

suplementacdo (Alves, 2011).

A utilizacdo de caldeiras com pressdes cada vez mais altas (22 bar) possibilitou as usinas
sucroalcooleiras atingir autonomia energética (Pellegrini, 2009). No final da década de 90, com

a privatizacdo do setor energético e mudancas na legislagdo, que passaram a permitir
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produtores independentes de energia (PIES) a vender eletricidade para a rede de transmisséo e
distribuicdo elétrica nacional (Macedo et al., 2001), o foco das usinas passou a ser a producéo
de energia excedente para comercializacdo. Para tanto, caldeiras de maior pressdo (65 bar) e
turbinas de condensacdo comecaram a ser empregadas, pois maximizam a geracao de energia

elétrica (Kumana, 2018).

Os trés tipos de turbinas mais usuais empregados em sistemas de cogeracdo de energia sao:
(1) turbinas de contrapressao (Backpressure steam turbines — BPSTSs), sendo esse o tipo mais
comum empregado nas usinas sucroalcooleiras brasileiras (Alves, 2011); (2) turbinas de
condensacdo (Condensing steam turbines — CSTs); e (3) turbinas de extracdo e condensacao

(Extraction-condensing turbines — ECTs) (Kumana, 2018).

Nas turbinas de contrapressdo (BPSTSs), o vapor vivo produzido na caldeira (a elevadas
temperatura e pressao) é expandido na turbina até a pressdo das utilidades do processo. Nessa
configuracdo, a producdo de energia elétrica esta atrelada ao consumo de vapor pelo processo,
fazendo com que a sua comercializacdo seja interrompivel e oscilavel (Pellegrini, 2009). O
vapor que sai da turbina passa por um dessuperaquecedor, que € usado para transformar o vapor
superaquecido em vapor saturado, pois assim o coeficiente de transferéncia de calor dos
trocadores de calor que utilizam esse vapor como utilidade aumenta e permanece constante,
facilitando o controle e célculo de dimensionamento desses trocadores (SpiraxSarco, 2020).
Esse vapor saturado é entdo usado no processo, sendo condensado a agua liquida, que €
realimentada a caldeira. O desaerador € usado para remover pequenas bolhas de ar que estejam
dissolvidas na agua de alimentacgdo da caldeira, pois o0 oxigénio é geralmente a principal causa
da corros@o nos tubos internos da caldeira, que estdo a elevadas temperaturas (SpiraxSarco,

2020). A Figura 2.6 mostra um sistema de cogeracdo com turbina de contrapresséo.
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Figura 2.6. Sistema de cogeracdo com turbina de contrapressao. Adaptado de Pellegrini
(2009).

As turbinas de contrapressdo normalmente operam recebendo vapor a 21 bar e 300 °C
e expandindo-o em um Unico estagio (para acionamento de moendas e bombas) ou em
multiplos estagios até a pressao de processo necessaria (Pellegrini, 2009). Sistemas mais

atuais e otimizados, recebem vapor superaquecido de 67 a 90 bar (Bonomi, 2012).

O sistema de condensagdo (CSTs) é empregado quando o que se procura é produzir a
quantidade méaxima possivel de energia elétrica. Nele, o vapor vivo € expandido até a pressao
de operacdo mais baixa possivel do condensador, onde o vapor expandido é condensado e
reciclado a caldeira. O refrigerante empregado nesse condensador é resfriado em ciclo fechado
por uma torre de resfriamento. Nesse tipo de sistema nao héa producéo de vapor para o processo,
portanto, ele ndo é geralmente utilizado isoladamente. Mais usualmente, ele pode ser
empregado em paralelo ao sistema com turbina de contrapressdo, onde a corrente de vapor vivo
é dividida e uma parte vai para cada tipo de turbina (Walter, 1994), gerando vapor excedente

para venda. A Figura 2.7 mostra essa configuragdo em paralelo.
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Figura 2.7. Sistema de cogeracdo com turbina de condensacéo. Adaptado de Pellegrini
(2009).

Turbinas de extracdo-condensacdo permitem a retirada de parte do vapor a pressoes
altas o suficiente para ser utilizado no processo, enquanto o restante do vapor é retirado numa
pressdo mais baixa (0 que permite produzir mais eletricidade) e segue para o condensador. Esse
sistema é mais caro e dificil de operar do que o sistema de contrapressdo. No entanto, ele
estabiliza a oferta de energia elétrica, podendo gerar excedente para venda o ano todo, uma vez
que nem todo vapor gerado é usado no processo (Alves, 2011). A Figura 2.8 mostra o sistema

de cogeracdo com turbina de extracdo-condensacao.
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Figura 2.8. Sistema de cogeracdo com turbina de extracdo-condensacdo. Adaptado de
Pellegrini (2009).

2.2. Etanol de milho

Nesta secdo apresenta-se a composicdo do grdo de milho, descricdo dos processos
convencionais de moagem a seco e moagem Umida para producéo de etanol e comparacao entre

a producdo de etanol a partir do milho e da cana-de-acucar.
2.2.1. Visao geral

O milho é um dos graos mais cultivados no mundo (Ignajatovic-Micic et al., 2019), sendo
cultivado em praticamente todas as regides do planeta, porém com grandes diferencas em
produtividade (Ranum et al., 2014). Em 2020, foram produzidos cerca de 1.162 milhGes de
toneladas de milho no mundo e os Estados Unidos, maior produtor do gréo, foi responsavel por
31% do total (FAO, 2022). O consumo americano de milho aumentou em 2,5 vezes de 1980

até 2020, de 124 para 309 milhdes de toneladas. Nesse mesmo periodo de tempo, a
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porcentagem do milho consumido para producéo de etanol combustivel foi de 0,7% para 41,5%
(USDA, 2020). Até dezembro de 2021, vigorava nos Estados Unidos o Alternative Fuel
Mixture Excise Tax Credit, que dava aos produtores de combustiveis alternativos (dentre eles
qualquer combustivel liquido produzido a partir da biomassa) um crédito de 0,5 dolares por
galdo de combustivel alternativo adicionado a uma mistura contendo no minimo 0,1% de

gasolina, diesel ou querosene (AFDC, 2022).

O gréo de milho é composto por quatro estruturas principais: pericarpo (casca),
endosperma, gérmen e ponta. O pericarpo constitui cerca de 5 a 7% da massa seca do gréo e é
a estrutura que protege o0 grdo contra a umidade excessiva, insetos e micro-organismos. Ele é
composto majoritariamente por material lignocelulésico, em especifico hemicelulose (67%),
celulose (23%) e lignina (0,1%). O endosperma representa 83% da massa seca do grao, sendo
composto majoritariamente por amido (88%) organizado na forma de granulos. Ele também
contém 74% das proteinas do grdo, em especial uma classe de proteinas de reserva, chamada
zeinas (Paes, 2005). O gérmen, que representa de 10 a 12% da massa seca do grdo, armazena
nutrientes e horménios essenciais para o crescimento inicial da planta, contendo 78% de todos
0s minerais do grao, 26% das proteinas e 83% dos lipideos (Garcia-Lara et al., 2019). A ponta,
que compde 2% da massa seca do gréo, € responsavel por sua conexao ao sabugo e é constituida
por material lignoceluldsico (Paes, 2005). A Tabela 2.5 apresenta a composi¢do média total do

grdo de milho e a porcentagem do total em cada estrutura.

Como pode-se observar na Tabela 2.5, o milho é uma biomassa amilacea, pois o amido
compde aproximadamente 72% de sua massa seca. O amido é um polissacarideo formado por
mondmeros de D-glicose unidos por ligagdes a-1,4-glicosidicas para formar o componente
puramente linear, amilose, e, no caso do componente ramificado amilopectina, pode apresentar
também ligagdes a-1,6-glicosidicas. Para um gréo de milho dentado tipico, cerca de 23 a 25%
do amido € composto por amilose e 75 a 77%, por amilopectina (Kumar & Singh, 2019).
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Tabela 2.5. Composicdo média do grdo de milho (dentado) e seus componentes.

Porcentagem Porcentagem do gréo total
Componente em massa seca
Grao Endosperma  Gérmen Pericarpo Ponta

Amido 71,7 98,1 1,5 0,6 0,1
Proteina 9,5 73,8 26,2 2,6 0,9
Lipideos 4,3 15,4 82,6 1,3 0,8
Fibra 9,5 26,0 12,0 54,0 7,0
Cinzas 1,4 17,9 78,4 2,9 1,0
AcUcares 2,6 28,9 69,3 1,2 0,8

Fonte: Kumar & Singh (2019).

O amido presente no milho pode ser quebrado de volta em seus monémeros de glicose
pela acdo de enzimas amiloliticas. Uma vez liberada, a glicose pode ser fermentada para
produzir etanol. Existem dois processos comerciais para a producéo de etanol através do milho:
moagem a seco e moagem Umida. A moagem a seco processa todas as partes da semente de
milho, incluindo os componentes ndo-amilaceos, que séo recuperados no final, enquanto a
moagem Umida processa somente o amido, requerendo pré-fracionamento do grdo (Kumar &
Singh, 2019). Apesar de gerar uma série de coprodutos altamente rentaveis, a moagem umida
€ menos comum devido aos maiores custos de capital e operacdo (uso de energia) em relacao
a moagem a seco (Rosentrater, 2011). Esses dois processos serdo descritos em mais detalhes

nas duas préximas secdes.

2.2.2. Moagem a seco

Nos Estados Unidos, o milho é colhido uma vez ao ano (de julho a setembro) e,
portanto, deve ser estocado para permitir producdo de etanol o ano todo. No Brasil, apesar do
milho ser produzido em duas safras, ele é geralmente comprado pelas usinas com antecedéncia
e estocado. O tempo de estocagem do milho depende de sua umidade, sendo que é comum ter
que secar 0s gréos apods a colheita. Para um tempo de estocagem de até 6 meses, a umidade

méaxima do milho é de 15%, e ela reduz conforme esse tempo aumenta (Singh, 2009).
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Antes de seguirem para o processamento, os grdos de milho passam por etapas rigorosas
de limpeza, tais como: aspiracdo, para remocao de poeiras e pequenos fragmentos das demais
partes da planta (como espiga e caule), peneiracéo, para remocao de materiais estranhos e graos
quebrados, separacdo por im4, para remoc¢do de componentes de ferro e removedor de pedras,

para retirada de pedras e demais metais (Anderson & Almeida, 2019).

Depois de limpos, os graos inteiros seguem para a moagem, que tem por objetivo abrir
as células para que o amido presente nelas esteja mais disponivel para a acdo das enzimas
amiloliticas nas etapas seguintes de liquefacdo e sacarificacdo. Além disso, a moagem promove
a quebra do pericarpo, que € uma camada impermeavel, permitindo que o amido cru seja
hidratado, o que facilita as etapas de quebra do polissacarideo (Bialas et al., 2014). Deve-se,
no entanto, tomar cuidado para ndo moer 0s graos até uma granulometria muito baixa, pois isso
produz uma farinha de milho muito fina, que pode formar uma massa solida mediante a adi¢ao
de 4gua, além de aumentar a quantidade de proteinas sollveis, o que reduz a valor proteico do
DDGS. Em termos de equipamentos, a moagem pode ser realizada por moendas de rolo ou
moedores de martelo, sendo que a moenda de rolo produz uma farinha com um intervalo de
distribuicdo de didmetros menor, ou seja, um p6 com particulas de didmetros mais homogéneo,
que o moedor de martelos. As saidas das moendas sdo geralmente equipadas com telas de
retencdo, que permitem a passagem de pds de milho moido de até certo tamanho, sendo 0,125
polegadas (3,3 mm) um tamanho comum. Em geral, reducdes no tamanho da tela de retencéo
aumentam a concentracdo de etanol no vinho final e diminuem o tempo de fermentacao, pois

diminuem a porcentagem de amido ndo solubilizado (Singh, 2009).

Como a taxa de hidrolise do amido cru por enzimas amiloliticas é geralmente baixa,
este amido deve ser solubilizado para melhor atuagdo das enzimas (Bialas et al., 2014). A
solubilizacdo completa do amido de milho é realizada através da cocgéo rapida (jet cooking)
com injecao de vapor (Singh, 2009; Kwiatkowski et al., 2006). Na coc¢do, o grdo moido é
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misturado com agua, amonia, cal e enzima a-amilase termoestavel, formando uma pasta de
milho com cerca de 30% (m/v) de solidos (amido), que é alimentada ao cozedor
simultaneamente ao vapor de alta pressao. Devido a alta velocidade do vapor injetado e ao
gradiente de pressao gerado no cozedor, uma alta taxa de cisalhamento € obtida, o que promove
a quebra dos granulos do amido (Ferng et al.,, 2011), formando uma pasta de amido
solubilizada. A adicdo da enzima a-amilase ainda na etapa de coc¢éo é importante para reduzir
a viscosidade da pasta de milho solubilizada (Singh, 2009), pois converte as longas moléculas
de amido em polissacarideos menores (0s oligossacarideos). Em seguida ocorre a etapa de
liquefacdo, na qual a pasta solubilizada € alimentada a um tanque agitado operado entre 85 —
95 °C a pH 6,5, onde permanece por cerca de 50 minutos com uma carga enzimatica de 0,002
g de a-amilase por g de milho (Kwiatkowski et al., 2006). Até um terco de carga de a-amilase

é comumente adicionada na etapa de coccao (Singh, 2009).

A enzima a-amilase hidrolisa randomicamente as ligagdes a-1,4-glicosidicas presentes
no amido, produzindo dextrinas, que sdo polissacarideos de cadeia curta formados
majoritariamente por ligagdes a-1,4-glicosidicas (embora também possua ligacdes do tipo a-
1,6-glicosidicas), o dissacarideo maltose (formado por duas moléculas de glicose) e o
trissacarideo maltotriose (formado por trés moléculas de glicose). A Figura 2.9 ilustra a

diferenca entre essas duas ligacdes.
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Figura 2.9. Ligagdes a-1,4-glicosidicas e a-1,6-glicosidicas. Fonte: autoria propria.

A maltose consegue ser assimilada e fermentada pela levedura S. cerevisiae, no entanto,
a maltotriose e as dextrinas ndo, sendo necessario adicionar uma segunda enzima,
glucoamilase, que hidrolisa os dois tipos de ligacdo (o-1,4- e a-1,6-glicosidicas, embora a taxa
da segunda reacdo seja bem menor) nos terminais nao-redutores dos sacarideos, produzindo
glicose num processo chamado de sacarificacdo (Kumar & Singh, 2019). O processo de
sacarificacdo ocorre por volta de 60 °C a pH 4,5, num processo em batelada que dura cerca de
20 minutos e com uma carga enzimatica de cerca de 0,0011 g de glucoamilase por g de milho

(Johnston, 2021).

Em seguida, ocorre a fermentacdo da glicose pela acdo da levedura S. cerevisiae a
temperaturas entre 30 e 35 °C por 48 a 72 horas (Kwiatkowski et al., 2006; Bialas et al., 2014).
A fermentacdo € mais lenta que no processo a partir da cana-de-agUcar, pois N0 processo a
partir do milho as células ndo séo recicladas, resultando numa baixa concentragéo de células
no fermentador. Além disso, como as células ndo séo recicladas, € necessario desviar uma parte
dos agUcares para os tanques de incubacdo de celulas (Lopes et al., 2016). A fermentacao

também pode ser afetada negativamente pela moagem inadequada do gréo de milho, resultando
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em grandes quantidades de amido ndo liquefeito, pela acdo inadequada das enzimas na
hidrolise do amido, e pela presenca de proteinas solliveis que podem ser assimiladas pelas

células e convertidas em alcoois superiores (0leo fusel) (Singh, 2009).

Nos processos industriais americanos, a corrente gasosa produzida pelo fermentador
(COy) é enviada para um lavador de agua, onde o CO: é recuperado e a agua é reciclada. A
corrente liquida produzida pelo fermentador (contendo &gua, etanol e pequenas fragcdes de CO>
dissolvido) é aquecida € enviada para um baldo de flasheamento para separar o CO2. O etanol
e a agua do efluente gasoso sdao condensados, misturados a corrente liquida do baldo e enviados
para o sistema de purificacdo do vinho. O CO2 que permanece na corrente gasosa € misturado

ao CO> que sai do fermentador (Kwiatkowski et al., 2006).

O vinho resultante da fermentacdo possui alta concentracdo de solidos (fibras, proteinas
insoltveis, 6leo, amido ndo hidrolisado e células), e alimenta um sistema de trés colunas de
destilacdo (coluna do vinho, coluna retificadora e coluna de esgotamento). No fundo da coluna
do vinho é obtida uma mistura de material ndo-fermentado contendo cerca de 15% de sélidos
(whole stillage). No topo dessa coluna é obtida uma mistura liquida contendo quantidades
iguais de etanol e dgua. Essa mistura segue para a coluna de retificacdo, onde cerca de 99% do
etanol que entrou na coluna é recuperado no topo e enviado para a unidade de desidratacdo
(geralmente via peneiras moleculares). O fundo da coluna de retificagdo é alimentado a coluna
de esgotamento para remocao da dgua. O topo da coluna de esgotamento é alimentado a coluna
de retificacdo. O fundo da coluna de esgotamento (majoritariamente agua) é reciclado no

processo (Kwiatkowski et al., 2006).

O fundo da coluna do vinho (whole stillage) é centrifugado, separando-se em thin
stillage (parte é reciclado no processo, sendo usado, por exemplo, na preparacdo da pasta de

milho) e sdlidos insollveis (37% de sélidos). A porg¢do do thin stillage que néo é reciclada é
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concentrada (até 35% de sélidos) e misturada aos sélidos insoluveis, produzindo o WDGS (wet

distiller’s grains with solubles). Este geralmente é seco para produzir DDGS (dried distiller’s

grains with solubles) (Kwiatkowski et al., 2006), um subproduto altamente proteico empregado

como ragédo animal (Belyea et al., 2004).

Um diagrama simplificado do processo de produgdo de etanol de milho pelo método

de moagem a seco é mostrado na Figura 2.10.
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Figura 2.10. Diagrama de blocos para o processo de producéo de etanol de milho pelo
método de moagem a seco. Adaptado de MacAloon et al. (2000).

A Tabela 2.6 apresenta a composi¢do média do DDGS obtido no processo de moagem

a seco. Outros compostos que podem estar presentes no DDGS sao células de levedura e sélidos

sollveis ndo-fermentesciveis (Non-fermentable Dissolved Solids — NFDS) (Kwiatkowski et al.,

2006).
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Tabela 2.6. Composicdo média do DDGS em base seca.

Componente % m.s. Componente % m.s.
Lipideos 119+0,1 ADF” 172+1.2
Proteinas 31,1+£0,2 Cinzas 46+0,2

Fibra bruta 102+1,2 Amido 51+0,3

Fonte: Belyea et al. (2004). "ADF (Acid Detergent Fiber) é uma medida da quantidade de
carboidratos estruturais (parede celular) presente no DDGS.

2.2.2.1. Hidrdlise do amido (liquefacéo e sacarificacao)

A hidrélise enzimatica do amido € geralmente realizada em duas etapas: liquefacédo, na qual
uma suspensdo aquosa de amido gelatinizado € parcialmente hidrolisada a oligossacarideos
através da enzima o-amilase, e sacarificacdo, na qual enzimas sacarificantes, como
glucoamilase e pululanase, transformam o amido liquefeito em sacarideos especificos, que
podem ser maltodextrinas, maltose e glicose, o tempo da reacdo determinando o quanto de cada

sacarideo é obtido (Presecki et al., 2013a).

As enzimas a-amilase sdo endoglucanases que catalisam a hidrélise das ligagdes a-1,4-
glicosidicas internas do amido, podendo produzir sacarideos de diversos tamanhos, desde
oligossacarideos (maltodextrinas), a trissacarideos (maltotriose), dissacarideos (maltose) e
monossacarideos (glicose). Essa enzima € capaz de hidrolisar tanto o amido cru (ndo
solubilizado, em grénulos), quanto o amido solubilizado (em suspenséo aquosa), embora a taxa

de hidrélise do primeiro seja menor que a do segundo caso (Presecki et al., 2013b).

Como a solubilizacdo do amido ocorre a temperaturas elevadas (comecando entre 53 e 74
°C) e essas temperaturas desfavorecem a estabilidade da enzima a-amilase, um problema que
ocorre na etapa de liquefacéo é a desativacao da enzima. A enzima também sofre inibi¢éo pelos
produtos formados, em especial pela maltose e glicose. Uma forma de melhorar a estabilidade
da enzima a altas temperaturas (acima de 80 °C) é pela adi¢éo de ions de calcio ao meio de

cultivo, pois a enzima a-amilase contém 3 ions de célcio em sua composi¢cdo, que estdo
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diretamente relacionados com a estabilidade e conformacéo da estrutura enzimatica (Presecki

etal., 2013a).

A hidrolise completa do amido ndo acontece apenas com a adicdo de a-amilase, pois esta
quebra randomicamente as liga¢des a-1,4-glicosidicas, entdo o tempo necessario para
conversdo de todo o amido em glicose seria elevado. Além disso, essa enzima néo é capaz de
atuar nas ligagdes a-1,6-glicosidicas. No entanto, ao quebrar as ligagdes a-1,4-glicosidicas, a
a-amilase produz oligossacarideos com uma extremidade redutora e uma ndo-redutora. A
enzima glucoamilase é uma exoglucanase que atua diretamente na extremidade ndo-redutora
dos oligossacarideos para liberar moléculas de glicose. Portanto, a sua adicao acelera a taxa de
producdo de glicose (Presecki et al., 2013b). Além disso, essa enzima é capaz de quebrar as
ligagdes a-1,6-glicosidicas, permitindo uma hidrolise completa do amido (Kumar & Singh,
2019). Entretanto, a enzima glucoamilase também catalisa a condensacéo da glicose a maltose,
sendo necessario adicionar a enzima pululanase, que reverte essa reacao, para promover uma

hidrolise completa do amido a glicose (Findrik et al., 2010).

A acdo sinergética das enzimas o-amilase e glucoamilase/pululanase para realizar a
liquefacdo e sacarificacdo simultaneas do amido deve ocorrer em valores de temperatura e pH
intermedidrios entre os valores 6timos de cada enzima. Apesar da taxa de desativagao da a-
amilase aumentar bastante acima de 80 °C, ela apresenta baixa atividade a temperaturas muito
inferiores a essa. Ja a glucoamilase apresenta atividade alta acima de 50 °C, e temperaturas
muito acima desse valor afetam a estabilidade da enzima a longo prazo. Com relagéo ao pH, a
glucoamilase requer pHs mais acidos que a a-amilase. Assim, o processo de liquefacéo e

sacarificacdo simultaneos € geralmente operado a 65 °C e pH de 5,5.
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2.2.3. Moagem Uumida

O processo de moagem Umida é usado para fracionar o grédo de milho, permitindo recuperar
separadamente seus componentes, como amido, 6leo, proteina e fibra. A primeira etapa no
processo de moagem Umida é realizar a molhagem e amolecimento do grao de milho, deixando-
0 em um banho de &gua e dioxido de enxofre (SO2). O milho amolecido é moido e seus
componentes sdo separados por peneiras, centrifugas, hidrociclones e lavagem. A descricao

detalhada do processo mostrada a seguir é com base no trabalho de Rausch et al. (2019).

O amolecimento do milho é uma etapa crucial, pois afeta diretamente o rendimento de
amido e sua qualidade. Essa etapa é geralmente feita num sistema de 6 a 12 tanques em série
operados em batelada, a 50 °C por 20 a 50 horas ao todo. A agua sulfurada (contendo 1.500 a
2.000 ppm de SO2) de maior concentracdo é usada no ultimo tanque da série. Depois de usada,
essa agua (agora com menor concentracdo de SO») é transferida para o tanque anterior e assim
sucessivamente. Bactérias dos géneros Lactobacillus e Acetobacter geralmente estdo presentes,
produzindo &cidos latico e acético. Esses &cidos, em especial o latico, aumentam o
amolecimento do grdo, aumentam a taxa de difusédo de SO para o endosperma, ajudam a

solubilizar as proteinas presentes no endosperma e enfraquecem a parede celular.

Nos primeiros tanques da série, onde a concentracdo de SO. € baixa, ocorre a hidratacdo
dos graos de milho (para cerca de 45% de agua) e fermentacdo lactea (que é inibida a altas
concentragdes de SO.). Nos tangques do meio, a concentracdo de SO, na agua € alta o suficiente
para gerar um gradiente de concentracdo que permite sua difusdo atraves do endosperma. Nos
ultimos tanques da série, onde a concentragdo de SO> é mais alta, 0 SO, reage com as ligagdes
dissulfeto presentes na matriz proteica do endosperma, separando as proteinas (gluten) do

amido.
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A &gua final obtida no processo de molhagem contém cerca de 46% de solidos soluveis.
Essa dgua pode ser concentrada e misturada a fibra, separada numa etapa posterior, para

produzir o corn gluten feed, cujo rendimento € de cerca de 19,4% em massa seca.

O milho umedecido é moido grosseiramente para quebrar o grdo, expondo o gérmen.
Durante a etapa de amolecimento, 0 gérmen permanece intacto, adquirindo uma consisténcia
emborrachada flexivel, que faz com que ele ndo quebre na moagem. O material moido € diluido
com agua e enviado para um hidrociclone, onde a separacdo entre geérmen e demais
componentes (lodo degermenado) ocorre com base no principio de diferencas de densidade. O
gérmen, por conter grandes concentracdes de 6leo, € menos denso que o lodo. O 6leo de milho,
gue € um coproduto de alto valor agregado, pode entdo ser extraido do gérmen. O rendimento

em gérmen € de cerca de 7,7% em massa seca.

O lodo degermenado segue para uma etapa de peneiracdo, produzindo: (1) fibra (pericarpo
e parede celular) e (2) lodo desfibrado (contendo amido e glaten). A fibra contém uma grande
quantidade de amido e, para recupera-lo, deve-se moer esse material até uma granulometria
mais fina, lava-lo e peneird-lo novamente. Essa segunda etapa permite reduzir a massa de
amido na fibra de 35% para até 5%. Por fim, 0 amido e gluten do lodo desfibrado sdo separados
por centrifugacdo, devido a menor densidade do gliten (1.060 vs. 1.600 kg/m3). O amido
(rendimento de 66,7% em massa seca) obtido pode seguir para as etapas seguintes de producao
de etanol. O gliten € concentrado a 10% de umidade e vendido como corn gluten meal, cujo

rendimento é de 6,2% em massa seca.

A Figura 2.11 apresenta o diagrama de blocos do processo de producédo de etanol de milho

a partir da moagem Umida.
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Figura 2.11. Diagrama de blocos para o processo de produgéo de etanol de milho pelo
método de moagem umida. Adaptado de Huang et al. (2008).

A Tabela 2.7 apresenta a composicdo média dos trés coprodutos principais obtidos no

processo de moagem Umida.

Tabela 2.7. Composicdo média dos coprodutos no processo de moagem Umida convencional.

Composicdo (Yom.s.) Gérmen seco Corn gluten feed  Corn gluten meal
Proteinas 11,6 16,2 66,3
Lipideos 45,0 2,1 2,0

Fonte: Ramirez et al. (2009)

2.2.4. Modificacdes aos processos convencionais

Esta secdo apresenta algumas melhorias que foram realizadas nos processos convencionais
de moagem a seco e moagem Umida.
2.2.4.1. Reducéo dos custos da etapa de coc¢ao/liquefacdo do amido na moagem a seco
Os custos associados com a etapa de coccao/liquefagdo do amido de milho podem

representar de 30 a 40% do custo total de producéo do etanol. Para reduzir esses custos, e tornar
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a producdo do biocombustivel mais econdmica e competitiva, deve-se procurar produzir
enzimas amiloliticas que sejam capazes de atuar no amido cru (granular). Tais enzimas,
chamadas de GSHE (Granular Starch Hydrolysis Enzymes), ocorrem naturalmente em cereais,
e existem atualmente sete sistemas enzimaticos altamente reativos ja estudados. A utilizacdo
de enzimas GSHE também leva a producdo de pastas de milho com maior teor de solido.
Desvantagens desse sistema incluem o alto custo e a grande quantidade de enzimas necessarias
para realizar a hidrolise do amido granular, e uma maior taxa de contaminacdo do meio de
cultivo (o que gera menores rendimentos), pois temperaturas mais amenas sao empregadas
(Bialas et al., 2014).

Devido a inibicao das enzimas amiloliticas pela glicose, uma configuracdo que vem sendo
estudada e otimizada é a sacarificacdo e fermentacdo simultanea (SSF — Simultaneous
Saccharification and Fermentation), pois assim a glicose produzida pelas enzimas vai sendo
consumida pela levedura, o que reduz tanto a inibi¢do das enzimas quanto o choque osmaético
para as leveduras. Outras vantagens desse processo combinado sdo reducdo no tempo de
processamento, ja que duas etapas sdo realizadas simultaneamente, e reducdes no custo de
investimento e operacionais (Bialas et al., 2014). A atividade da enzima comercial STARGEN
001 da Genencore International é de 456 GSHU/g (Granular Starch Hydrolyzing Units) (Bialas
etal., 2014).
2.2.4.2. Producao de mais coprodutos na moagem a seco

Uma das desvantagens do processo de moagem a seco frente ao processo de moagem
Umida é a ndo recuperacdo dos varios componentes do grdo de milho. Uma alteracdo que foi
considerada ao processo convencional de moagem a seco é a remocgdo do gérmen e da fibra
antes de seguir para a etapa de hidrélise do amido. Esses processos, conhecidos como Quick
Germ e Quick Fiber operam de forma semelhante a moagem Umida, porém como ndo realizam

a separacdo de todos os componentes do gréo, sdo mais baratos. Nesses processos, 0 gréo de
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milho é umedecido a 60 °C por 3 a 12 horas, 0 que promove a separagdo entre 0s componentes
do grédo. Depois, a suspensdo de grdos vai para um hidrociclone, onde o gérmen e a fibra
(pericarpo e ponta) sdo obtidos no efluente do topo (pois sdo menos densos) e 0 amido e as
proteinas sao obtidos no efluente do fundo. O gérmen e a fibra séo lavados e secados e depois
separados por aspiracdo. A recuperacdo do gérmen possibilita extrair o 6leo de milho, que é
um coproduto de alto valor agregado. Além disso, a remocao de componentes ndo fermentaveis
aumenta a produtividade e eficiéncia da fermentacdo, reduz o entupimento nos evaporadores
do thin stillage e aumenta o contetido proteico do DDGS (Singh et al., 2001).

Uma outra forma de melhorar a rentabilidade do processo de moagem a seco € pela
extracdo de compostos de interesse do thin stillage, como éleo de milho, proteinas, fitatos,
glicerol, entre outros. A recuperacdo de coprodutos ap6s o processamento do grao €, em geral,
mais barata que a recuperacdo pré-processamento, que é a realizada na moagem Umida. Com
relacdo ao Oleo de milho, ele é tradicionalmente recuperado do thin stillage pelo uso de
centrifugas e decantadores, porém esses processos ndo permitem a recuperacéo de todo o 6leo,
devido a formacao de emulsdes. Um processo promissor é a utilizacdo de materiais adsorventes
hidrofobicos (como gel de silica) ou surfactantes ndo-idnicos para retirar o 6leo do thin stillage.
As proteinas podem ser removidas por filtracdo ou pela adi¢cdo de proteases em varios pontos
do processo, para produzir amino acidos. Esses amino acidos podem ser consumidos pelas
leveduras durante a fermentacdo, reduzindo a necessidade por fontes de nitrogénio. Isso
alteraria, no entanto, o contedo proteico do DDGS, que seria mais rico em fibras. Os fitatos
presentes no grdo de milho sdo concentrados no efluente solido da coluna do vinho (whole
stillage). Devido a sua propriedade quelante, os fitatos sdo empregados nas indudstrias
alimenticia, téxtil e quimica com agentes antioxidantes, e sua recuperagao, por meio de resinas

de troca ibnica, pode ser de interesse comercial (Reis et al., 2017).
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2.2.4.3. Reducdo do tempo de processamento na moagem umida

Visando a reducdo no tempo de processamento do grdo no processo de moagem umida e a
reducdo no consumo de SO durante a molhagem, Ramirez et al. (2009) propuseram um
processo de moagem umida enzimatica. Nesse processo modificado, a molhagem € encurtada
para apenas 6 horas (a 55 °C) e a concentracdo de SO, empregada € a minima para controle
microbiano (600 ppm). Depois da molhagem, o grdo umedecido € moido para permitir melhor
penetracdo das enzimas. Em seguida o grdo moido é misturado a parte do géermen removido
nos hidrociclones e passa por um tratamento enzimatico, no qual proteases sdo adicionadas
para hidrolisar a matriz proteica que circunda os granulos de amido, quebrando as ligacbes
entre o gluten e o amido. O milho proteolisado segue para as etapas de separacdo do gérmen
(em hidrociclones), com reciclo de parte do gérmen obtido no efluente do topo. O lodo
degermenado obtido nos efluentes de fundo dos hidrociclones segue para as etapas
convencionais de retirada da fibra e do gliten (Ramirez et al., 2009).

2.2.5. Comparacdo com o etanol de cana-de-acucar

A producdo de etanol biocombustivel através da fermentacdo de aclcares pode empregar
diferentes classes de matérias-primas. Dentre elas, tém-se as matérias-primas ricas em
acucares, como a cana-de-agUcar e a beterraba, e aquelas ricas em amido ou amilaceas, como
o milho e o trigo. Dentre esses, milho e cana sdo os mais utilizados no mundo, sendo o primeiro
pelos Estados Unidos, e 0 segundo pelo Brasil. A Tabela 2.8 apresenta dados comparativos da

producdo de etanol a partir dessas duas matérias-primas.

Observa-se na Tabela 2.8 que o rendimento industrial de milho em etanol (360 L/t) é
superior ao da cana-de-agucar (77 L/t), pois 0 milho contém mais agucares do que a cana, muito
embora a maior parte desses agucares ndo esteja j& disponivel para fermentacdo, uma vez que
estdo armazenados como amido. Assim, para uma mesma massa (base Umida) de grdos de
milho e cana-de-agucar, o milho produz cerca de 4,7 vezes mais etanol. No entanto, a
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produtividade agricola do milho (5,6 t/ha.) ¢ inferior a da cana (71,6 t/ha.), sendo que para uma

mesma area plantada, tem-se 12,8 vezes mais cana-de-acucar do que milho. Isso leva a um

rendimento de etanol por area plantada 2,7 vezes maior para a cana do que para o milho.

Além disso, como a maior parte dos acucares no milho estdo na forma de amido, o

processamento dessa matéria-prima é mais complexo e demorado. No processo de moagem a

seco, por exemplo, que € 0 mais empregado nos Estados Unidos, apenas a etapa de fermentacgéo

pode durar de 45 a 60 horas, devido as baixas concentracdes de levedura empregadas, uma vez

que elas ndo sdo recicladas. Apesar dos maiores tempos de fermentacdo e da menor

concentracdo de células, o que leva a rendimentos de fermentacdo menores, 0 processo a partir

do milho obtém vinhos com maior teor de etanol (Lopes et al., 2016).

Tabela 2.8. Principais caracteristicas das matérias-primas e do processo de etanol a partir de

cana-de-acucar e milho.

A . Cana-de- . A
Parametro Unidade acicar Milho Referéncia
Produtividade agricola t/ha. Mecii,igada/ 5,6 CONAB (2021b):
Colheita - Mecanizada CONAB (2021c¢)
manual
Tipo de processo para ) Com reciclode  Sem reciclo de
producdo de etanol células células Lopes et al. (2016)
Solidos em suspensao % <1 >30
Rendimento industrial L/t 77 360 Donke et al. (2017)
Rendimento de 0
fermentacao % 90-92 85-90 Lopes et al. (2016)
Tempo de fermentacdo h 6-12 45-60
Concentragao de e_tanol % (viv) 7-12 12-18
no vinho produzido
Dias depf;’rft;a‘?ao da d 200-240 345 Lopes et al. (2016)
Principal subproduto - Be_lgago ¢ DI?GS para
vinhaca racdo animal

Outra vantagem do processo de milho é que o gréo é estocavel, permitindo operacéo e

producdo de etanol o ano todo, enquanto que no processo de cana, que ndo é estocavel, a

operacdo fica limitada pelo periodo da safra da cana. Com relagdo aos coprodutos, no processo

a partir da cana, o coproduto mais volumoso é a vinhaga, sendo que esta € geralmente
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empregada para fertirrigacdo (Lopes et al., 2016), embora também possa ser biodigerida para
gerar biogas (Longati, 2018). Outro coproduto importante do processo de cana é o bagaco, que
é amplamente usado na cogeracdo de energia, embora também possa ser empregado para a
producdo de etanol de segunda geracéo (Furlan, 2012). No processo de moagem a seco a partir
do milho, o principal coproduto é o DDGS, que € empregado como rac¢ao animal (Belyea et al.,
2004). Se houver separacdo do gérmen e/ou fibra antes do processamento do grdo, 6leo de
milho pode ser extraido e usado para producdo de biodiesel (Reis et al., 2017). A fibra, que
assim como o DDGS também €é empregada na producdo de racdo animal, é composta por
hemicelulose (35%), celulose (18%), amido (20%), e quantidades menores de proteinas, 6leo

e lignina, e pode ser empregada na producédo de etanol de segunda geracdo (Gaspar et al., 2007).

Com relacdo ao aspecto ambiental, o trabalho de Chum et al. (2014) mostra que a
producdo de etanol de cana apresenta uma razdo entre energia disponibilizada pelo
biocombustivel e energia fossil gasta para produzi-lo (EROI — Energy Return on Investment)
superior que a producdo de etanol de milho. Os cenéarios considerados incluem impactos
advindos desde o plantio das matérias-primas, até a utilizacdo do produto (etanol) e coprodutos.
Para os cendrios representativos dos processos industriais atuais de producéo de etanol de milho
(DDGS como Unico coproduto e sem producdo de etanol de segunda geracdo) e cana (com
geracdo de eletricidade a partir do bagaco e da palha e producéo de acucar), os valores de EROI
foram de 1,7 e 7,0 MJbicenergia/MJssssil, respectivamente (Chum et al., 2014). A utilizacdo do
residuo de milho (folhas, caules, espiga) para producdo de etanol de segunda geracdo e
bioeletricidade, aumentou essa razéo para 4,5 (sem captura de CO>) e 5,0 (com captura de CO3)
(Chum et al., 2014). O processo mais otimizado a partir da cana, que considera apenas
eletricidade como coproduto e captura do CO- produzido na fermentacédo, apresenta EROI de

9,5 (Chum et al., 2014).
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Wang et al. (2012) também compararam 0s dois processos convencionais a partir da cana
e do milho e mostraram que o processo a partir do milho reduz as emissdes de gases de efeito
estufa (GEE) em 19% quando comparado ao processo de producédo de gasolina, enquanto que
para 0 processo a partir da cana essa reducdo foi de 52%. As principais diferencas entre 0s
processos a partir do milho e da cana estdo nas etapas de producéao e uso de fertilizantes e no
processo industrial de producéo de etanol. A producdo de milho nos Estados Unidos apresenta
emissdes de GEEs 3 vezes maior que a producao de cana no Brasil (Wang et al., 2012). Além
disso, as emissdes advindas da etapa industrial foram 10 vezes maiores para 0 milho do que
para a cana, devido a necessidade de mais unidades para processamento e tratamento do grao
e maiores tempos de fermentacao (o que resulta em menores produtividades em etanol) (Donke

etal., 2017).

2.3.Etanol de milho no Brasil

O etanol de milho comecgou a ser produzido no Brasil em 2012 na destilaria Usimat em
Campos de Julio, no Mato Grosso. Na época, 0s baixos precos da saca de milho motivaram a
producdo de etanol a partir do grdo (Sobrinho, 2012). O sistema de producdo adotado foi do
tipo flex, com producéo de etanol de milho por seis meses do ano, aproveitando-se parcialmente
da infraestrutura ja existente para a producdo de etanol de cana. As caldeiras para cogeracao
de energia, sistemas para tratamento e resfriamento de agua, dornas de fermentacéo e colunas
de destilacdo foram reaproveitadas. Houve, no entanto, necessidade de adquirir e instalar novos
silos para armazenamento dos grdos de milho, e novos equipamentos para a moagem e

cozimento dos gréos e secagem do DDGS (CanaOnline, 2018).

A producédo de etanol de milho no Brasil permaneceu modesta até a safra 2018/2019 e,
desde entdo, vem apresentando rapido crescimento. Segundo dados da CONAB, na safra

2018/2019 foram produzidos cerca de 790 milhdes de litros de etanol de milho, enquanto que

47



na safra seguinte (2019/2020), esse numero cresceu para 1,6 bilhdes de litros (CONAB, 2020).
Na safra 2020/2021, foram produzidos 3 bilhdes de litros de etanol de milho, representando
9,5% do total de etanol produzido no Brasil (CONAB, 2021a). Na safra em andamento, estima-
se uma producao de 3,5 bilhdes de litros de etanol de milho, representando cerca de 12% do
total (CONAB, 2021c). Segundo estimativas da UNEM (Unido Brasileira do Etanol de Milho),
a producao de etanol de milho pode atingir 8 bilhGes de litros até 2028, quando se acredita que

representard 20% de todo o etanol produzido no Brasil (Henrique & Cherubin, 2020).

Atualmente existem 14 produtores autorizados pela Agéncia Nacional do Petrdleo, Gés
Natural e Biocombustiveis (ANP) para producdo de etanol combustivel a partir do milho no
Brasil. Dentre esses, 9 produzem etanol exclusivamente a partir do grédo e 5 produzem etanol a
partir do milho, cana-de-aclcar ou outras fontes (ANP, 2020b). A Figura 2.12 mostra a
localizacdo dessas usinas autorizadas pela ANP para producéo de etanol a partir do milho, seja

como fonte exclusiva ou ndo (ANP, 2020b).

Observa-se, na Figura 2.12, uma grande concentracdo das unidades produtoras de
etanol de milho na regido Centro-Oeste do Brasil. Isso se deve a alguns fatores, como:
abundéancia do grédo e oferta local a pregos competitivos, demanda local pelos coprodutos (6leo
e DDGS) para utilizagdo como nutri¢cdo animal, aumento da produtividade média do gréo na
regido e queda na produtividade média da cana (Henrique & Cherubin, 2020). Outros
beneficios da producdo a partir do milho sdo: producdo de etanol o ano todo, pois o milho é
estocavel, diversificacdo da matéria-prima nacional para a producdo de etanol, o que é
importante pois a matéria-prima representa uma parcela significativa do custo produtivo do
etanol (Henrique & Cherubin, 2020), e diversificagdo dos coprodutos, o que permite ampliar

as fontes de receita da usina (Neves, 2018).
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Figura 2.12. Localizagdo das usinas produtoras de etanol a partir de milho no Brasil. Baseado
em ANP (2020b).

Uma outra vantagem dos coprodutos obtidos a partir da producéo de etanol de milho é
que eles podem ser usados como insumos de outras cadeias produtivas, como o uso do DDGS
como fonte de alimento para a criacdo de bovinos, aves e suinos. Além disso, dentro do
contexto de economia circular, os residuos da criagdo de animais poderiam ser tratados e usados

como fertilizantes para a plantio de milho (Neves, 2018).

Com relacdo ao aspecto ambiental, a producdo de etanol de milho no Brasil numa usina
dedicada (que s6 produz etanol de milho) se mostra mais favoravel que a producéo americana,
apresentando EROI de 7,1, quando o milho é advindo do cultivo de segunda safra, em rotacao
com o cultivo de soja. O maior valor de EROI para o etanol de milho brasileiro se deve a
utilizacao de eucalipto como biomassa para a cogeracéo de energia, enquanto que nos Estados
Unidos a energia € produzida a partir de fontes fosseis, como gas natural. A etapa de cultivo de

milho é a que mais contribui para o impacto total de emisséo de gases de efeito estufa (GEES),
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devido a emisséo de CO2 dos maquinarios e N2O dos fertilizantes empregados (Moreira et al.,

2020).

Alguns aspectos que levantam preocupacdo com relacéo a producédo de etanol de milho no
Brasil, sdo: dificuldades na logistica de distribui¢do, uma vez que os locais produtores (Centro-
Oeste) estdo longe dos principais centros de consumo de etanol (Sudeste), necessidade de
energia externa para o processo (diferentemente do processo a partir da cana), crescimento da
area para producdo de milho e eucalipto, aceitabilidade do DDGS como fonte de nutricéo
animal e criacdo de padrfes nacionais para sua utilizacdo e volatilidade do prego da matéria-
prima (milho) que é uma commodity e, portanto, tem seu preco definido pelo mercado

internacional (Neves, 2018).

Com relacdo a expansdo da area de cultivo de milho, apesar da produtividade agricola do
milho brasileiro ser bem menor que a produtividade agricola do milho americano, devido a
diferencas na latitude, tipo de solo e préticas de cultivo, ela aumentou em mais de 50% desde
2005. Isso implica em produzir mais na mesma area ou precisar de menos area para produzir
uma dada quantidade, o que é importante em termos de mudancgas no uso da terra, uma medida
de impacto ambiental que quantifica as emissdes de GEEs (a mais ou a menos) que decorrem
de alteracdes no uso da terra. No caso do cultivo de milho de segunda safra, a expansao da area
de milho plantada se da numa area ja cultivada para outra cultura (soja), o que é melhor do que
se essa expansdo se desse sobre areas nativas ou ndo-cultivadas. Além disso, a utilizacdo de
coprodutos da producdo de etanol de milho (como 6leo e DDGS), reduzem a expansao das
areas de cultivo de milho para producdo de racdo animal, e de soja para a producédo de 6leos

vegetais (Moreira et al., 2020).

Com relagdo a necessidade de cultivar eucalipto para gerar energia para 0 processo a partir

do milho, as areas de cultivo de eucalipto, no geral, absorvem mais CO2 (aumentam o estoque
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de CO») que outros usos da terra, como pastagem (Moreira et al., 2018). Com relagéo ao DDGS,
estudos recentes realizados no Brasil ja investigam o efeito desse coproduto na alimentacdo de
frangos, visando um maior conhecimento e inclusdo desse coproduto na cadeia avicola e uma

melhor integracdo entre essa cadeia e a cadeia alcooleira (Santos et al., 2019).

Com relacdo a producéo integrada (flex) de etanol de milho no Brasil, Donke et al. (2017)
mostraram que a EROI do processo flex diminui conforme a quantidade de milho processada
aumenta, pois 0 processo produtivo a partir da cana requer menos consumo de energia fossil
do que o processo a partir do milho. Além disso, as areas de cultivo de milho apresentam menor
capacidade de absorcdo de CO2 do que as areas de cultivo de cana (Chum et al., 2014). No
entanto, o processo flex permite as usinas produzir etanol num periodo em que ndo seria
possivel produzi-lo (na entressafra da cana), além de permitir melhor utilizacdo da

infraestrutura e ativos da usina (Neves, 2018).

2.3.1. Tipos de integragdo para producéo de etanol de milho no Brasil

O etanol de milho no Brasil é produzido em trés diferentes tipos de usinas: (1) usinas
full, também chamadas de flex full ou dedicadas, que produzem etanol apenas a partir do milho;
(2) usinas flex, também chamadas de integradas, que produzem etanol a partir do milho e da
cana-de-acUcar, sendo que a producéo de etanol de milho ocorre apenas na entressafra da cana
(ou por um periodo de tempo maior, porém ndo o ano todo); e (3) usinas flex 360, que sao
usinas integradas que produzem etanol de milho o ano todo e, no periodo de safra da cana,

produzem também etanol de cana (Piracicaba Engenharia, 2019).

As vantagens do processo full (ou dedicado) é que as plantas sdo novas, empregando
tecnologias modernas, e 0 processo pode ser otimizado desde a etapa de projeto para

processamento de milho. No entanto, as desvantagens desse processo sé@o a necessidade de
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adquirir energia externa para suprir as necessidades do processo, sendo esta dependente da

oferta local por biomassa (Ozaki, 2017).

O processo flex (ou integrado) permite integracdo entre 0s processos de producdo a
partir da cana e do milho. Essa integracdo pode ser apenas energética, com o bagaco
remanescente ou palha da producdo a partir da cana sendo usado para suprir as demandas
energéticas do processo de milho, ou pode ser uma integracao energética e de equipamentos
(estrutural), com reaproveitamento de equipamentos da usina de cana, como dornas de
fermentacao e colunas de destilacdo. No caso de a integracao ser apenas energética, ocorre 0
reaproveitamento apenas das caldeiras e turbinas, sendo necessario adquirir novos
equipamentos para o processamento e hidrolise do milho, fermentacdo dos aclcares e
destilacdo do vinho. Nesses casos, a producédo de etanol de milho néo fica limitada ao periodo
de entressafra da cana. No caso da integracdo estrutural, a producdo de etanol de milho fica
limitada ao periodo da entressafra da cana, ou reduz-se o tempo de processamento de cana para
ampliar o tempo de processamento de milho (como foi o caso da destilaria Usimat em 2012).
Em ambos o0s casos, uma desvantagem do processo integrado € que, ao se utilizar a energia
proveniente do bagaco da cana para suprir as demandas energéticas do processo de milho,
reduz-se a quantidade de bagaco ou palha que pode ser destinada exclusivamente para geracao
de excedente de bioeletricidade. As usinas flex 360 se assemelham as usinas flex com

integracdo energética, porém com processamento de milho o ano todo.

Um aspecto da integracdo de equipamentos que ainda ndo é de conhecimento fora da
industria € como ocorre 0 coprocessamento das matérias-primas e fermentacdo dos agucares
advindos de cada matéria-prima. Esse coprocessamento pode ser paralelo, com moendas e
dornas dedicadas para cada matéria-prima, ou simultaneo, com dornas compartilhadas para a
fermentacdo dos aglcares das duas matérias-primas. No caso da fermentagdo simultanea,

haveria reducdo na produtividade em etanol a partir da cana, devido aos maiores tempos de
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fermentacdo que seriam necessarios devido a alta concentracdo de solidos em suspensdo
advindos do milho (Lopes et al., 2016). Essa alta concentracdo de solidos ndo permite a
recuperacdo e reciclo das células de leveduras e, portanto, para se evitar gastos elevados com
a compra e propagacao do cultivo de leveduras (Fermentec, s.d.) alimenta-se uma concentragdo

menor de leveduras as dornas, o que faz com que os tempos de fermentagdo aumentem.

Uma forma mais eficiente de se fermentar os agUcares de ambas as biomassas
simultaneamente seria através da separacdo dos solidos em suspenséo advindos do milho antes
da fermentacdo (Milanez et al., 2014; Alcantara et al., 2019). Essa € a tecnologia adotada pela
Fluid Quip Technologies, que separa a fibra do milho antes da fermentagédo, permitindo que a
fermentacao dos acgUcares do milho possa ocorrer junto com a fermentacdo do mosto de cana
(Fluid Quip Technologies, s.d.). A tecnologia StarchCane desenvolvida pela Fermentec
permite coprocessamento de cana e amilaceos (como o milho), com fermentacao em paralelo.
Essa tecnologia apresenta como vantagens frente ao processo convencional de producéo de
etanol amilaceo o reciclo de células e a separacdo dos solidos antes da destilacdo, permitindo
a utilizacdo das mesmas colunas de destilacdo para o etanol advindo das duas matérias-primas

(Fermentec, s.d.).

2.3.2. Sintese de trabalhos realizados sobre usinas flex

A Tabela 2.9 resume os resultados de alguns estudos feitos sobre a producédo de etanol de

cana-de-acgucar e milho, incluindo trabalhos sobre usinas flex.
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Tabela 2.9. Sintese dos estudos feitos sobre a producédo de etanol a partir da cana-de-actcar e do milho.

Autores

Tipo de
analise

Descricdo do trabalho

Principais conclusdes

Kwiatkowski
et al., 2006

Técnicae
econdmica

Simulou o processo de moagem a seco para
producdo de etanol anidro (99.6%) de milho
nos EUA usando o software SuperPro
Designer.

Quantificou o custo de producdo do etanol de milho em US$0,274/L de

etanol produzido. Determinou que a redu¢do na quantidade de amido no

milho e o0 aumento no preco do milho afetam negativamente o custo de
producdo de etanol.

Quintero et
al., 2008

Técnica,
econdmica
e ambiental

Simulou os processos de producdo de etanol
a partir da cana e do milho na Colémbia,
utilizando o software Aspen Plus. O
Processo Analitico Hierarquico foi usado
para ponderar os critérios econdmico e
ambiental. O Software WAR do US EPA foi
usado para analise ambiental.

Determinou que para a producdo de 17.800 kg/hr de etanol anidro, o
processo a partir da cana obteve um valor presente liquido (VPL) 25% maior
que o processo a partir do milho. O processo a partir da cana também obteve

um potencial de impacto ambiental 30% menor. Destaca, porém, os efeitos
sociais positivos que a producdo de etanol de milho pode ter, como permitir
a producdo de etanol em pequenas comunidades agricolas.

Souza et al.,
2010

Econbmica

Avaliou a receita e margens necessarias para
a producdo de etanol em uma usina flex
integrada no estado de Mato Grosso,
utilizando-se as mesmas instalacdes da usina
de etanol de cana.

A receita durante a producéo de etanol de milho é 40% menor do que
durante a producéo de etanol de cana. Deve-se lembrar, no entanto, que o
etanol de milho é produzido num periodo em que n&o é possivel produzir

etanol de cana. As margens foram 23% menores durante a produgéo de
etanol de milho, pois muito embora o custo do milho seja menor que o da
cana, o rendimento do milho é menor que o da cana, devido ao longo tempo
de fermentacéo.

Goldsmith et
al., 2010

Energética
e
econdmica

Calculou a razdo entre a energia do
combustivel e o capital necessario para
produzi-lo para 11 usinas no Mato Grosso,
considerando producéo flex integrada de
etanol.

Determinou que se 0 aumento de capital (relativo a uma usina de etanol de
cana) fosse maior que 40%, ndo compensaria investir numa usina flex
integrada. Se 0 aumento de capital fosse de 20%, a razdo entre energia do
combustivel e capital aumentaria em 14%.

Milanez et
al., 2014

Energética,
econdmica
e ambiental

Avaliou o Cumulative Energy Demand
(CED) e as emissdes de gases de efeito
estufa (GEE) para oito cenarios de produgdo
de etanol no Brasil, sendo seis deles flex.
Para a producdo de etanol de milho, foram
utilizados dados primarios e aproximacdes
com base no resultado de simulacGes do
processo de etanol de cana.

O aumento da produgéo de etanol de milho nas usinas flex mostrou-se
desvantajoso para 0 balanco energético e emissdes de gases de efeito estufa
(GEE), quando comparado ao etanol de cana. No entanto, os processos flex

obtiveram balanc¢o energético mais favoravel do que a producédo de etanol de
milho americana. Os coprodutos da producédo do etanol de milho obtiveram
melhor rentabilidade do que a bioeletricidade a partir do bagaco.
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Tabela 2.9. Sintese dos estudos feitos sobre a producédo de etanol a partir da cana-de-actcar e do milho (Continuacéo).

de sensibilidade da quantidade de milho
processada na unidade flex. Utilizou dados
industriais primarios.

Autores Tipo de analise Descricgéo do trabalho Principais conclusdes
Na categoria de mudanca climética, o cenério com producéo de etanol
a partir de milho (com energia produzida a partir de biomassa) foi o
Avaliou 0 CED, o Cumulative Exergy Demand | melhor, e a producéo flex foi melhor que a producéo a partir da cana.
Nogueira et Energética e (CExD), e o ciclo de vida da producéo de etanol | Isso ocorre devido & expanséo da rea plantada da cana se dar sobre
al., 2014 ambiental de cana, de milho, e flex no Brasil. Utilizou terras nativas, enquanto a producdo de milho ocorre em regides ja
dados de uma planta industrial no Mato Grosso. | cultivadas de soja. A producdo a partir da cana e integrada obtiveram
0S menores consumos totais de energia, embora a produgdo a partir do
milho tenha tido 0 menor consumo de energia fossil.
Avaliou os impactos ambientais devido a Producdo de etanol de beterraba obteve a melhor performance para a
Mufioz et al., Ambiental producéo de etanol de milho nos EUA, etanol | categoria de aquecimento global, com etanol de cana e milho obtendo
2014 de cana no Brasil, e etanol de beterraba na performances semelhantes. Etanol de milho foi melhor que etanol de
Franca cana nas demais categorias analisadas, menos eutrofizacdo aquética.
Avaliou a viabilidade econdmica de Mostrou que uma planta flex integrada possui menor probabilidade de
Iglesias e suplementar a produgéo de etanol de cana com ser rentavel e menor VVPL, quando etanol de milho é produzido
Sesmero, Econdmica etanol de milho no Brasil. Realizou uma andlise | apenas na entressafra da cana. Destaca que uma planta que seja capaz
2015 de risco, mudando os pregos das matérias- de optar pela producdo de etanol de milho ou de cana, a depender da
primas e dos produtos (etanol e bioeletricidade). oferta de matéria-prima, teria melhor desempenho econémico.
A produgdo a partir da cana obteve o melhor EROI, enquanto a
Comparou a razéo energética (EROI) da producdo a partir do milho obteve o pior, devido a producéo de
producéo de etanol no Brasil a partir da cana, pesticidas para uso no plantio do grdo e maiores distancias de
. milho e sorgo. Avaliou a performance de transporte. No entanto, o EROI da producéo a partir do milho no
Donke et al., Energética e ) . o s . : L
2017 ambiental processos flex integrados a partir de um estudo | Brasil foi bem superior & produgdo americana, devido a utilizagéo de

biomassa para geracéo de energia. Ao aumentar a producdo de etanol
de milho nos processos integrados, aumentou-se quase todos o0s
impactos ambientais, menos nas categorias de formag&o de oxidantes
fotoquimicos e uso da terra.

Alcantara et
al., 2019

Experimental

Realizou a fermentacdo alcodlica simultanea de
melago de cana com caldo de milho utilizando a
levedura CAT-1.

Determinou que a fermentagdo do caldo de milho com CAT-1
(desenvolvida para cana) reduziu o rendimento de etanol. Porém uma
mistura 50% melago, 50% caldo de milho obteve performance
semelhante a fermentagdo de melago puro, inclusive com
concentracdo de etanol no vinho produzido um pouco maior.
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Tabela 2.9. Sintese dos estudos feitos sobre a producédo de etanol a partir da cana-de-actcar e do milho (Continuacéo).

Autores

Tipo de analise

Descricdo do trabalho

Principais conclusdes

Sumikawa e
Lima (2021)

Técnica e
econdmica

O trabalho avaliou a integragdo do milho a
destilarias de cana existentes para producdo
incremental de etanol na entressafra da cana. A
simulacgdo do processo foi feita em Aspen Plus e
uma analise de custos também foi feita para se
estimar a viabilidade técnico-econdmica da
integracao.

Foi encontrado um periodo de retorno de 4 anos para o investimento
necessario para a integracdo do milho. Receitas adicionais de $666
mil por ano foram estimadas devido ao aumento de 50% na producao
do etanol. A integracdo também oferece beneficios sociais e
ambientais como: a ampliacdo do tempo de funcionamento das
destilarias autbnomas e potencial reducéo no preco do etanol,
reduzindo dependéncia nos combustiveis fosseis.

Sica et al.
(2021)

Experimental e
técnica

Caldo de cana (energy cane) clarificado foi
acrescentado ao milho moido antes da etapa de
coccdo. Comparou-se trés cenarios: fermentacdo
do caldo de cana e do milho sem e com a
mistura com o caldo. Métodos analiticos foram
usados para determinar a viabilidade das
leveduras, concentragéo de etanol e rendimento
da fermentacdo.

A eficiéncia da fermentacdo da pasta do milho aumentou em 4,8%
quando o caldo de cana foi adicionado ao milho moido ao
providenciar nutrientes que estimulam o crescimento e desempenho
das leveduras. Além disso, acrescentar o caldo de cana ao milho traz
vantagens relativas aos agUcares adicionais vindos do caldo que
podem reduzir a quantidade de milho usada na usina de etanol e a
substituicdo da dgua usada na etapa de dilui¢cdo do milho.

Ziero et al.
(2021)

SWOT e
estratégica

O trabalho avaliou o prospecto tecnolégico e
potencial de mercado da bio-energia e bio-
produtos geradas a partir do milho do Estado do
Mato Grosso. Anélises SWOT e de Foresight
estratégica foram feitas para o cenario atual de
producdo de etanol e cenério alternativo com
base em projec¢des futuras até 2030.

A producdo de bio-energia com etanol de milho tem significativo
potencial para gerar renda e empregos no Mato Grosso e 0 cenario é
promissor no médio e longo prazo, devido ao mercado do milho, ou
estado da arte das usinas flex, ao aumento da produgdo de etanol em

usinas flex ou full, a reducdo em emissGes para o ar e 4gua da
producdo do etanol de milho, e a reducdo e intensificacdo da &rea de
pecuaria com a expansao da agricultura de soja e milho. O sistema
rodoviario atual deve ter um bom desempenho logistico, mas
investimentos federais em melhorias ou outros modais seréo
necessarios no futuro.
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Tabela 2.9. Sintese dos estudos feitos sobre a producédo de etanol a partir da cana-de-actcar e do milho (Continuacéo).

Autores

Tipo de analise

Descricdo do trabalho

Principais conclusdes

Souza et al.
(2021)

Estratégica e
revisdo da
literatura

O estudo comparou diferentes oportunidades de
integracOes de bio-energia e pecudria no sentido
de mitigar impactos ambientais, enquanto se
expande a &rea de cultivo de culturas
energéticas e se intensificam as praticas de
pecuaria. Foram considerados sistemas de
integracao de pecuaria com producéo de etanol
de cana, etanol de cana e milho (flex), biodiesel
de soja e etanol de cana, e etanol apenas com
milho (full).

As integracdes de bio-energia e pecuéria podem ser tecno-
economicamente viaveis e tém potencial de mitigar emissdes de gases
do efeito estufa e suprir a demanda futura de energia, podendo chegar

ao nivel projetado pelo RenovaBio para 2030 de expansdo de bio-
combustiveis usando menos de 20% da area disponivel para a
expansdo. As principais regides para essa expansdo sdo os estados do
Centro-Oeste, Sdo Paulo, Minas Gerais e Parana. Algumas barreiras a
implementacédo desse sistema de produgéo séo a complexidade
operacional, conhecimento técnico especifico e necessidade de
incentivos financeiros. Ha potencial para se explorar outras
integracdes, como codigestdo de residuos, usinas flex de cana junto
com plantas de biodiesel e inclusdo de culturas alternativas.

Tena et al.
(2022)

Técnica e
econdmica

O objetivo do estudo foi avaliar o potencial
técnico e econdmico de se produzir bio-energia
pela digestdo anaerdbica dos residuos de uma
usina flex de etanol: vinhaca da cana e stillage
do milho. Foram feitas analises econdmicas de
rentabilidade e sensibilidade e analise ambiental
de potencial de aquecimento global.

A utilizacdo do biogés gerado pela digestao dos residuos de uma
planta flex tipica no Mato Grosso mostrou-se promissora para
aplicacdo e seria o suficiente para suprir 0,2 e 0,1% das demandas por
eletricidade e energia térmica do estado, respectivamente.
Financeiramente, a medida tem valor presente liquido positivo e uma
taxa interna de retorno de 87% e pay-back time de 0,7 ano. Os
residuos da usina flex podem ser viavelmente reaproveitados
utilizando-se uma tecnologia barata e bem consolidada.
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Os estudos apresentados na Tabela 2.9 demonstram o crescente interesse no processo
de producéo de etanol de milho no Brasil, principalmente no processo flex integrado, anexado
a uma destilaria autbnoma (Souza et al., 2010; Goldsmith et al., 2010, Milanez et al., 2014;
Nogueira et al., 2014; Iglesias e Sesmero, 2015; Donke et al., 2017; Sumikawa e Lima, 2021,
Ziero et al., 2021; Souza et al., 2021; Tena et al., 2022). Dentre estes trabalhos, apenas Iglesias
e Sesmero (2015) realizaram uma andlise econémica que leva em consideracdo o valor do
dinheiro no tempo. Entretanto, a area do estudo era em Uberaba, no interior de Sdo Paulo, e
ndo na regido Centro-Oeste, onde estd concentrada a producdo de etanol de milho no Brasil
(Figura 2.12). Dentre os estudos que realizaram analises ambientais (Milanez et al., 2014;
Nogueira et al., 2014; Donke et al., 2017), o foco foi no célculo de impactos relacionados a
demanda por energia (Milanez et al., 2014; Nogueira et al., 2014) ou exergia (Nogueira et al.,
2014) no ciclo de vida do processo, da razéo de bioenergia disponibilizada por energia fossil
consumida (Milanez et al., 2014; Donke et al., 2017) e do potencial de mudanca climatica
(Milanez et al., 2014). Apenas Donke et al. (2017) calcularam impacto em outras categorias,
dentre elas, acidificacdo terrestre, ocupacdo da terra e ecotoxicidade, a partir de dados

industriais.

Assim, a contribuicdo deste trabalho foi produzir um primeiro estudo na area de
engenharia de sistemas e processos sobre as usinas flex, abordando os aspectos técnicos,
econdbmicos e ambientais através da simulacdo rigorosa do processo, analises econdmica, de
sensibilidade e de risco que consideram o valor do dinheiro no tempo e avaliacdo do ciclo de

vida de vérias categorias de impacto (mencionadas na secdo 1.2.1).
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3. METODOS

O estudo dos processos considerados neste trabalho foi realizado através da modelagem
e simulac&o de processos (se¢do 3.1), anélise econémica, de sensibilidade e de risco (secdo 3.2)

e analise ambiental (segdo 3.3).

3.1. Simulacéo

A simulacdo de todos 0s processos propostos, que inclui tanto a destilaria autbnoma
usada como base para implementacdo da usina flex, como os diferentes cenarios para a usina
flex, foi realizada no simulador de processos Aspen Plus (secdo 3.1.2 para destilaria autbnoma
e 3.1.5 para usina flex). As etapas de fermentacdo para o etanol de cana-de-acucar e
fermentacdo e hidrolise para o etanol de milho, foram modeladas com base em modelos
cinéticos de saturacdo do substrato e simuladas em planilhas eletrénicas para dimensionamento
das dornas e planejamento da ocupacdo das mesmas (se¢des 3.1.3 para destilaria autbnoma e

3.1.4 para usina flex).

3.1.1. Simulador Aspen Plus

O simulador de processos Aspen Plus foi utilizado para simulagao de todos os processos
propostos, tanto a destilaria autbnoma usada como base para implementagdo da usina flex,
como os diferentes cendrios para a usina flex. Esse simulador utiliza um regime sequencial-
modular para a convergéncia de fluxogramas, no qual os fluxos de saida e os resultados de cada
operacdo unitaria (blocos) sdo calculados individualmente, com base nas condic¢Ges dos fluxos
de entrada e especificagdes de cada bloco, seguindo-se a sequéncia do fluxograma, e os reciclos
sdo calculados iterativamente (Evans et al., 1979). O simulador conta com uma extensa base
de dados de modelos termodindmicos e propriedades de componentes. Os componentes nao

presentes na base de dados do simulador foram inseridos pelo usuério. O trabalho de Wooley
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& Putsche (1996) apresenta dados de propriedades fisicas de componentes comumente

presentes na producdo de biocombustiveis.
3.1.2. Simulagéo da destilaria autonoma no Aspen Plus

Nesta secdo apresentam-se os métodos e informagdes de processos usados para

simulacéo da destilaria autbnoma no Aspen Plus.
3.1.2.1. Componentes simulados e método empregado

Os componentes simulados no Aspen Plus dividem-se em duas classes: o0s
convencionais, que sdo componentes com composi¢cdo molecular fixa que participam do
equilibrio liquido-vapor (ELV), e os sélidos, que sdo componentes presentes na fase sélida,
com composicdo molecular fixa que podem ou néo participar do ELV. No caso deste trabalho,
considerou-se que os componentes solidos séo inertes, ou seja, ndo se dissolvem na fase liquida,
nem evaporam e, portanto, ndo participam do ELV. Os componentes convencionais Sao
especificados na subcorrente “MIXED” do simulador, enquanto os solidos inertes sdo
especificados na subcorrente “CISOLID”. As Tabelas 3.1 e 3.2 apresentam os componentes

simulados em cada uma das subcorrentes.

Tabela 3.1. Componentes convencionais simulados no Aspen Plus.

Nome Formula Nome Formula
Agua H20 Glicerol C3HsgOs
Sacarose C12H22011 Monoetilenoglicol C2HeO2
(MEG)
Glicose CeH1206 Acido sulfurico H2S04
Etanol C2HsOH Acido fosférico HsPO4
Dioxido de carbono CO: Sais (Cloreto de KCI
potassio)
Oxigénio 02 Acidos organicos CsHsO0s
(Acido aconitico)
Nitrogénio N2 Hidroxido de calcio Ca(OH)2
Ambnia NH3 Hidrogénio H:
Acido acético C2H407

Fonte: autoria propria.
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Dos componentes apresentados na Tabela 3.1, agua, sacarose, glicose, sais e acidos
organicos estdo presentes na cana-de-agucar que € alimentada ao processo (composicao
simulada mostrada na Tabela 3.3). Etanol, acido acético e glicerol sdo produtos da fermentacao.
Dioxido de carbono é produto da fermentacdo e também da combustdo do bagaco. Oxigénio e
nitrogénio representam os componentes do ar alimentado as caldeiras para queimar o bagaco.
Amonia é incluida como fonte de nitrogénio para crescimento celular durante a fermentacéo e
hidrogénio para aproximar o balanco de protons (H+) durante a fermentacdo, uma vez que o
simulador ndo possui ions em sua base de dados. MEG € usado como solvente na desidratagdo
extrativa do etanol hidratado. Acido sulfirico é empregado para tratamento do creme de
leveduras, e o acido fosforico é usado na calagem do caldo de cana, reagindo com hidroxido

de calcio para sedimentar fosfato de calcio (Caz(POa)2).

Tabela 3.2. Componentes sélidos simulados no Aspen Plus.

Nome Formula Nome Formula
Cinzas (Oxido de K20 Hemicelulose (&cido CsHgO4
potassio) glutéarico)
Oxido de célcio CaO Lignina C10039H116
Fosfato de calcio Caz(POa)2 Levedura CH1.7400.6No.12
Celulose CeH1005

Fonte: Bonomi et al. (2012); Stanmore (2010) e Dias (2008).

Dos componentes apresentados na Tabela 3.2, cinzas, celulose, hemicelulose e lignina
representam a fibra presente na cana-de-acUcar alimentada ao processo, e também séo
componentes da palha (Tabela 3.4). A formula da lignina foi obtida dos trabalhos de Bonomi
et al. (2012) e Stanmore (2010). Oxido de calcio é misturado & agua para produzir hidroxido
de célcio (Ca(OH)2) na etapa de pré-calagem. O componente “Levedura” representa a massa
Umida (70% de agua) de celulas do micro-organismo que realiza a fermentagdo. Sua

composicdo foi retirada do trabalho de Dias (2008).

61



Tabela 3.3. Composicao (fracdo massica) da cana-de-agucar adotada na simulacao.

Subcorrente “MIXED” — caldo Subcorrente “CISOLID” — fibra
Agua 0,8030 Celulose 0,4557
Sacarose 0,1613 Hemicelulose 0,2692
Glicose 0,0150 Lignina 0,2441
Sais 0,0132 Cinzas 0,0390
Acidos organicos 0,0075

Fonte: Rocha et al. (2010).

As fragBes massicas apresentadas na Tabela 3.3 foram obtidas com base no trabalho de
Rocha et al. (2010), e adicionando-se 0,75% de &cidos organicos no caldo de cana (Fermentec,
2012). De acordo com a composicéo apresentada por Rocha et al. (2010), a fibra representa
13,65% em massa da cana-de-agUcar. A base assumida para a quantidade de cana-de-agucar

processada foi de 4x10° toneladas por safra, para uma safra de 200 dias.

A palha que € colhida junto com a cana representa as impurezas vegetais. Segundo dados
do Finguerut (2014), para cana-de-agucar crua colhida mecanicamente, o percentual massico
de impurezas vegetais é de 7,5%. A Tabela 3.4 apresenta a composicdo da palha considerada

na simulagdo (Bonomi et al., 2012).

Tabela 3.4. Composicdo (fracdo massica) da palha simulada.

Componente Fracdo massica
Celulose 0,4605
Hemicelulose 0,2720
Lignina 0,2467
Cinzas 0,0208

Fonte: Bonomi et al. (2012).

Dois dos componentes solidos simulados (lignina e levedura) ndo estavam presentes na
base de dados do simulador e, portanto, houve a necessidade de inserir algumas propriedades
fisicas, como massa molecular, entalpia sélida padrdo de formacdo (a 25 °C), volume molar
solido, e capacidade calorifica solida. Apos selecionar o método empregado na simulagdo
(mencionado adiante), observou-se que para 0s demais componentes solidos algumas dessas

propriedades ndo estavam presentes nas bases de dados do simulador, devendo ser inseridas
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pelo usuario. A Tabela 3.5 apresenta as propriedades constantes inseridas pelo usuério e a
Tabela 3.6 apresenta as propriedades dependentes da temperatura (capacidade calorifica

apenas).

Tabela 3.5. Propriedades constantes inseridas pelo usuario para os componentes sélidos.

Componente Massa Volume molar so6lido Entalpia sélida de
molecular (m3/kmol) formacéo a 25 °C
(J/kmol)
Cinzas Presente no 0,0406 Presente no simulador

Celulose simulador 0,1081 -957.600.000
Hemicelulose 0,0881 -762.900.000
Lignina 194,189 0,1295 -346.000.000
Leveduras 25,044 0,0218 -135.700.000

Fonte: calculado com dados de Domalski et al. (1987) e Liley et al. (1997).

As massas moleculares para lignina e levedura foram obtidas com base nas formulas
moleculares apresentadas na Tabela 3.2. Os volumes molares para celulose, hemicelulose,
lignina e leveduras foram obtidos com base em dados de Wooley & Putsche (1996) e Stanmore
(2010). Para a levedura, corrigiu-se o volume molar assumindo 70% em massa de &gua. Para
0 componente cinzas, o volume molar foi obtido de Liley et al. (1997) para K>O (gravidade
especifica de 2,32). As entalpias solidas de formacdo foram calculadas com base nos calores
de combustéo de cada componente, como sugerido por Wooley & Putsche (1996). Os calores
de combustdo foram determinados com base em correlagcdes empiricas (dadas em funcgdo da
composi¢do massica da biomassa) disponiveis em Domalski et al. (1987) e Stanmore (2010)

para a lignina.
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Tabela 3.6. Capacidade calorifica solida (em J/kmol/K) inseridas pelo usuario.

Parametro Celulose Hemicelulose  Lignina  Levedura  Cinzas
A1 (J/kmol/K) -11.965 -9.529 49.829 34.345 72.551
A, (J/kmol/K?) 671,24 546,94 625,29 0 41,391
Az (J/kmol/K3) 0 0 0 0 -7.28:5><10'
Ay (J/kmol/K*) 0 0 0 0 2.186x1077

Tmin (K) 298,15 298,15 298,15 -- 298,15

Tmax (K) 1.000 1.000 1.000 -- 2.000

Fonte: calculado com dados de Domalski et al. (1987); Hurst & Harrison (1992); NIST
(2018).

31
1

A capacidade calorifica solida de cada componente ¢ dada pela expansdo polinomial

apresentada na Eq. (3.1):

Cof = Agi+ AgiT+ AgT? + AyT? para Tpip KT K Tpax Eq.(3.1)

Os parametros para celulose, hemicelulose e lignina foram obtidos nas correlagdes
empiricas apresentadas em Domalski et al. (1987). Para levedura, a capacidade calorifica foi
determinada usando a regra de Kopp, com contribuicdes elementais disponiveis em Hurst &
Harrison (1992). Para cinzas, a correlacdo para capacidade calorifica foi obtida em NIST

(2018).

O método termodinamico selecionado no simulador foi o NRTL (Non-random two liquid),
que € um modelo de composicéo local para calculo do coeficiente de atividade da fase liquida.
Esse modelo assume que as interacbes entre moléculas de uma mesma espécie e entre
moléculas de espécies distintas sao diferentes, ocasionando a formacao de gradientes locais de
composicao. Tal modelo é usualmente empregado para sistemas polares, como agua e etanol.
A selecdo de um método no Aspen Plus traz consigo a pré-selecdo de uma série de modelos
para célculo de propriedades termodinamicas e de transporte, dos componentes puros e de
misturas. Essas propriedades sdo calculadas com base nos parametros dos modelos pré-

selecionados disponiveis nas bases de dados do simulador.
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Para alguns dos pares de componentes simulados ndo havia nas bases de dados do
simulador parametros de interacdo binaria para o modelo NRTL. Entdo, selecionou-se a op¢éo
de estimar o valor desses parametros usando o modelo semi-empirico de contribuicdo de
grupos, UNIFAC. Vale ressaltar que para os principais pares de componentes que participam
do ELV, como etanol-agua, etanol-MEG, MEG-agua, &gua-sacarose e agua-glicose, 0s
parametros de interacdo binarios para 0 modelo NRTL estavam disponiveis na base de dados
do simulador, e comparacdo com dados experimentais (diagramas T-X-y, T-X ou X-Y), retirados
do NIST Thermodynamic Engine (TDE), resultou em diferencas percentuais satisfatorias

(menores de 3% para todos 0s casos).

A Figura 3.1 mostra um diagrama de blocos do processo implementado no Aspen Plus,
baseado no trabalho de Souza (2021). As etapas foram divididas em blocos hierarquicos que
melhoram a organizacao e a convergéncia do fluxograma. A Tabela 3.7 descreve cada bloco
hierarquico e a Tabela 3.8 descreve as correntes mostradas na Figura 3.1. Nas proximas se¢oes
sdo apresentadas mais informacdes sobre os processos implementados em cada bloco

hierarquico, baseado no trabalho de Souza (2021) e nas referéncias citadas em cada secéo.
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Figura 3.1. Fluxograma da destilaria autbnoma implementada no simulador de processos Aspen Plus. Fonte: baseado em Souza (2021).
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Tabela 3.7. Descricdo das etapas representadas nos blocos hierarquicos da Figura 3.1.

Bloco Descricao
PREP-EXT Recepcao e preparacdo (limpeza a seco para remogéo de impurezas
vegetais — palha) da cana-de-aguUcar, e extracdo do caldo de cana
(separacdo entre caldo e bagaco).

TREAT Tratamento do caldo sujo extraido no bloco PREP-EXT, passando
pelas seguintes etapas: calagem, flasheamento, decantacéo e filtrac&o.
CONC Concentracéo do caldo limpo obtido no bloco TREAT por meio da

evaporacao de parte da dgua presente no caldo. Vapor de escape de
2,5 bar, obtido no bloco COGEN, é usado como fonte de calor
indireta para a evaporacao, produzido vapor vegetal de 1,7 bar.
FERMENT Fermentacdo do caldo concentrado obtido no bloco CONC. O vinho
obtido ¢ delevedurado, o creme de levedura é tratado e reciclado, e o
vinho delevedurado segue para a destilacéo.
DIST Destilacédo do vinho delevedurado obtido no bloco FERMENT até
uma concentracao de etanol de 93,6% em massa, produzindo etanol
hidratado. Vapor vegetal de 1,7 bar, obtido no bloco CONC, é usado
como fonte direta de calor (borbotagem) no fundo das colunas A e
BB1.
DEHYDRAT Desidratacdo do etanol hidratado até uma concentracdo de etanol de
99,3% em massa, produzindo etanol anidro. Vapor de escape de 10
bar, obtido no bloco COGEN, ¢é usado como fonte indireta de calor
nos refervedores das colunas de extracdo e recuperacdo de MEG.
COGEN Cogeracéo de eletricidade e vapor a partir da queima do bagaco e da
palha obtidos no bloco PREP-EXT, empregando-se uma caldeira de
67 bar e trés conjuntos de turbinas: dois conjuntos de turbinas de
contrapressao, um expandindo vapor até 10 bar e outro até 2,5 bar, e
um conjunto de turbinas de condensacdo, expandindo vapor até
condicBes subatmosféricas (0,11 bar).

Fonte: autoria prépria.

Vale ressaltar que algumas correntes que conectam diferentes blocos do fluxograma,
como a corrente de vapor de 2,5 bar que é gerado na cogeracdo (COGEN) e usado na
concentragdo (CONC), ndo sdo mostrados na Figura 3.1. Outras correntes que conectam blocos
distintos mas que ndo sdo mostradas na Figura 3.1 sdo: correntes de vapor 1,7 bar gerado no
bloco CONC e enviada para o bloco DIST (na Figura 3.1 estdo visiveis apenas as correntes que
entram no bloco DIST, VAP-TO-A e VAP-TO-B); corrente de vapor de 10 bar gerado no bloco
COGEN e usado no bloco DEHYDRAT; corrente de &gua de embebigéo usada no bloco PREP-

EXT (corrente S1-H20), que é gerada no bloco CONC por meio da condensagéo do vapor 1,7
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bar excedente (ndo enviado para destilacdo) mais agua de captacao; e correntes de agua para
pré-calagem e filtracdo usadas no bloco TREAT (S2-H20 e S3-H20), ambas geradas no bloco

CONC por meio da condensacgéo do vapor 1,7 bar excedente.

Cada uma dessas correntes foi implementada em duplicada no simulador, uma para
cada bloco na qual elas ocorrem, e as vaz0es ajustadas por design spec para que fossem iguais.
Isso facilita a convergéncia do fluxograma, pois elimina a criagéo de tears, que sao correntes
que necessitam de um processo iterativo para convergirem. Essa técnica foi usada para
correntes que possuem apenas um componente, como as que representam vapor d’agua e seus

condensados.

Tabela 3.8. Descricdo das correntes apresentadas na Figura 3.1.

Corrente Descricao

S1-H20 Agua de embebicéo para extracdo do caldo de cana. Adicionada na
proporcao de 280 kg/TC (Bonomi et al. 2012).

SUG-CANE Cana-de-acgucar que é alimentada ao processo, com vazao de 833.333
kg/h e composicéo apresentada na Tabela 3.3.

STRAW Palha que é alimentada ao processo como impureza vegetal, na
proporcao de 75 kg/TC (Finguerut, 2014) e composi¢édo apresentada
na Tabela 3.4.
JUICE Caldo sujo que é extraido da cana nas moendas e segue para as etapas

de tratamento. Contém 96% dos componentes solUveis (sacarose,
glicose, sais e acidos organicos) e 2% dos componentes sélidos
(cinzas, celulose, hemicelulose, lignina) presentes na cana (Palacios-
Bereche et al., 2013).

BAGASSE Bagaco obtido ap0s a etapa de extracdo do caldo sujo, com umidade
de 50%. Contém 98% dos componentes solidos e 4% dos
componentes sollveis presentes na cana (Palacios-Bereche et al.,
2013).

VEG-IMP Impurezas vegetais que sdo removidas da cana antes da extracdo pelo
sistema de limpeza a seco, na proporc¢do de 65% (Longati, 2018).
Segue para a cogeragao.

BAG-FILT Porcdo do bagaco enviado para cogeracao que é separado e enviado
para o filtro na etapa de tratamento do caldo. A proporcéo é de 6
kg/TC (Bonomi et al., 2012).

CAO Oxido de calcio adicionado na proporcéo de 0,5 kg/TC (Palacios-
Bereche et al., 2013) ao reator de pré-calagem.
S3-H20 Agua adicionada ao reator de pré-calagem para produzir uma solucéo
de hidroxido de célcio com fragdo méssica de 0,047 (Bonomi et al.,
2012).
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Tabela 3.8. Descricdo das correntes apresentadas na Figura 3.1 (Continuada).

Corrente

Descricao

PHOSP-AC

Acido fosforico adicionado ao reator de calagem para precipitar
fosfato de célcio. A quantidade de acido alimentada é ajustada para
que esteja em propor¢do estequiométrica em relacdo a quantidade de
hidroxido de calcio na reacao.

S2-H20

Agua de lavagem adicionada ao filtro na proporcéo de 60 kg/TC
(Bonomi et al., 2012).

VAP

Corrente gasosa obtida durante o flasheamento do caldo calado.

FLTCAKE

Torta de filtro produzida na filtragem do lodo produzido na
decantacdo. Representa um residuo do processo.

CL-JUICE

Caldo limpo obtido durante a decantacdo, que segue para
concentracao.

RECYCLE1

Condensado do vapor 2,5 bar usado na concentragéo do caldo que
retorna para a etapa de cogeracao.

CONC-JCE

Caldo concentrado (22 °Brix) obtido na etapa de concentracéo e
enviado para a fermentacao.

AMMONIA

Corrente ficticia de amdnia alimentada a etapa de fermentacdo para
permitir crescimento celular, pois as células possuem nitrogénio em
sua composi¢do e nenhum outro composto presente nas simulagdes e
que participa das reacdes de fermentacao contém nitrogénio.

S4-H20

Corrente de agua adicionada a temperatura ambiente ao tanque de
tratamento de leveduras numa vazdo ajustada para que a concentracao
de células no pé-de-cuba seja de 30% em massa (Dias, 2008).

SULPH-AC

Corrente de acido sulfurico adicionada a temperatura ambiente ao
tanque de tratamento de leveduras numa propor¢ao em massa de 0,7%
de &cido para etanol presente no creme de leveduras (Bonomi et al.,
2012).

S5-H20

Corrente de agua adicionada a temperatura ambiente a coluna de
absorcdo (para recuperacdo do etanol que é arrastado pelo CO> para a
fase vapor durante a fermentacdo) numa vazao ajustada para que a
fracdo massica de etanol na corrente recuperada seja de 0,03 (Bonomi
etal., 2012).

GAS-OUT

Corrente ficticia que remove toda a aménia e todo o gas hidrogénio da
corrente que sai da fermentacé&o.

CO2

Corrente gasosa obtida da coluna de absorcéao, contendo
majoritariamente CO,. Representa uma emissao do processo.

WINE

Vinho combinado obtido a partir da mistura do vinho delevedurado,
porcao purgada do creme de levedura, e corrente de etanol recuperada
na coluna de absor¢éo. E enviada para a destilacéo.

VAP-TO-A

Corrente de vapor saturado a 1,7 bar alimentado ao fundo da coluna
A. Esse vapor € produzido na etapa de concentracdo (é parte da dgua
evaporada do caldo para concentra-lo).

VAP-TO-B

Corrente de vapor saturado a 1,7 bar alimentado ao fundo da coluna
BB1. Esse vapor é produzido na etapa de concentracdo (¢ parte da
agua evaporada do caldo para concentra-lo).
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Tabela 3.8. Descricdo das correntes apresentadas na Figura 3.1 (Continuada).

Corrente Descricao

VAP3 Corrente gasosa produzida durante flasheamento do produto de topo
da coluna D. Representa uma emissao do processo (contém
majoritariamente CO>).
ETOH-HYD Corrente de etanol hidratado produzido no topo da coluna BB1. Segue
para a etapa de desidratacao.

PHLEGM Corrente de flegmaca obtida no fundo da coluna BB1, contendo
0,02% em massa de etanol (Dias, 2008). Representa um residuo do
processo.

VINASSE Corrente de vinhaga obtida no fundo da coluna A, contendo 0,02% em
massa de etanol, Dias (2008). Representa um residuo do processo.

FRSH-MEG Corrente de reposi¢cdo de MEG alimentada a temperatura ambiente a

coluna de extragdo. A maior parte do MEG alimentado a coluna de
extracao € recuperado na coluna de recuperacao e reciclado.
RECYCLE2 Condensado de vapor 10 bar usado nos refervedores das colunas de
extracao e recuperacdo, que € reciclado para a etapa de cogeracao.
ETOH-ANH Etanol anidro obtido no topo da coluna de extragdo. E o produto final
do processo.

H20O-RESI Agua residual, contendo 0,3% em massa de MEG (Gil et al., 2014),
obtida no topo da coluna de recuperacdo. Representa um residuo do
processo.

Fonte: autoria propria.

Nas préximas seces apresenta-se uma descricdo mais detalhada de cada etapa do

processo (representadas pelos diferentes blocos mostrados no fluxograma da Figura 3.1).
3.1.2.2. Preparacéo, limpeza e extracdo (PREP-EXT)

Nesta etapa, as correntes definidas pelo usuario SUG-CANE e STRAW (Tabela 3.8),
que representam a cana-de-acucar e palha (impureza vegetal) alimentadas ao processo (a 28 °C
e 1 bar, com as composicdes mostradas nas Tabelas 3.3 e 3.4, respectivamente), sdo misturas
no bloco RECEP (Mix), produzindo a corrente que representa a cana-de-acUcar total, TOT-
CANE. Essa corrente segue para o0 bloco DRYCLEAN (Sep), onde se especifica a remocdo de
65% de toda a palha presente na corrente TOT-CANE para a corrente VEG-IMP (Longati,
2018). O restante sai na corrente CLE-CANE, que segue para o bloco EXTRACT (Sep), onde
é adicionada também &gua de embebicdo a 60 °C (IMB-H20). Este bloco produz duas

correntes, caldo sujo (JUICE) e bagaco (BAGASSE). Estabelece-se a perda de 4% dos
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componentes soluveis (glicose, sacarose, sais e acidos organicos) para o bagaco, que contém
98% do total dos componentes solidos (cinzas, celulose, hemicelulose e lignina) (Palacios-
Bereche et al., 2013). A quantidade de dgua de embebicdo que sai no bagaco € ajustada por
meio de design spec de tal forma que a umidade do bagaco seja de 50% em massa. A Figura

3.2 apresenta um diagrama do fluxograma implementado no bloco hierarquico PREP-EXT.

VEG-IMP

[
WEG-IMP{OUT}

STRAW(IN}

DRYCLEAN

[ suc-canem p— suc-cane

>
EXTRACT
>
Yeacasse H eacasseoim p
HEATERI IME-H20

Figura 3.2. Fluxograma do processo implementado no bloco hierarquico PREP-EXT. Fonte:
baseado em Souza (2021).

A corrente S1-H20 esta a temperatura ambiente (28 °C) e é aquecida no bloco
HEATER1 (Heater) até 60 °C. No bloco hierarquico CONC (secdo 3.1.2.4), uma parte do
condensado do vapor de 1,7 bar € resfriado até 60 °C para ser usado como agua de embebicéo
(corrente CONC.S1-H20-1). Ainda no bloco CONC, é recalculada a quantidade de agua a
temperatura ambiente que precisa ser captada e aquecida até 60 °C para ser usada como agua
de embebicdo (corrente CONC.S1-H20-2). Dessa forma, quando se utiliza parte do
condensado do vapor de 1,7 bar como fonte para a &gua de embebicédo, ndo se deve considerar
o calor trocado no bloco PREP-EXT.HEATER1 (para fins de dimensionamento do
equipamento), e sim os calores trocados nos blocos CONC.H-60C-2 e CONC.H-TO-60C

(mostrados na sec¢do 3.1.2.4).
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A Tabela 3.9 sumariza os dados de processos utilizados na simulacéo.

Tabela 3.9. Dados de processos implementados no bloco PREP-EXT.

Dado Valor Referéncia
Eficiéncia da limpeza a seco, % m/m 65 Longati (2018)
Temperatura da 4gua de embebigéo, °C 60 Dias (2008)
Adicéo de agua de embebicéo, kg/TC 280 Bonomi et al. (2012)
Perda de sollveis no bagaco, % m/m 4 Palacios-Bereche et al.
(2013)
Sélidos no caldo extraido, % m/m 2 Palacios-Bereche et al.
(2013)
Umidade do bagaco, % m/m 50 Bonomi et al. (2012)

3.1.2.3. Tratamento do caldo (TREAT)

A Figura 3.3 mostra o fluxograma implementado no bloco hierarquico TREAT. Para o
tratamento, éxido de calcio (corrente CAQ) é alimentado ao reator de pré-calagem (bloco
RStoic PRE-LIME) numa proporcao de 0,5 kg/TC (Palacios-Bereche et al, 2013). Também €
adicionada ao reator agua (corrente S3-H20) a 40 °C, numa vaz&o em excesso suficiente para
que a fracdo massica de hidroxido de célcio produzido seja de 0,047 (Bonomi et al., 2012).

Nesse bloco ocorre a seguinte reacdo (assume-se completa a 40°C):

Ca0 + H,0 — Ca(OH), Eq.(3.2)

A corrente produzida pelo bloco PRE-LIME, LIME, é misturada a corrente PHOSP-
JUC, que representa o caldo fosfatado (mistura do caldo sujo, JUICE, solucdo de acido
fosférico, PHOSP-AC, e filtrado reciclado, FILTRATE), produzindo a corrente TO-HT1. A
corrente TO-HT1 é aquecida até 70 °C no bloco HEATERL1 e alimentada ao bloco LIMING

(RStoic), onde ocorre a reagdo de calagem a 70 °C e 1 bar:

3 Ca(OH), + 2 H;PO, — 6H,0 + CasPO, Eq.(3.3)

72



PRE-LIME

LIMING VAP WAPOUT)

LIME-MLX HEATERA
JCE-MIK b o PUNP HEATER2
[suicegny p—Taoice ToHT TO-LIME O -
— TOHT2 13 TO-FLASH FLASH
PHOSP-IC - TOPUMP X

| PHosp-acomy p{ProsPAc

LOSS

FILTER MUD

wa
-+

L TeacFiT ——o BacFirm |
WASH-H20

<[z} {sz o]

HEATER3

@<
:

cLuice F{ cLuiceouTy

FLTCAKE(OUT)

Figura 3.3. Fluxograma do processo implementado no bloco hierarquico TREAT. Fonte: baseado em Souza (2021).
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Especifica-se no bloco LIMING a conversdo completa do hidroxido de calcio. A vazao
da corrente PHOSP-AC (contendo 85% em massa de acido fosfdrico) é ajustada de tal forma
que a vazdo de acido seja suficiente para reagir estequiometricamente com o hidréxido de

calcio.

A corrente TO-PUMP que sai do reator LIMING é bombeada para 2,5 bar no bloco
PUMP e depois aquecida até 105 °C no bloco HEATER?2 (através da integracdo energética
proposta no Apéndice A), produzindo a corrente TO-FLASH, que segue para o bloco FLASH
(Flash2), que opera de forma adiabatica a 1 bar. A corrente gasosa produzida no FLASH (VAP)
representa uma emissdo do processo, e a corrente liquida (TO-LOSS) segue para um trocador
de calor hipotético (LOSS), que representa a perda de energia durante o flash, especificando-
se a temperatura de saida em 98 °C. A corrente de saida do bloco LOSS, TO-DCNT, segue
para 0 bloco DCANTER (Sep), que representa a decantacdo do lodo presente no caldo,
produzindo uma corrente de caldo limpo (CL-JUICE) e uma corrente de lodo (MUD). As
especificacfes do bloco DCANTER sdo: perda de 1% em massa dos acgucares (glicose e
sacarose) no lodo; 100% dos componentes sélidos saem no lodo (na préatica esse valor é de
99,7%); e porcentagem de adgua que sai na corrente CL-JUICE ajustada por design spec para

gue a concentracdo em massa de sélidos no lodo seja de 9% (Bonomi et al., 2012).

A corrente do lodo (MUD) segue para o bloco representando a etapa de filtragem (bloco
Sep FILTER), onde séo produzidas as correntes da torta de filtro (FLTCAKE) e filtrado
(FILTRATE). Nesse bloco, adiciona-se também agua de filtragem (WASH-H20) a 90 °C,
numa proporcao de 60 kg/TC e bagaco (BAG-FILT), numa proporcéo de 6 kg/TC (Bonomi et
al.,, 2012). No bloco FILTER, especifica-se a remocdo de 65% das cinzas, celulose,
hemicelulose e lignina na corrente FLTCAKE (Bonomi et al., 2012), 100% dos componentes
fosfato de célcio, acido fosforico, acidos organicos e hidroxido de calcio na corrente
FLTCAKE; e 100% de remocéo dos sais na corrente FILTRATE. A quantidade de dgua que
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sai na corrente FLTCAKE é ajustada de tal forma que a vazao dessa corrente corresponda a
proporcao de 40 kg/TC (Bonomi et al., 2012). As quantidades de glicose e sacarose que saem
na corrente FLTCAKE séo ajustadas de tal forma que a soma de suas fracdes massicas nessa
corrente corresponda a 0,015 (1,5% de perda) (Bonomi et al., 2012). A corrente FILTRATE é

reciclada ao processo.

A Tabela 3.10 sumariza os dados de processos simulados nessa segé&o.

Tabela 3.10. Dados de processos implementados no bloco TREAT.

Dado Valor Referéncia
Adicéo de 6xido de célcio, kg/TC 0,5 Palacios-Bereche et al., 2013
Temperatura da pré-calagem, °C 40

Fracdo massica de hidréxido de célcio

obtido na pré-calagem 0,047 Bonomi et al., 2012
Temperatura da calagem, °C 70
Pressdo de saida da bomba, bar 2,5
Temperatura para flash, °C 105 Dias, 2008
Temperatura final apés perda, °C 98
Perda de agucares no lodo, % massa 1
Concentracéo de sélidos no lodo, % massa 9
Temperatura da &gua de filtragem, °C 90
Adicao de agua de filtragem, kg/TC 60
Adicéo de bagaco no filtro, kg/TC 6
Remocao de fibra na torta de filtro, % 65 Bonomi et al., 2012
massa
Producéo de torta de filtro, kg/TC 40
Perda de agUcares na torta de filtro, % 15
massa '

A 4gua de filtragem (a 90 °C) é obtida por meio do resfriamento de parte do condensado
do vapor vegetal de 1,7 bar obtido na concentracdo (como mostrado na préxima secao). As
cargas térmicas dos blocos Heater HEATER1 e HEATER2 séo usadas na integracdo energética

para dimensionamento da rede de trocadores de calor (Apéndice A).
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3.1.2.4. Concentragéo do caldo (CONC)

O caldo limpo, corrente CL-JUICE produzida no bloco hierarquico TREAT, segue para
ser concentrado até uma concentragdo de 22 °Brix. Essa unidade de medida, que representa a
porcentagem em massa de todos os sélidos soltveis no caldo, foi implementada no simulador

como sendo 1 (um) menos a fracdo méssica de dgua na subcorrente MIXED.

Como mostrado na Figura 3.4, o caldo limpo é inicialmente pressurizado até uma
pressao de excesso de 2,5 bar no bloco PUMP1, e essa pressdo é posteriormente ajustada pela
valvula V1 até a pressao de operacdo do evaporador, de 1,7 bar. O evaporador é simulado como
um bloco HeatX (HX1) seguido de um bloco Flash2 (FLASH1, adiabatico e sem queda de
pressdo). No bloco FLASH1 sé&o obtidas duas correntes, o vapor vegetal (VAP1) e o caldo
concentrado (LIQ1/CONC-JCE). O calor usado para evaporar a dgua do caldo (no bloco HX1)
é provido indiretamente pelo vapor de escape de 2,5 bar gerado na etapa de cogeracao (corrente
STEAML1). A vazdo da corrente STEAML1 é ajustada por design spec para que a fracdo méssica
de &gua na subcorrente MIXED da corrente LIQ1 seja de 0,78. No bloco HX1, especifica-se

que a fracdo de vapor na corrente CONDL1 seja 0, ou seja, tem-se dgua liquida saturada.

76



H-TO-40C

[

FUMP1 i

[ cLuiceany p— ciauice }—g

LOSS-SPL

P1-67TBAR

HZ0REC-1 RECYCLE1(OUT}

H-80C-2

>z Sk

Figura 3.4. Fluxograma do processo implementado no bloco hierarquico CONC. Fonte: baseado em Souza (2021).
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Parte do condensado de 2,5 bar (COND1) é separado (no bloco FSplit LOSS-SPL) para
seguir para o dessuperaquecedor 1 na secdo de cogeracédo (corrente WATER-1), e o restante é
pressurizado para 67 bar (no bloco Pump P1-67BAR) e reciclado para a caldeira também na
etapa de cogeracdo (RECYCLEL). O vapor vegetal de 1,7 bar obtido nos evaporadores (VAP1)
é separado no bloco FSplit VAP-SPLT em duas correntes, VAP-DIST (que segue para ser
usado na etapa de destilacdo) e VEG-VAP (que segue para ser condensado). A vazao da
corrente VAP-DIST é calculada como a soma das correntes DIST.VAP-TO-A e DIST.VAP-
TO-B (mencionadas na se¢do 3.1.2.6). A corrente VEG-VAP ¢ condensada no bloco Heater
COND (a presséo constante), produzindo o condensado de vapor vegetal (VEG-COND). Esta
é separada em trés correntes distintas, TO-40C (que serd resfriada até 40 °C para ser alimentada
ao reator de pré-calagem, bloco TREAT.PRE-LIME), TO-60C (que é usado como agua de
embebicdo na etapa de extracdo, no bloco PREP-EXT.EXTRACT) e TO-90C (que é usada

como agua de filtragem no bloco TREAT.FILTER).

As vazoes das correntes TO-40C e TO-90C séo calculadas de forma a serem iguais as
vazdes das correntes TREAT.S3-H20 e TREAT.S2-H20, respectivamente. A vazdo da
corrente TO-60C €, consequentemente, determinada pelo balanco de massa no bloco FSplit
COND-SPL. Como essa vazdo € menor que a vazao da corrente PREP-EXT.S1-H20, a
corrente H20-28C foi criada para representar essa diferenca e calcular a vazdo de agua de
captacdo (a 28 °C) que devera ser coleta e aquecida até 60 °C. As cargas térmicas dos blocos
Heater COND, H-TO-40C, H-TO-60C, H-TO-90C e H-60C-2 sdo usadas durante a integracao

energética para dimensionamento da rede de trocadores de calor (Apéndice A).

3.1.2.5. Fermentagdo (FERMENT)

A corrente representando o caldo concentrado (CONC-JCE) obtida na secdo de

concentragdo segue para a etapa de fermentacéo, no bloco hierarquico FERMENT (Figura 3.5).
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A corrente CONC-JCE é misturada no bloco Mix MIX1 a corrente AMMONIA/NUTRIENT
(que representa a adicdo da fonte de nitrogénio para permitir a simulagédo do crescimento celular
durante a fermentacgéo) e a corrente de reciclo RECYCLE (que representa o reciclo das céelulas
tratadas, também chamado de pé-de-cuba), produzindo a corrente TO-COOLL1. Essa corrente
segue para 0 bloco Heater COOLERL1 onde € resfriada até a temperatura da reacédo, 34 °C. A
carga térmica do trocador COOLERL € utilizada para a integracdo energética apresentada no
Apéndice A. As reacOes que ocorrem durante a fermentacao sdo: inversao da sacarose a glicose
(Eq. (3.4)), conversdo da glicose a etanol (Eqg. (3.5)), conversdo da glicose a células (Eg. (3.6)),
e conversdo da glicose a produtos indesejados, em particular acido acético (Eqg. (3.7)) e glicerol

(Eg. (3.8)). Nao foi considerada a producéo de alcool isoamilico (6leo fusel).

Cy,H,,041 + H,0 - 2C¢H;,0, Eq.(3.4)
CeH,,04 — 2C,H-OH + 2CO, Eq.(3.5)
C¢H1206 + 0,69NH; — 5,74CH; 7,04 6N 12 + 2,04H,0 + 0,26C0, Eq.(3.6)
CeH;,0, + 2H,0 — 2CH;COOH + 2CO, + 4H, Eq.(3.7)
CeH,,06 + 2H, — 2C5HgO04 Eq.(3.8)
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Figura 3.5. Fluxograma do processo implementado no bloco hierarquico FERMENT. Fonte: baseado em Souza (2021).
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As reacoes representadas pelas equaces (3.6) a (3.8) sdo baseadas no trabalho de Dias
(2011). Assume-se que a sacarose é totalmente convertida a glicose na Eq. (3.4). Isso é feito
no bloco RStoic INV a 34 °C e 1 bar. As demais rea¢Ges ocorrem no bloco Rstoic FERM,
também a 34 °C e 1 bar, e a conversdo de glicose em cada uma das reacfes é apresentada na
Tabela 3.11, onde os valores apresentados na Tabela 3.11 foram obtidos com base nos

rendimentos experimentais reportados por Rodrigues et al. (2017) e Dias (2011).

Tabela 3.11. Converséo de glicose nas reacoes representadas pelas Eq. (3.5) a (3.8).

Equacao Principal produto Conversao de glicose
3.5 Etanol 0,9050
3.6 Celulas 0,0339
3.7 Acido acético 0,0270
3.8 Glicerol 0,0312

Fonte: calculado com dados de Rodrigues et al. (2017) e Dias (2011).

O somatorio das conversdes apresentadas na Tabela 3.11 é tal que 0,29% da glicose
ndo é consumida, como sugerido por Dias (2011). Para permitir que a reacdo apresentada na
Eq. (3.6) ocorra, amdnia é alimentada pela corrente NUTRIENT. A vazdo dessa corrente
ficticia é calculada de forma a representar 1% de excesso em relacdo a quantidade
estequiométrica necessaria para a Eg. (3.6). O calor da reacdo foi determinado com base na
simulacdo cinética descrita na secdo 3.1.3 e Apéndice B.

A corrente produzida no bloco FERM, TO-SEP, é enviada para o bloco ficticio Sep
SEP, onde o excesso de amdnia e 0 gas hidrogénio produzido pela Eg. (3.7) sdo totalmente
removidos na corrente GAS-OUT. O restante, corrente TO-FLSH1, € enviado para o bloco
Flash2 FLASH1 (adiabatico e sem queda de pressdo), onde as correntes gasosa (TO-ABSRB)
e liquida (RAW-WINE) se separam. O vinho bruto (RAW-WINE) segue para o bloco CFuge
CFUGE, que representa a centrifugagéo do vinho, separando-o em vinho delevedurado (WINE-
1) e creme de leveduras (CREAM). No bloco CFUGE, especifica-se uma fracao de sélidos na

corrente sélida de 0,99 em massa e a fracdo de liquido na corrente sélida é ajustada por design
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spec para produzir um creme de levedura (corrente CREAM) com 70% em massa de células
(Bonomi et al., 2012).

Parte do creme de leveduras é purgado (EXS-CRM), e o restante (CRM-TRTM) segue
para ser tratado com acido. A fracao do creme de levedura que é purgada € ajustada por design
spec para que a concentracdo de células na corrente RAW-WINE seja de 10% em massa
(Bonomi et al., 2012). O tratamento das células é representado pelo bloco Mix MIX2, onde
agua (corrente S4-H20) e acido sulfarico 98% (corrente SULPH-AC) sdo adicionados. A
vazdo da corrente S4-H20 (a 28 °C e 1 bar) € ajustada por design spec para assegurar que a
concentracdo de células no creme de levedura tratado (corrente RECYCLE) seja de 30% em
massa (Bonomi et al., 2012). A vazdo da corrente SULPH-AC (também a 28 °C e 1 bar) é
calculada para uma propor¢do de &cido para etanol de 0,7% em massa na corrente tratada
(Bomoni et al., 2012).

A corrente gasosa produzida na fermentacdo, TO-ABSRB, ¢ alimentada no fundo do
bloco RadFrac ABSORB, onde agua é adicionada no topo (corrente S5-H20). A agua absorve
0 etanol presente na fase gasosa, produzindo uma mistura de etanol e 4&gua no fundo (corrente
ETOH-H20) e uma corrente gasosa no topo mais pura em CO (corrente CO2). A coluna
ABSORB opera sem condensador nem refervedor, com 6 estagios (assumindo equilibrio) a
uma pressdo de 1 bar (Dias, 2011). A vazdo da corrente S5-H20 é ajustada por design spec
para que a fracdo massica de etanol na corrente ETOH-H20 seja de 0,03 (Bonomi et al., 2012).

Por fim, as correntes ETOH-H20 (mistura de etanol e &gua obtida na coluna de
absorcdo), WINE-1 (vinho delevedurado obtido na centrifugacdo) e EXS-CRM (porcao do
creme de levedura obtido na centrifugacdo que € purgado) sdo misturadas, formando a corrente

WINE-2/WINE, que segue para a etapa de destilacao.
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3.1.2.6. Destilacao (DIST)

Na etapa de destilagdo o vinho obtido (corrente WINE) é purificado para concentrar
etanol até proximo do ponto de azeotropia entre etanol e agua. A Figura 3.6 mostra o
fluxograma do bloco hierérquico DIST implementado para representar essa etapa seguindo a
configuracdo usualmente encontrada industrialmente. A corrente WINE é misturada a corrente
que representa os alcoois de segunda (SEC-ALCH), que sdo uma por¢do dos componentes
condensaveis obtidos no topo da coluna D. Essa mistura, corrente TO-PUMP1, é pressurizada
até uma pressao de excesso de 2,5 bar no bloco Pump PUMPL, e aquecida nos blocos HeatX
HX-D e HX-A, produzindo a corrente TO-A1. No bloco HX-D, o vinho é aquecido por contato
indireto com o produto de topo da coluna D (corrente TOP-D), e especifica-se que a
temperatura de saida do fluido quente (corrente TO-HX-D2) € de 45 °C. No bloco HX-A, o
vinho é aquecido por contato indireto com o produto de fundo da coluna A (corrente BOT-A,
que € a vinhaca), e ajusta-se por design spec a temperatura de saida da corrente fria (TO-Al)
de tal forma a obter uma fracdo massica de etanol na corrente de flegma vapor (PHLEGM-V)

de 0,5 (50%).

As colunas A, Al e D, simuladas como blocos RadFrac, ndo possuem condensadores
nem refervedores. O produto de topo da coluna Al é alimentado ao fundo da coluna D (corrente
Al1-TO-D). O produto de fundo da coluna Al é alimentado ao topo da coluna A (corrente Al-
TO-A) e o produto de topo da coluna A é alimentado ao fundo da coluna Al (corrente A-TO-
Al). Vapor vegetal de 1,7 bar é alimentado ao fundo da coluna A (corrente VAP-TO-A) e 0
vapor de flegma é retirado no segundo prato da coluna A (corrente PHLEGM-V), onde o
primeiro prato é o prato do topo. A flegma liquida € obtida no fundo da coluna D (corrente
PHLEGM-L). O produto de topo da coluna D (corrente TOP-D) é resfriado no bloco HX-D (ja
mencionado) até 45 °C e depois até 35 °C no bloco Heater HX-D-2. Depois de resfriado, ele é
alimentado ao bloco Flash2 FLASH-D (adiabatico e sem queda de presséo), separando-se em
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incondensaveis (na corrente VAP3) e condensaveis (LIQ-D). A corrente LIQ-D ¢ dividida,
sendo que 99% é realimentada ao topo da coluna D (corrente REFLUX-D), e o restante é

reciclado ao inicio da etapa (corrente SEC-ALCH).

A vazdo da corrente PHLEGM-V (vapor de flegma) é ajustada por design spec de tal
forma que 76% em massa do etanol que é alimentado a coluna Al seja recuperado nela (Dias,
2008). A vazdo da corrente VAP-TO-A ¢ ajustada por design spec de tal forma que a fracéo

maéssica de etanol na corrente BOT-A (vinhaca) seja de 0,0002 (0,02%).

As correntes vapor de flegma (PHLEGM-V) e flegma liquida (PHLEGM-L) s&o
alimentadas a coluna BB1 no mesmo prato, aproximadamente no meio da coluna. Essa coluna
possui um condensador parcial, ou seja, s6 se condensa o que é retornado a coluna, e o destilado
(corrente ETOH-HYD, etanol hidratado) é recuperado na forma de vapor. A razédo de refluxo
foi de 3,4 em massa (ajustada manualmente para obter etanol hidratado com 93,6% em massa
de etanol). O aquecimento da coluna é realizado de forma direta atraves da injecdo de vapor
vegetal 1,7 bar no fundo da coluna (corrente VAP-TO-B). A vazdo dessa corrente é ajustada
por design spec de tal forma que a fracdo massica de etanol no produto de fundo da coluna BB1

(corrente BOT-B, a flegmaca) seja 0,0002 (0,02%).
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Figura 3.6. Fluxograma do processo implementado no bloco hierarquico DIST. Fonte: baseado em Souza (2021).
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As especificacdes das colunas A, Al, D e BB1 sdo apresentadas na Tabela 3.12, com
base no trabalho de Dias (2008). Nos quatro casos, assume-se que equilibrio liquido-vapor é

atingido em cada estagio e o método de convergéncia selecionado é strongly non-ideal liquid.

Tabela 3.12. EspecificagOes dos blocos RadFrac A, Al, D e BB1.

Bloco A Al D BB1
Numero de 18 4 6 39
pratos
aﬁr?]rgﬁggzs AL-TO-A(1); TO-ALl(l); REFLUX-D (1); mtggm\( ((58))_;
(prato) VAP-TO-A (18) A-TO-Al(4)  Al1-TO-D (6) VAP-TO-B (39)
A-TO-AL (1); A
fgt::ggzs PHLEGM-V (lA)_l ATfT%_ TOP-D (1); ETOH-HYD (1);
(2); BOT-A ’ PHLEGM-L (6) BOT-B (39)
(prato) (18): A (4)
Pressdo no
primeiro prato 139,3 kPa 136,3 kPa 133,8 kPa 116 kPa
(topo)
Presséo no
ultimo prato 152,5 kPa 139,3 kPa 136,3 kPa 135,7 kPa
(fundo)

Fonte: Dias (2008).

As correntes VINASSE (BOT-A parcialmente resfriada no bloco HX-A) e BOT-B
(flegmaca) séo resfriadas até a temperatura ambiente (28 °C) nos blocos Heater HX-3 e HX-
B-2, respectivamente. As cargas térmicas desses blocos sdo relativamente pequenas quando
comparadas as de outros blocos simulados, e ndo é crucial que essas correntes sejam resfriadas.
Portanto, eles ndo foram incluidos na integracdo energética. Os blocos HeatX HX-D e HX-A
que realizam o aquecimento do vinho alimentado a coluna Al também nédo foram incluidos na
integracdo energética, pois ja simulam a troca térmica entre duas correntes.

Para fins de dimensionamento e estimativa do custo de capital da etapa de destilacdo, a
corrente que é alimentada a este bloco hierarquico, WINE, teve sua vazado reduzida a 25% do
valor gerado no bloco FERMENT. Assim, a etapa de destilacdo é simulada como 4 conjuntos
separados, operando em paralelo. O mesmo foi feito para a etapa de desidratacéo, detalhada na
proxima secao.
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3.1.2.7. Desidratacdo (DEHYDRAT)

O etanol hidratado (ETOH-H) obtido na etapa de destilacdo segue para a etapa de
desidratacdo, onde etanol é concentrado até 99,3% em massa. O método simulado para a
desidratagéo foi a destilagdo extrativa a partir da adicdo de monoetilenoglicol (MEG), como

apresentado no fluxograma da Figura 3.7.

ETOH-ANH(OUT}

FRSH-MEG(N) P—] FRSHMEG Mt
HEATER1
TO-H1

i)

EToH-Hvnu p—— EronH |

PUMP1
RECY-MEG }

RESOILER LOSS-SPL
S ™~
P2-ETBAR
0
£

Figura 3.7. Fluxograma do processo implementado no bloco hierarquico DEHYDRAT.
Fonte: baseado em Souza (2021).

Na destilacdo extrativa, o solvente (corrente MEG) apresenta maior afinidade pela dgua,
alterando a volatilidade relativa entre 0s componentes-chave (etanol e agua), sem a formacao
de um novo aze6tropo. Com isso, na coluna de destilacdo extrativa (bloco RadFrac C-EXT),
etanol acima da composicdo azeotropica é obtido no topo (corrente ETOH-ANH, etanol
anidro), e uma mistura formada majoritariamente por &gua e MEG é obtida no fundo (corrente
TO-RECOQV). Essa segunda corrente € enviada para a coluna de recuperacdo (bloco RadFrac

C-RECOV), onde uma corrente formada majoritariamente por agua (REC-H20/H20-RESI) é
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obtida no topo, é uma corrente de alta pureza de MEG é recuperada no fundo (REC-MEG). O
solvente recuperado é reciclado a coluna de extracdo, onde é alimentado alguns pratos acima
da corrente de alimentacdo (ETOH-HYD, etanol hidratado) para permitir a extracdo da agua
do azedtropo etanol-agua, pois a mistura &gua-MEG é menos volatil que o etanol. A Tabela
3.13 apresenta as especificacbes dos blocos RadFrac C-EXT e C-RECOV, ambos com
aquecimento e resfriamento indireto por meio de refervedores e condensadores totais,
respectivamente, usando dados de Gil et al. (2014). Para ambas, 0 método de convergéncia foi

o0 convencional e assumiu-se que todos os estagios atingiam equilibrio liquido-vapor.

Tabela 3.13. Especificagdes dos blocos RadFrac C-EXT e C-RECOV.

Bloco C-EXT C-RECOV
NUmero de estagios
(incluindo condensador e 20 8
refervedor)
Correntes alimentadas ETOH-H (12);
(prato) MEG (4) TO-RECOV (4)
. ETOH-A (1); REC-H20 (1);
Correntes retiradas (prato) TO-RECOV (20) REC-MEG (8)
Razé&o de refluxo (molar) 0,5 0,92
Raz&o entre destilado e
corrente de alimentacao 0,48 --
(molar)

Ajustada para que a fragéo

Vazéo do destilado .
- molar de agua na corrente

(kmol/h) REC-H20 fosse de 0,999
Pressdo de operacao da 1 bar 150 mmHg
coluna (aproximadamente 0,2 bar)

Fonte: Gil et al. (2014).

O bloco HEATERL1 é usado para ajustar a temperatura do solvente alimentado a coluna
de extragdo para 80 °C, e 0 bloco PUMPL1 pressuriza 0 MEG reciclado para a presséo de
operacdo da coluna de extracdo, uma vez que esta opera a uma pressdo mais alta que a coluna
de recuperacdo, que opera a vacuo para que as temperaturas na coluna ndo sejam muito
elevadas. Como a corrente de MEG reciclada esta acima de 80 °C, o bloco HEATER1 é um

resfriador e ndo um aquecedor, como 0 nome sugere, quando o processo ja atingiu estado
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estacionario. No start-up, entretanto, este bloco representaria um aquecedor. A corrente FRSH-
MEG é necessaria para suprir, durante a operacdo em estado estacionario, a pequena quantidade
de MEG perdida no etanol anidro (ETOH-A) e na agua residual (REC-H20) e sua vazdo é
calculada de tal forma que a razédo entre a vazdo molar da corrente MEG e da corrente ETOH-

H seja de 0,8 (Gil et al., 2014).

A carga térmica do bloco Heater REBOILER é calculada como sendo o negativo da
somatdria das cargas térmicas dos refervedores das colunas C-EXT e C-RECQV, e especifica-
se pressao constante. A vazdo da corrente STEAM2, que representa o vapor de escape de 10
bar obtido na cogeracdo, é ajustada por design spec para que a corrente de saida do bloco
REBOILER seja liquido saturado (COND2). Parte da corrente COND?2 é separada e enviada
para o dessuperaquecedor 2 na etapa de cogeracdo (WATER-2), e o restante é pressurizado até
67 bar (no bloco Pump P2-67BAR) e reciclado para a caldeira, também na etapa de cogeracao
(RECYCLEZ2). O bloco REBOILER é um bloco ficticio, usado apenas para determinar a vazao

de vapor de 10 bar que precisa ser produzido na cogeracéao.

3.1.2.8. Cogeracdo (COGEN) e balanc¢o de agua

A Figura 3.8 mostra o fluxograma do bloco hierarquico COGEN.
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Figura 3.8. Fluxograma do processo implementado no bloco hierarquico COGEN. Fonte: baseado em Souza (2021).



Na cogeracdo, 0 bagaco obtido na etapa de extracdo (corrente BAGASSE) e as
impurezas vegetais obtidas na etapa de limpeza (VEG-IMP), séo inicialmente misturadas,
dando origem a corrente TOT-BAG. A corrente TOT-BAG é divida em trés no bloco FSplit
BAG-SLPT: BAG-FILT (bagaco que ¢ alimentado no filtro na etapa de tratamento, com vazéo
calculada tal que sua proporcdo seja de 6 kg/TC); BAG-RSRV (reserva de bagaco,
correspondendo a 5% do bagaco total); e BAG-COGN (vazdo determinada pelo balanco de

massa no bloco BAG-SLPT, segue para queima na caldeira).

A caldeira é representada por uma série de blocos: Rstoic COMBUST (onde ocorrem
as reacOes de combustdo dos componentes do bagaco, celulose, hemicelulose e lignina); Flash2
ASHCOLCT (que separa os gases gerados na combustdo das cinzas); e os pares de blocos
Heater HX1-A e HX1-B, HX2-A e HX2-B, e HX3-A e HX3-B, que realizam a evaporacdo da
agua liquida saturada pressurizada até vapor superaquecido (a 67 bar), o pré-aquecimento do
ar alimentado ao reator de combustdo, e 0 aquecimento da agua pressurizada até sua

temperatura de saturacéo, respectivamente.

No bloco COMBUST, especificam-se as seguintes reacdes de combustao para celulose,

hemiclulose, lignina, glicose e sacarose, respectivamente:

CeH;005 + 60, — 5H,0 + 6CO, Eq.(3.9)
CsHgO, + 50, — 4H,0 + 5C0, Eq.(3.10)
CioH11 6030 + 10,950, — 5,8H,0 + 10CO, Eq.(3.11)
CeH,,0¢ 4+ 60, — 6H,0 + 6CO, Eq.(3.12)
C,H,,04; + 120, - 11H,0 + 12C0, Eq.(3.13)

A pressdo desse bloco é 1 bar e a temperatura € ajustada por design spec para que a

somatdria do médulo dos calores Q1, Q2 e Q3 (mostrados na Figura 3.8) seja 87% do poder
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calorifico inferior (PCI) da biomassa (Bonomi et al., 2012). Isso significa que 87% do PCI do
bagaco é recuperado como energia util, usada para gerar vapor e pré-aquecer o ar. O PCI do
bagaco (corrente BAG-COGN) é calculado como a média ponderada dos PCIls dos
componentes que compdem o bagaco (celulose, hemicelulose, lignina, glicose e sacarose),
usando as fracGes massicas desses componentes na corrente BAG-COGN como pesos (EQ.

(3.14)).

PClyagaco = z x;PCJ; Eq.(3.14)

[13%2]
1

Onde Xx; representa a fragdo massica de cada componente (celulose, hemicelulose,
lignina, glicose ou sacarose) na corrente BAG-COGN, e PCl; o PCI desse componente em

unidades de energia por massa.

O PCI; de cada componente (em unidades de energia por mole) é calculado com base
no seu poder calorifico superior (PCS; em energia por mole), entalpia de vaporizacdo da dgua
a 25 °C (AHvap(H20, 25°C) em energia por mole) e razdo entre as vazdes molares (mole por
tempo) da agua formada na combustdo de cada componente (nH20,) pela vazdo de cada

componente (n;j) na corrente BAG-COGN, como mostrado na Eg. (3.15):

n .
PCI; = PCS; — AHyqp(H,0, 25°C) (ﬂ) Eq. (3.15)

1

Os valores de PCS; podem ser obtidos por meio de correlages empiricas (com base na
composicdo massica do componente i), ou calculados no Aspen Plus, realizando-se a
combustdo individual de cada componente com a quantidade estequiométrica de ar. As duas
formas resultam em valores bem proximos, como mostrado na Tabela 3.14, para correlages
empiricas apresentadas em Domalski et al., 1987 e Stanmore (2010) para a lignina. A entalpia
de vaporizacgdo da agua pode ser retirada da literatura ou calculada no Aspen Plus, também sem

muitas diferencas. No segundo caso, o valor € 44.000 kJ/kmol.
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Tabela 3.14. Poder calorifico superior (PCS) dos componentes do bagaco.

PCS (kJ/g)

Componente Calculado no Aspen Plus Correlagégs empiricas/
experimental
Celulose 17,60 17,45
Hemicelulose 17,89 17,76
Lignina 27,1 27
Glicose 15,7 16,1
Sacarose 17,2 16,8

Fonte: calculado com dados de Domalski et al. (1987).

Nota-se na Tabela 3.14, que os valores de PCS; foram dados em unidades de energia
por massa, e portanto deve-se usar as massas moleculares de cada componente para que as

unidades fiqguem adequadas a forma da Eqg. (3.15).

A vazdo de ar alimentado ao bloco COMBUST (corrente AIR a 28 °C e 1 bar) é
calculada para que este esteja em 30% de excesso em relacdo a quantidade estequiométrica
(Bonomi et al., 2012). O bloco HX2-A é especificado sem queda de presséo e a carga térmica
(Q2) é ajustada por design spec para que a temperatura da corrente HOT-AIR seja de 270 °C
(Bonomi et al., 2012), produzindo a corrente GAS-INT2. O bloco HX2-B ¢ especificado sem

queda de pressdo e com carga térmica Q2 sendo adicionada ao bloco.

O bloco ASHCOLCT ¢ adiabatico e sem queda de pressdo, realizando apenas a
separacao entre os gases quentes (COMB-GAS) e as cinzas (ASHES). A corrente COMB-GAS
é alimentada ao bloco HX1-A, especificado sem queda de pressdo e temperatura da corrente
de saida (GAS-INT1) ajustada por design spec para que corrente SAT-VAP seja dgua liquida
saturada. O bloco complementar HX1-B é especificado sem queda de pressdo e com carga

térmica Q1 sendo adicionada.

A corrente GAS-INT2 é alimentada ao bloco HX3-A, que é especificado com uma
temperatura de saida de 170 °C (Bonomi et al., 2012) e sem queda de pressdo. O bloco

complementar HX3-B é especificado sem queda de pressdo e com carga térmica Q3 sendo
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adicionada. A vazéo da corrente WATER (alimentada ao bloco HX3-B a 67 bar e temperatura
calculada como explicado adiante para o balango de agua) é ajustada por design spec para que

a temperatura da corrente SUP-VAP seja de 485 °C (Bonomi et al., 2012).

A corrente SUP-VAP representa o vapor superaquecido a 67 bar que é expandido nas
turbinas de contrapressdo e de condensacdo. Esse vapor é divido em trés correntes no bloco
FSplit VAP-SPLT: TO-TCOND (para turbina de condensacéo, que expande vapor até 0,11
bar); TO-BPT1 (para turbina de contrapressao 1, que expande vapor até 2,5 bar); e TO-BPT2
(para turbina de contrapressdo 2, que expande vapor até 10 bar). A fracdo da corrente SUP-
VAP que é destinada a corrente TO-BPT1 € ajustada por design spec para que a vazao da
corrente DSUP1-V seja igual a vazdo da corrente CONC.STEAML1 no bloco hierarquico
CONC. De forma semelhante, a fracdo destinada a corrente TO-BPT2 é ajustada por design
spec para que a vazdo da corrente DSUP2-V seja igual a vazdo da corrente
DEHYDRAT.STEAM2 no bloco hierarquico DEHYDRAT. A fracdo destinada a corrente TO-

TCOND ¢ definida pelo balanco de massa no bloco VAP-SPLT.

A corrente TO-TCOND é alimentada ao bloco Compr COND-TUR, com uma pressao
de descarga da corrente VAP-LIQ de 0,11 bar, eficiéncia isentropica de 70%, eficiéncia
mecanica de 98% (Bonomi et al., 2012), e estipulando-se tanto a fase liquida como a fase vapor

como sendo validas.

As correntes TO-BPT1 e TO-BPT2 sdo alimentadas aos blocos Compr BPT-1 e BPT-
2, respectivamente. Ambos possuem uma eficiéncia isentropica de 81% e uma eficiéncia
mecanica de 98% (Bonomi et al., 2012). As pressdes de descarga das correntes TO-DSUP1 e
TO-DSUP2, como ja mencionadas, sdo de 2,5 e 10 bar, respectivamente. Essas duas correntes
sdo de vapor superaquecido, e para que sejam resfriadas para vapor saturado elas seguem para

os blocos Flash2 DSUP-1 e DESUP-2 (ambos adiabéticos e sem queda de pressdo). Agua a 2,5
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e 10 bar é adicionada pelas correntes WATER-1 e WATER-2 a cada um dos
dessuperaquecedores. As vazdes dessas duas correntes € ajustada por design specs para que a
vazdo da corrente liquida produzida nos dessuperagquecedores (DSUP1-L e DSUP2-L) seja
minima (valor nominal de 0,1 kg/h). As vazbdes das correntes CONC.WATER-1 e
DEHYDRAT.WATER-2 sdo entdo calculadas para serem iguais as vazfes das correntes
WATER-1 e WATER-2. Os vapores saturados obtidos nos dessuperaquecedores (DSUP1-V e
DSUP2-V), como ja mencionado, tém vazdes iguais as das correntes CONC.STEAML1 e

DEHYDRAT.STEAMZ2.

Para determinar a temperatura da agua que é alimentada a caldeira (corrente WATER)
e a vazdo da agua de reposicdo (corrente TO-P4), foi necessario realizar um balanco de massa

para a agua, como mostrado na Figura 3.9.

MD-H120
o[
RECYCLET
H20-SPLT / | RECYCLE |
"
-
Hz0 \ < FRESH
RECVCLE? |—4 ReCYCLER(N) |
< ToBOILER
[ = TO-P4
.

P4-ETBAR

COND
P3-67BAR

] - ¥

i

Figura 3.9. Fluxograma do balanco de agua implementado no bloco hierarquico COGEN.
Fonte: autoria propria.

Na Figura 3.9, a corrente VAP-LIQ, que é a corrente de descarga da turbina de
condensacéo, é completamente condensada no bloco Heater COND a 0,11 bar e posteriormente
pressurizada para 67 bar no bloco Pump P3-67BAR. Essa corrente € entdo misturada as

correntes RECYCLEL (proveniente do bloco hierarquico CONC), RECYCLE2 (proveniente
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do bloco hierarquico DEHYDRAT) e FRESH (representando a dgua de reposicdo a 67 bar),
produzindo a corrente H20. Assume-se que 5% dessa corrente é perdida ao longo do processo
(LOSS), e apenas o restante segue para a caldeira (TOBOILER). A vazéo da corrente TO-P4
(a 28 °C e 1 bar) ¢ ajustada para que a vazdo da corrente TOBOILER seja igual a vazéo da
corrente WATER (mostrada na Figura 3.8 e que é definida por design spec). E, a temperatura
da corrente WATER ¢ ajustada para ser igual a temperatura calculada para corrente

TOBOILER.

No periodo da entressafra, considerou-se a queima da reserva de bagaco e de 50% da
palha que é produzida pelas 4x10° toneladas de cana, assumindo-se uma proporcio de 140

kg/TC. Nesse periodo, apenas a turbina de condensacao esta em funcionamento.
3.1.2.9. Agua de resfriamento

Optou-se por usar agua de resfriamento nas mesmas condi¢des para todas as unidades
(de 20 a 25 °C), ficando a temperatura inferior limitada pela unidade de menor temperatura
operacional, que é o resfriamento das dornas de fermentacdo, onde o vinho recirculado é
resfriado até 25 °C antes de ser retornado a dorna. Dessa forma, mantém-se uma temperatura
de aproximacdo de 5 °C. A temperatura superior da agua de resfriamento foi limitada pela
temperatura de operacdo da fermentacdo da glicose do amido de milho no processo
convencional (30 °C, como mencionado na secdo 3.1.5.2). Uma integracdo energética

(Apéndice A) foi feita para reduzir o consumo de utilidade fria.

Apds utilizada, a dgua de resfriamento deve ser resfriada de volta a temperatura inferior
para permitir sua reutilizacdo. A média anual da temperatura de bulbo Umido na regido Centro-
Oeste é de 21,2 °C (INMET, 2022). Dessa forma, o resfriamento da dgua de resfriamento até a
temperatura inferior desejada de 20 °C requereria torres ou lagoas de resfriamento operadas a

pressGes sub-atmosféricas. Entretanto, as restricdes de temperatura inferior da agua de
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resfriamento (20 °C) e temperatura de aproximacao (5 °C) ndo sdo rigidas. Portanto, foi
dimensionada uma torre operando a pressdo ambiente (1 bar) e recebendo ar imido (2% em
mol de 4gua), numa vazao de agua para ar de 1:1 em massa. A temperatura inferior da agua de
resfriamento nestas condicdes é de 22,4 °C. A vazdo de agua de resfriamento foi ajustada em
relacdo ao valor calculado para o intervalo de operacdo de 20 a 25 °C (Apéndice H) pela razdo
(25 - 20)/(25 — 22,4) = 1,92, assumindo-se constante a capacidade calorifica da agua entre 20
e 25 °C. A quantidade de &gua perdida para o ar representa uma perda e é reposta a partir de

agua de captacdo.

3.1.3. Modelagem e simulacao cinética da etapa de fermentacéo da destilaria autbnoma

A modelagem e simulacdo cinética da etapa de fermentacdo foi realizada para: (1)
dimensionar as dornas de fermentagcéo que operam em regime de batelada alimentada (e ndo
continuamente como simulado no Aspen Plus), bem como as bombas, trocadores de calor e
tanques de armazenamento associados a essa etapa; e (2) quantificar a taxa de calor gerada pela
reacdo e a vazdo de utilidade fria necessaria para resfriar as dornas. Por ndo ser o foco principal

do trabalho, esta parte é apresentada no Apéndice B.

Tabela 3.15. Tempos de ciclo para dornas e tanques de tratamento (cuba).

Parametro Valor Referéncia

Tempo de esvaziamento da cuba (h)
Tempo de limpeza da cuba (h)
Tempo de ciclo da cuba (h)

Numero de dornas 6 .
Tempo de alimentacdo do pé-de-cuba (h) 1 Andrietta (2009)
Tempo de enchimento da dorna (h) 4 Estipulado neste trabalho
Tempo de batelada (h) 4 Calculado neste trabalho
Tempo de esvaziamento da dorna (h) 2 .
Tempo de limpeza da dorna (h) 1 Andrietta (2009)
Tempo de ciclo da dorna (h) 12
Numero de cubas 3
Tempo de enchimento da cuba (h) 2
Tempo de tratamento da cuba (h) 1 Andrietta (2009)
1
2
6

Nota: mais informacges de calculo estdo no Apéndice B.

97



Para realizar o diagrama de ocupacdo das dornas, especificou-se os tempos de
alimentacdo do pé-de-cuba, enchimento com mosto (batelada alimentada), batelada,
esvaziamento e limpeza. Os tempos de enchimento, tratamento, esvaziamento e limpeza dos

tanques de tratamento (cubas) também foram especificados (Tabela 3.15).

3.1.4. Modelagem e simulacao cinética das etapas de hidrdlise e fermentacao da usina flex

A modelagem cinética das etapas de liquefacdo, sacarificacdo e fermentacdo foi
realizada com o proposito de: (1) ganhar maior familiaridade com as diferentes etapas, suas
cinéticas e perfis de concentraces; (2) ajustar as cargas enzimaticas e de indculo (levedura)
para as condi¢des de processamento (concentragéo inicial de amido), buscando-se reproduzir
0 tempo de processo e rendimentos obtidos industrialmente; (3) calcular a taxa de calor gerada

e a vazéo de utilidade fria para resfriamento.

Durante a etapa de liquefacdo, o amido granular é gelatinizado (ou solubilizado) pela
adicdo de agua, o que faz com que os granulos inchem e se fragmentem, liberando longas
moléculas de amido na solugéo, que se torna extremamente viscosa. Para atenuar esse efeito,
adiciona-se a enzima a-amilase nesta etapa para promover a quebra dessas longas moléculas
em moléculas menores (dextrinas), liquefazendo o amido gelatinizado. Essa solucéo passa por
uma rapida etapa de coccdo a altas temperaturas para garantir a liquefacdo completa do amido
em dextrinas. As dextrinas sdo entdo convertidas em moléculas de glicose durante a
sacarificacdo, através da atuacdo da enzima glucoamilase. Por fim, a glicose é fermentada a

etanol pela levedura.

Os seguintes processos e combinagdes de processos foram estudados:

e Liquefacdo do amido a 80 °C e pH 7 pela enzima a-amilase de Bacillus lichenformis

usando parametros cinéticos de Presecki et al. (2013a);
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e Sacarificacdo da maltose (dissacarideo constituido por duas moléculas de glicose
unidades por ligagoes a-1,4) a 65 °C e pH 5,5 por meio da preparacdo industrial de
glucoamilose de Aspergillus niger e pululanase de Bacillus deramificans da
dextrozyme usando parametros cinéticos de Findrik et al. (2010), Presecki et al. (2013b)
e Lee etal. (1992);

e Liquefacdo e sacarificacdo simultaneas do amido a 65 °C e pH 5,5 usando parametros
cinéticos de Presecki et al. (2013b);

e Fermentacdo da glicose usando dados de Krishnan et al. (1995);

e Sacarificacdo e fermentacdo simultdneas no amido ndo-liquefeito usando parametros

cinéticos de Kroumov et al. (2006) e Bialas et al. (2014).

Esses processos sao apresentados em detalhe no Apéndice C.

3.1.4.1. Planejamento de ocupacdo das dornas e calculo da quantidade de milho

processada

Para realizar o planejamento de ocupacdo das dornas e cubas, deve-se considerar 0s
tempos de ciclo dos trés processos: liquefacdo, sacarificacdo e fermentacdo. Cada um desses
processos possui quatro etapas: enchimento, processamento, esvaziamento e limpeza, e o
tempo de ciclo de cada processo € a somatoria dos tempos de cada uma de suas etapas. Durante
as etapas de enchimento e esvaziamento ha correntes entrando e saindo do processo,
respectivamente. As vazdes volumétricas dessas correntes sdo determinadas com base no
volume util ocupado pelo processo (determinados para a usina autbnoma para dornas e cubas)

e nos seus tempos de duragdo, como mostrado pelas Eq. (3.16a) e (3.16b):

Vu
Fenchimento = ————— Eq.(3.16a)

tenchimento

Vu
Fesvaziamento = —————— Eq.(3.16b)

tesvaziamento
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Os tempos padrdes para as etapas dos trés processos individuais (liquefacéo,
sacarificacdo e fermentacdo) e para a Sacarificacdo e Fermentacdo Simultaneas (SFS) séo
mostrados na Tabela 3.16. Assumiu-se que a inoculacdo (adicdo de enzimas ou levedura, a
depender do processo) ocorre de forma instantanea apds o término do enchimento, dando inicio

ao processamento.

Tabela 3.16. Tempos de ciclo padrdo para as etapas dos processos de conversao do amido a
etanol.

Processo Liquefacdo Sacarificacao Fermentacéo SFS
Enchimento (h) 1 1 1 1
Processamento (h) 0,8 0,3 42 45
Esvaziamento (h) 1 1 1 1
Limpeza (h) 1 1 1 1
Total (h) 3,8 3,3 45 48

Fonte: Adaptado de Johnston (2021) e valores calculados no Apéndice C.

A destilaria autdnoma tem 6 dornas de 1.481 m2 e 3 cubas de 481 m® de volume (til.
No primeiro cenario para a usina flex (S1), uma dorna € destinada exclusivamente ao processo
de liquefacdo e outra, ao processo de sacarificacdo. Com isso, restam 4 dornas para a
fermentacdo. As cubas sdo empregadas para crescimento da levedura, assumindo tempo de
ciclo de 40 horas (Johnston, 2021). No segundo cenario (S2), as 6 dornas sdo empregadas para
0 processo de fermentacdo. Duas cubas sdo usadas para a liquefacéo, e a terceira cuba para a
sacarificacdo. Por conta do menor volume das cubas, é preciso trés bateladas de liquefacdo e
trés bateladas de sacarificacdo para realizar uma batelada de fermentacdo. Tanques adicionais
terdo que ser adquiridos para realizar o crescimento das leveduras. No terceiro cenario (S3), as
6 dornas sdo usadas para o processo de sacarificacdo e fermentacdo simultaneas (SFS). As
cubas ficam disponiveis para realizar o crescimento das leveduras. No cenario S3 ampliado, as
cubas destinam-se também ao processo de SFS e novos tanques precisardo ser adquiridos para

crescimento das leveduras. Esses trés cendrios sdo sintetizados na Tabela 3.17.
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Outro parametro importante no planejamento e sequenciamento das bateladas € o tempo
de defasagem, isto €, o intervalo de tempo entre o inicio de cada processo dentro de um mesmo
ciclo. O tempo de defasagem ndo € necessariamente 0 mesmo entre diferentes processos
(liquefacéo, sacarificacdo, fermentacao), porém € o0 mesmo entre unidades equivalentes (dornas
ou cubas) de um mesmo processo. Dois casos foram considerados para cada cenario: no
primeiro (C1), inicia-se o processo de menor tempo de ciclo o quanto antes (logo que acaba a
batelada anterior desse processo). Para o cenario S1, o processo de menor tempo de ciclo € o
processo de sacarificacdo, enquanto que para o cendrio S2, este é o de liquefacdo, pois ha duas
cubas operando na liquefacdo, reduzindo o tempo de ciclo total desse processo a metade. No
segundo caso (C2), calcula-se o tempo de defasagem para o processo de menor tempo de ciclo,
de tal forma que o esvaziamento da fermentacdo ocorra em intervalos de tempo equidistantes.

Mais informac6es sdo dadas no Apéndice C.6.

Tabela 3.17. Sintese dos trés cenarios considerados para conversao do amido a etanol.

Cenario Descricao
Liquefacdo, sacarificacdo e fermentacdo sequenciais
1 dorna para liquefacgdo, 1 para sacarificagéo, 4 para fermentacéo
Cubas usadas para crescimento da levedura
Liquefacdo, sacarificacdo e fermentacdo sequenciais
6 dornas para fermentacéo
2 cubas para liquefagéo, 1 para sacarificagdo
Novos tanques para crescimento da levedura
Sacarificacdo e fermentacdo simultaneas
6 dornas usadas para SFS
Cubas usadas para crescimento da levedura
Sacarificacdo e fermentacdo simultaneas
6 dornas e 3 cubas usadas para SFS
Novos tanques para crescimento da levedura

Fonte: autoria propria.

S1

S2

S3

S3 ampliado

O perfil de enchimento dos tanques pulmdes pré-destilacdo foi determinado para
estabelecer se haveria capacidade de armazenagem suficiente para o vinho produzido a partir

do milho, como detalhado no Apéndice C.
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Por fim, obteve-se a quantidade de milho, enzimas e leveduras necessarias para 0s
processos. A quantidade de milho foi calculada com base na concentracdo de amido na corrente
alimentada para a liquefagdo ou SFS (Camido,0), NUmero de ciclos do processo de liquefacdo ou
SFS (Nciclos,1), Nmero de dornas ou cubas operando na liquefacdo ou SFS (Ng1), nimero de
bateladas do processo de liquefacéo por ciclo (Nbat,1), 0 volume da cuba ou dorna operando na
liquefagdo ou SFS (V1), 0 numero de horas anuais de operagédo (3.240 horas ou 0 maior valor
de Ttotar,3.n, 0 que for menor), e a fragdo massica de amido no milho (59,5% em massa de acordo
com Kwiatkowski et al. (2006)), como mostrado na Eq. (3.17):

CAmido,O (kg/m3)V1 (m3)Nciclos,1 Nd,l NBat,l
(0,595 kg/kg)min (3.240 h, max(Ttotal_&n)))

Fmimo(kg/h) = Eq.(3.17)

A quantidade de enzima para a liquefacdo (em kg/h) foi determinada de forma
semelhante, usando agora a concentracdo de enzima carregada em cada batelada (Cenz,1) €

assumindo uma densidade de 1.000 kg/m® para a enzima. Isso é mostrado na Eq. (3.18a).

CEnz,l(m3/m3)V1 (mB)Nciclos,lNd,lNBat,l x (1-000 kg)

Fnz1(kg/h) =
Enz,1(kg/h) min (3.240 h,maX(Ttotal,&n))) m?

Eq.(3.18a)

A quantidade de enzima para a sacarificacao foi determinada de forma semelhante, mas
usando a concentracdo de enzima para a sacarificacdo (Cenz2), nUmero de ciclos da
sacarificacdo (Nciclos2), NUMero de dornas ou cubas operando na sacarificacdo (Ng,2), nimero
de bateladas consecutivas num ciclo de sacarificacdo (Ngat,2), € volume da dorna ou cuba usada

na sacarificacdo (V2), como mostra a Eq. (3.18b).

FEnz,Z (kg/h) =

Enz,z( / ) 2( ) ciclos,21Vd,2 Bat,2X< g) Eq. (3.18b)

min (3.240 h, max(Teotar 3. ) ) m3

Para o processo de SFS, a quantidade de mistura enzimatica pode ser obtida através da

Eqg. (3.18a) ou (3.18b).
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A quantidade de etanol produzida (m®/h) pode ser determinada simplisticamente usando
a concentragéo de etanol obtida ao final da fermentag&o (Cet finai, cerca de 117 g/L e 90 g/L para
SFS), o volume da dorna usada para o processo de fermentacdo (V3), 0 numero de ciclos para
a fermentacdo (Nciclos,3.n), 0 NUmero de dornas operando na fermentacdo (Nq3), 0 tempo total
de processamento (menor valor entre 3.240 horas e 0 maior Tiotal3.n), € Uma densidade de 789

kg/m?® para o etanol, como mostra a Eq. (3.19).

Fets (m®/h) =

Cee 5 (kg/m3)Vs(m3)N N 1m?
Et,3( g/ ) 3( ) ciclos,3.n'Vd,3 ( ) Eq. (3_19)

min (3.240 h, max(Tiotar3.n)) ) 789 kg

A vazdo de etanol produzida, no entanto, foi determinada com maior rigor atraves da
simulagéo do processo no Aspen Plus (se¢éo 3.1.5), que inclui pequenas perdas de etanol no
whole stillage (produto de fundo da coluna A), no produto de fundo da coluna BB1, nos gases
incondensaveis do condensador da coluna D na etapa de destilacdo, e no efluente de agua da

coluna de recuperagéo na etapa de desidratacao.
3.1.5. Simulagéo da usina flex no Aspen Plus

Nesta secdo apresentam-se os métodos e informacbes de processos usados para

simulacéo da usina flex no Aspen Plus.
3.1.5.1. Componentes adicionais simulados e método empregado

Assim como para a destilaria autbnoma, os componentes simulados para a usina flex
foram divididos em duas classes: 0s convencionais (que participam do ELV) e os s6lidos (que
ndo participam do ELV). A Tabela 3.18 lista os componentes adicionais (ndo presentes na
simulacgéo da destilaria autbnoma) que foram incluidos para a simulacao dos cenarios flex, bem

como componentes iguais que foram simulados de forma diferente.
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Tabela 3.18. Componentes adicionais usados na simulacéo da usina flex.

Componente Nome Formula Tipo
Amido Amido Solido
C5Poli Polissacarideos de 5 carbonos Sélido

(hemicelulose)
C6Poli Polissacarideos de 6 carbonos (celulose) Solido
Protins Proteinas insolUveis Solido
Oleo Oleo Sélido
NFDS Solidos nao-fermentaveis sollveis CsH1206 Convencional
Protsol Proteinas sollveis CsH1206 Convencional
Levedura Levedura H.O Solido

Fonte: autoria propria.

Os componentes convencionais, NFDS e Protsol, foram simulados como glicose,
seguindo a mesma simplificacdo de AspenTech (2017) e Johnston (2021). As propriedades dos
componentes solidos foram inseridas pelo usuario no Aspen Plus, usando valores de
AspenTech (2017). O componente “Levedura” foi simulado como um sélido com as mesmas
propriedades da dgua. A Tabela 3.19 mostra as propriedades constantes dos componentes
solidos inseridas pelo usuario, e a Tabela 3.20, as propriedades dependentes da temperatura

(capacidade calorifica).

Tabela 3.19. Propriedades constantes dos componentes sélidos inseridas pelo usuario.

Componente Massa molecular Entalpia sélida de Volume solido
formacao padréo (m3/kmol)
(J/kmol)
Amido 162,141 -9,7636x108 0,1060
C5Poli 132,115 -7,6422x108 0,0864
C6Poli 162,141 -9,7636x108 0,1060
Protins 132,115 -7,6422x108 0,0864
Oleo 132,115 -7,6422x108 0,0864

Fonte: AspenTech (2017).
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Tabela 3.20. Capacidade calorifica dos componentes sélidos (em J/kmol/K) inserida pelo
USUArio.

Parametro Amido C5Poli C6Poli Protins Oleo
A1 (J/kmol/K) -11.704 -9.536,3 -11.074 -9.536,3 -9.536,3
A2 (J/kmoI/KZ) 672,07 547,62 672,07 547,62 547,62
As (I/kmol/K?)
As (Jkmol/K?)

Tmin (K) 298,15 298,15 298,15 298,15 298,15
Tmax (K) 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000

Fonte: AspenTech (2017).
A capacidade calorifica é calculada pela Eq. (3.1), repetida abaixo:

C;? = A+ AT+ A3‘iT2 +A4,iT3 para Thin €T K Thax Eq.(3.1)

Pelas Tabelas 3.19 e 3.20, nota-se que os componentes “Amido” e “C6Poli” possuem
propriedades semelhantes as calculadas para o componente “Celulose” simulada para a
destilaria autbnoma (Tabelas 3.5 ¢ 3.6), e que os componentes “C5Poli”, “Protins” e “Oleo”,

propriedades semelhantes as calculadas para o componente “Hemicelulose”.

No Apéndice D sdo mostrados os resultados da simula¢do usando componentes
representativos para 6leo (acido linoleico) e proteinas solUveis e insollveis (&cido glutdmico
como amino &cido representativo), ao invés de aproxima-los usando as propriedades da glicose
e C5Poli, respectivamente, como realizado inicialmente. As diferencas, em relagdo a simulacao
original, nas vazBes e composicBes das principais correntes de processo e nas cargas térmicas

das principais opera¢des unitarias foram pequenas (menores que 3%).

O método termodinamico selecionado para a simulacédo foi, novamente, o Non-random

two-liquid (NRTL), e o componente CO: foi especificado como um componente do tipo Henry.

A composicdo do milho foi retirada de Kwiatkowski et al. (2006) e é apresentada na

Tabela 3.21. A razdo entre as vazdes massicas das subcorrentes MIX e CISOLID é de 1,86.
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Tabela 3.21. Composi¢do do milho (incluindo nas subcorrentes MIX e CISOLID).

Componente Fracdo massica Fracdo massicana  Fracdo massica na
global subcorrente MIX subcorrente
CISOLID
Agua 0,1500 0,5952
Amido 0,5950 0,7954
C5Poli 0,0442 0,0591
C6Poli 0,0255 0,0341
Protins 0,0493 0,0659
Oleo 0,0340 0,0454
NFDS 0,0680 0,2698
Protsol 0,0340 0,1349

Fonte: Kwiatkowski et al. (2006).

O diagrama de blocos do processo de producéo de etanol de milho é mostrado na Figura
3.10. A Tabela 3.22 apresenta uma descri¢do dos blocos hierarquicos mostrados na Figura 3.10,
e a Tabela 3.23, das correntes mostradas na Figura 3.10. A usina flex consiste na producéao de
etanol de cana-de-acgucar na safra, e de etanol de milho na entressafra. A simulacéo da producao
de etanol no periodo da safra a partir da cana-de-acUcar foi detalhada na secdo 3.1.2. Nas secdes
subsequentes, os blocos hierarquicos implementados na simulacdo da producdo de etanol no

periodo de entressafra a partir do milho, sdo descritos em mais detalhe.
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Figura 3.10. Diagrama de blocos do processo de etanol de milho implementado no Aspen Plus. Fonte: autoria prépria.

107



Tabela 3.22. Descricdo das etapas representadas nos blocos hierarquicos apresentados na
Figura 3.10.

Bloco Descricéo

WINE | Limpeza do gréo de milho (perda de 0,3% em massa), preparacao da massa de

milho (mistura do grdo moido com condensados de processo e parte reciclada
do thin stillage), a depender do cenario: (1) coccdo da massa de milho,
liquefacéo, sacarificacdo e fermentacéo, ou (2) sacarificacdo e fermentacao
simultaneas da massa de milho ndo-liquefeita; recuperacdo do etanol arrastado
pelo CO: na etapa de fermentagéo, misturando-o ao vinho bruto, gerando o
vinho final que é enviado para a etapa de destilacao.

DIST

Destilagdo do vinho final obtido no bloco WINE até uma concentragdo em
massa de etanol de 93,6% em massa, produzindo etanol hidratado. Vapor
vegetal de 1,7 bar, obtido no bloco DRY, é usado como fonte de calor direta
(borbotagem) no fundo das colunas A e BB1.

DEHY-
DRAT

Desidratacdo do etanol hidratado até uma concentragdo em massa de etanol de
99,4%, produzindo etanol anidro. Vapor de escape de 10 bar, obtido no bloco
COGEN, é usado como fonte indireta de calor nos refervedores das colunas de
extracao e recuperacdo de MEG.

DRY

Filtracdo e centrifugacdo do whole stillage (produto de fundo da coluna A no
bloco hierarquico DIST) para obtencéo do thin stillage (parte € reciclada ao
bloco WINE, parte é purgada para produzir DDGS com contetdo proteico
acima de 28% em massa seca, e parte é concentrada até 65% em massa de
agua para produzir o liquor). A concentracdo do thin stillage é feita usando
vapor de escape de 2,5 bar produzido no bloco COGEN, e produz o vapor
vegetal de 1,7 bar usado no bloco DIST. Do liquor produzido é extraido o
6leo de milho. O WDGS é produzido misturando-se os sélidos retidos na
filtracdo, com a corrente liquida produzida na centrifugacéo e com o liquor
produzido na concentracao do thin stillage. Ele é seco usando ar quente (a 270
°C) produzido no bloco COGEN, até 10% em massa de agua (Johnston,
2021). O vapor produzido na secagem do DDGS é perdido para o ar quente.

PCOND

Esse bloco é usado apenas como uma calculadora. O vapor de 1,7 bar
produzido na concentracdo do thin stillage é divido entre o vapor que alimenta
as colunas A e BB1 na etapa de destilacdo, e a quantidade excedente de vapor.
Esse vapor excedente é condensado e misturado ao produto de fundo da
coluna BB1 e a 4gua de captacdo, cuja vazdo é calculada de tal forma que a
vazdo de condensados de processo seja de 1,46 em relacdo a vazdo de milho
(Johnston, 2021).

COGEN"

Esse bloco ndo esta na simulacdo mostrada na Figura 3.10. A energia
produzida na cogeracdo no periodo de entressafra advém da queima da palha
de cana, e essa etapa foi simulada separadamente (semelhante a Figura 3.8).
Nessa etapa, a energia da combustdo da palha é usada para pré-aquecimento
do ar alimentado a caldeira, aguecimento do ar usado na secagem do DDGS, e
producéo de vapor superaquecido. O vapor superaquecido é expandido em
turbinas de contrapressao de 2,5 e 10 bar, para gerar vapor usado no processo,
e o restando, na turbina de condensacéo (0,11 bar) para maximizar a geragdo
de eletricidade.

“N&o presente na simulagdo mostrada na Figura 3.10. Essa etapa foi simulada em arquivo
separado. Fonte: autoria propria.
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Tabela 3.23. Descri¢do das correntes apresentadas na Figura 3.10.

Corrente Descricao

CORN Milho alimentado ao processo. Vazdo determinada para cada cenério
com base na capacidade das dornas de fermentacdo e com composicéo
igual @ mostrada na Tabela 3.21.

CO2 Corrente gasosa obtida na coluna de absorcao, advinda da
fermentacdo do amido de milho. Contém majoritariamente CO, e
representa uma emissao do processo.

LOSS Corrente que representa a quantidade de milho que é perdida na etapa
de limpeza (0,3% em massa).

WINE-1 Vinho final obtido da fermentag&o (mistura do vinho bruto com a
corrente recuperada de etanol no absorvedor). E enviado a etapa de
destilacéo.

VAP-D Vapor de incondensaveis produzido no topo da coluna D na etapa de
destilacdo. Contém majoritariamente CO> e etanol. Representa uma
emissdo do processo.

ETOH-H Etanol hidratado produzido no topo da coluna BB1. Segue para a
etapa de desidratacao.

BOT-B Produto de fundo da coluna BB1, contendo essencialmente apenas
agua, segue para o bloco de condensados de processo.

WHL-STL Produto de fundo da coluna A (whole stillage), segue para a etapa de
filtracdo e centrifugacdo.

ETOH-A Etanol anidro produzido no topo da coluna de extraco. E o produto
final do processo.

H20-RESI Agua residual, contendo 0,3% em massa de MEG (Gil et al., 2014),
obtida no topo da coluna de recuperagdo. Representa um residuo do
processo.

EXHAUST Exaustdo da secagem do DDGS. Contém uma mistura do ar resfriado
(até 125 °C) e do vapor d’agua evaporado do WDGS. Representa uma
emissdo do processo.

VAP-1 Vapor de 1,7 bar produzido na concentracdo do thin stillage. Segue
para o bloco de condensados de processo.

CORN-OIL Oleo de milho extraido do liquor concentrado do thin stillage. E um
produto do processo.

DDGS Farelo de milho com concentracdo de proteina entre 28 e 29% em
massa seca (a depender do cenério). E um produto do processo.

PURGE-TS Porcdo do thin stillage que é purgada para produzir DDGS com uma
concentracdo adequada de proteinas.

REC-TS Porc¢do do thin stillage que é reciclada ao bloco WINE para produzir
uma massa de milho com concentracdo adequada de amido.

VAP Vapor d’agua produzido na etapa de condensagio. E uma corrente
nula, que existe apenas caso haja outros vapores de processo (com
pressdo diferente de 1,7 bar) disponiveis para condensacao.

REC-PCND Corrente de condensados de processo que é reciclada ao bloco WINE.

Fonte: autoria propria.
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3.1.5.2. Preparacao, hidrdlise e fermentacéo para obtencéo do vinho (WINE)

No bloco hierérquico WINE, a corrente CORN, com vazao determinada pela Eq. (3.17),
a 28 °C e 1 bar, e composi¢do mostrada na Tabela 3.21, é alimentada ao bloco FSplit CLEAN,
onde especifica-se a perda de 0,3% em massa para a corrente LOSS, com o restante seguindo
para a corrente CLE-CORN (milho limpo). Os condensados de processo, corrente P-COND,
sdo misturados numa propor¢do de 1,46 (m/m) (Johnston, 2021) em relac¢do a vazéo da corrente
CORN no bloco Mix T-SLURRY, produzindo a corrente SLURRY (massa de milho mais
espessa). A corrente SLURRY é misturada & corrente REC-TS (porgdo reciclada do thin
stillage) no bloco Mix ADD-THIN, produzindo a corrente MASH-1. A vazéo da corrente REC-
TS é determinada por design spec para que a concentracao de amido na corrente MASH-1 seja
de 238,6 g/L e 180 g/L para os cenarios convencional (liquefacao, sacarificacdo e fermentacao
sequenciais) e simultaneo (sacarificacdo e fermentacdo simultaneas). A partir da corrente
MASH-1, os fluxogramas diferem para cada cenario, como mostrado nas Figuras 3.11 e 3.12

para o cenario convencional e simultaneo, respectivamente.
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Figura 3.11. Fluxograma do processo implementado no bloco WINE para o processo convencional. Fonte: autoria propria.
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Para o cenario convencional (Figura 3.11), a corrente MASH-1 segue para o bloco
Heater LIQ-HT, onde sua temperatura € ajustada para 80 °C, representando a etapa de
liquefacdo parcial do amido, que € completada no bloco seguinte, Heater COOK, onde ocorre
0 cozimento do amido a 110 °C, produzindo a corrente LIQ-MASH. Essa corrente é resfriada
no bloco Heater COOL1 até a temperatura da etapa de sacarificacdo, 65 °C, resultando na
corrente TO-SACC que é alimentada ao bloco RStoic SACCHARI. Nesse bloco, sdo

especificadas as seguintes reacdes em seérie:
Amido + Agua — Glicose Eq.(3.20)
Amido + Agua — NFDS Eq.(3.21)

Assim, todo o0 amido que ndo é convertido em glicose, é convertido em solidos sollveis
ndo-fermenteciveis (NFDS). A conversdo da Eg. (3.20) € calculada por design spec para que a
concentracdo de glicose na corrente SUGARS (produzida no bloco SACCHARI) seja de 253

g/L, e a conversao da Eqg. (3.21) é especificada como 100%.

A corrente SUGARS segue para o bloco Heater COOL2, onde € resfriada até a
temperatura de fermentacéo, 30 °C, resultando na corrente TO-FERM. Como visto na Figura
3.11, a etapa de fermentacdo é simulada em dois blocos RStoic, FERM-1 e FERM-2, para
maior conveniéncia, embora no processo real ocorra em apenas um fermentador. No bloco

FERM-1 s&o especificadas as seguintes reacoes em paralelo:
C6H1206 (glicose) - 2 COZ + 2 C2H50H (etanOI) Eq (322)
Glicose — 10 Levedura Eq.(3.23)

A primeira reacdo (Eq. (3.22)) representa uma reacao estequiométrica real do processo,
e sua conversdo é ajustada por design spec para que a concentracdo de etanol na corrente LIQ-

WINE seja de 117,9 g/L. A segunda reacdo (Eq. (3.23)) ndo representa uma reacéo real, e é
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usada apenas como artificio para obter o coeficiente de rendimento de glicose a células (Y xs)
obtido nas simulacGes descritas no Apéndice C. Sua conversao € ajustada por design spec para
gue Yxss seja de 0,0621. O coeficiente de “10” para o componente “Levedura” representa a
razdo entre as massas moleculares da glicose e da levedura (simulada como agua), mantendo-
se 0 balanco de massa. Esta simplificacdo permite calcular o rendimento de glicose a células
sem precisar definir a massa molecular das leveduras ou adicionar aménia (como foi feito para

a destilaria autbnoma na secdo 3.1.2.5)

No bloco FERM-2 séo especificadas as seguintes reacoes:

Glicose » NFDS Eq.(3.24)

10 Levedura —» 0,55 NFDS + 0,45 Protsol Eq.(3.25)

A Eq. (3.24) simplesmente converte a glicose ndo-reagida em sdlidos soltveis néo-
fermenteciveis (NFDS) e possui uma conversdo de 100%. A Eq. (3.25) representa a
decomposicdo da biomassa da levedura em NFDS e proteinas sollveis, como prevista por
Johnston (2021), com uma conversdo de 60%. Da quantidade convertida, é produzido 55% em
massa de NFDS e 45% em massa de proteinas sollveis, ambos simulados com a massa

molecular da glicose.

O vinho total produzido na fermentacdo (corrente WINE-2) é alimentado a um baldo
de flash (bloco Flash2 DGAS, adiabatico e sem queda de pressdo) para separar as por¢coes
gasosa (corrente VAP-FERM) e liquida (corrente LIQ-WINE). A corrente VAP-FERM segue
para um absorvedor (bloco RadFrac ABSORB, com as mesmas especificacdes dadas na secao
3.1.2.5). No absorvedor, o etanol arrastado para a corrente VAP-FERM ¢ absorvido pela agua
e retirado na corrente ETOH-H20, produzindo também uma corrente mais pura em CO:

(corrente CO2). A vazdo da corrente de agua alimentada ao absorvedor (corrente HZOTOABS)
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é ajustada por design spec para que a fragdo massica de etanol na corrente ETOH-H20 seja de

0,03.

As correntes ETOH-H20 e LIQ-WINE sdo misturadas no bloco Mix MIX-WINE,
produzindo a vinho total (WINE/WINE-1) que segue para a etapa de destilagéo. Os trocadores
de calor representados pelos blocos LIQ-HT, COOK, COOL1 e COOL?2 foram dimensionados
separadamente para obtencdo da area de troca térmica e vazédo de utilidades quentes (vapor 2,5
bar para LIQ-HT e COOK) e frias (dgua de resfriamento de 20 a 25 °C para COOL1 e COOL2).
N&o € possivel realizar integracao energética para esses trocadores, pois no processo real essas
correntes ndo sdo continuas, pois essas etapas ocorrem em batelada, e o enchimento e
esvaziamento das cubas e dornas ndo ocorrem em tempos coincidentes. O calor das reacdes de
liquefacdo e sacarificacdo foram negligenciados e o calor da reacdo de fermentacdo foi
calculado com base na modelagem cinética, usando AHreacao = -1.200 kJ/kg glicose (Johnston,
2021). O resfriamento das dornas € feito mediante recirculacdo do vinho (corrente LIQ-WINE)

usando agua de resfriamento.

Para o cenario simultaneo (Figura 3.12), a temperatura da corrente MASH-1 é ajustada
para a temperatura do processo de sacarificagdo e fermentacdo simultaneas (35 °C) no bloco

Heater ADJ-T, produzindo a corrente TO-SSF.

As reacdes de sacarificacdo e fermentacdo simultaneas foram simuladas em trés blocos
RStoic, SSF-1, SSF-2 e SSF-3, como visto na Figura 3.12. O processo real, entretanto, ocorre
num mesmo fermentador. No bloco SSF-1 sédo especificadas as reacdes de conversao do amido
a glicose em série, Eq. (3.20) e (3.21). As conversBes foram fixadas em 99,9% e 100%,
respectivamente. A conversdo de 99,9% vem dos resultados da simulag&o cinética (Apéndice

C).
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Figura 3.12. Fluxograma do processo implementado no bloco WINE para o processo simultaneo. Fonte: autoria propria.
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No bloco SSF-2 séo especificadas as reacdes representado a conversao da glicose a
etanol e a células de levedura, Eqg. (3.22) e (3.23). A conversao da primeira é ajustada por
design spec para que a concentracdo de etanol na corrente LIQ-WINE seja de 88,6 g/L. A
concentracdo de etanol no vinho para o processo de SFS € menor do que para 0 processo
convencional (117,9 g/L), pois ocorre a uma temperatura maior (35 °C frente a 30 °C para a
fermentacdo do convencional). A conversdo da segunda reacdo (Eq. (3.23)) é ajustada por
design spec para que a concentracdo de leveduras na corrente LIQ-WINE seja de 4,76 g/L.
Esse valor representa 40% (pois 60% se decompde no bloco SSF-3) de 11,9 g/L, que é a

concentracdo final de leveduras obtida na simulacéo cinética.

No bloco SSF-3 sdo especificadas as reacbes de conversdao completa da glicose
remanescente a NFDS (Eq. (3.24)) e decomposicdo da levedura a NFDS e proteinas sollveis
(Eg. (3.25)), essa ultima com conversdo de 60%. A corrente de saida do bloco SSF-3, WINE-
3, passa pelas mesmas etapas ja descritas para o cenario convencional, sendo flasheada no
bloco Flash2 DGAS, produzindo as correntes VAP-FERM e LIQ-WINE. A primeira vai para
o0 absorvedor (bloco RadfFrac ABSORB), onde agua ¢ adicionada para absorver o etanol na
corrente de vapor, produzindo a corrente ETOH-H20O, que é misturada a corrente LIQ-WINE

para produzir o vinho final, corrente WINE/WINE-1.

Dois comentérios adicionais, que valem para os dois cenarios (convencional e
simultaneo), sdo que correntes representando componentes minoritarios, como 6xido de calcio,
soda caustica, enzimas, amonia e &cido sulfurico, foram negligenciadas. Suas vazdes, no
entanto, foram calculadas para dimensionamento de bombas e célculo do custo de operacéo,
com base nas proporcdes dadas por Johnston (2021) mostradas na Tabela 3.24. Para as enzimas,

as quantidades foram determinadas pela modelagem cinética (Eq. (3.18a)).
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Tabela 3.24. Consumo de insumos nas etapas de producéo de vinho.

Insumo Fracao relativa a massa de milho (kg/kg milho)
NaOH 0,0502
CaO 0,0012
Amonia 0,0020
Acido sulfarico 0,0020

Fonte: Johnston (2021).

O segundo comentario € com relacdo a convergéncia da simulacdo ao conectar-se 0s
dois reciclos, condensados de processo (REC-PCND) e thin stillage (REC-TS). Como visto
tanto na Figura 3.11 como na Figura 3.12, apenas a corrente reciclada de thin stillage foi
conectada. Essa corrente, diferentemente da corrente de condensados de processo, que é
essencialmente agua, possui concentracdes significativas de outros componentes, em especial
NFDS (entre 7-8% em massa) e proteinas soltveis (entre 1-2% em massa). Portanto, optou-se
por conectar essa corrente, ja que, por ndo ser apenas agua ela alteraria a composicdo das
correntes intermediarias de processo. Ndo foi possivel convergir a simulacdo conectando-se
ambas as correntes recicladas. 1sso porque, como pode ser visto na secdo 3.1.5.4 para a etapa
de centrifugacédo e secagem, as vazdes dessas duas correntes recicladas ndo sdo independentes.
Quanto mais thin stillage ¢ reciclado, menos thin stillage é concentrado, produzindo menos
vapor de 1,7 bar, que, ao ser condensado, constitui parte dos condensados de processo. Assim,
fixou-se a vazdo da corrente de condensados de processo que é reciclada (1,46 kg/kg de milho),
e variou-se livremente a vazdo de thin stillage reciclado para obter a concentracdo adequada
de amido de milho na corrente MASH-1. Como parte considerdvel do vapor de 1,7 bar é
destinado para as colunas de destilacdo, e, portanto, é perdido, é necessario suprir o tanque de
condensados de processo com agua de captacdo para alcancar o valor de 1,46 kg/kg de milho,

como explicado em maior detalhe na seg¢éo 3.1.5.5.
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3.1.5.3. Destilacao (DIST) e desidratacdo (DEHYDRAT)

Os fluxogramas das etapas de destilacdo e desidratacdo sdo idénticos aos da destilaria
autdbnoma, que sé@o mostrados nas Figuras 3.6 e 3.7, e as especificacfes dos blocos séo as
mesmas. Para a etapa de destilacdo, apenas as seguintes modificacbes foram implementadas:
(1) a corrente VINASSE (produto de fundo da coluna A) agora se chama WHL-STL, e
representa o whole stillage, néo mais a vinhaca, contendo ainda 0,02% em massa de etanol; (2)
a corrente PHLEGM ndo mais recebe esse nome, sendo chamada apenas de BOT-B e sendo
destinada ao tanque de condensados de processo, nao representando mais um efluente liquido;
e (3) a temperatura da corrente TO-A1 (que é alimentada a coluna A1) ndo é mais ajustada de
tal forma que a concentracdo de etanol no vapor de flegma (corrente PHLEGM-V) seja de 50%.
Seu valor foi fixado em 98 °C, que foi o valor obtido para a destilaria autbnoma, e a
concentracdo de etanol nas corrente PHLEGM-V, deixada variar livremente. Isso foi feito pois,
em especial para o cenario convencional, no qual a concentragédo de etanol no vinho é bem mais
elevada do que na destilaria autbnoma, a temperatura da corrente TO-Al para que a
concentracdo de etanol fosse de 50% em massa no vapor de flegma seria entre 110 e 120 °C.
Assim, ndo seria mais possivel realizar troca térmica com a corrente BOT-A, que sai por volta
de 111 °C, no bloco HX-A para pré-aquecimento do vinho. Mesmo assim, a concentracdo de
etanol na corrente PHELGM-V néo ultrapassou 57% em massa, no cenadrio com vinho mais

rico em etanol.

Para a etapa de desidratacao, as seguintes modificacdes foram realizadas: (1) os blocos
LOSS-SPL e P2-67BAR foram desativados, pois a perda de condensado de vapor de 10 bar
para o dessuperaquecedor (LOSS-SPL) e pressurizacao do restante até 67 bar (P2-67BAR) sdo
operacdes agora realizadas no bloco COGEN, simulado separadamente; e (2) a corrente de
MEG recuperado, que é reciclado a coluna de extragcdo (RECY-MEG) ndo mais esta conectada
ao bloco MIX1. Isso porque, ao ser conectada, o fluxograma ndo mais convergia, mesmo
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testando-se diferentes métodos de convergéncia. O problema de convergéncia ocorria no solver
destinado a iteracdo da corrente de reciclo, e o erro era no balango de massa do componente
majoritario na corrente REC-H20, a agua, cujo valor da vazdo divergia na primeira casa
decimal entre as duas Ultimas iteracdes. Por ndo se tratar de um erro na operacdo das colunas,
e por nao haver uma alteracdo significativa nas vaz0es e composicdes das demais correntes,
deixou-se a corrente de reciclo desconectada, e a vazdo de MEG que deve ser suprido durante
a operacao em estado estacionario foi calculada como sendo a vazéo do componente MEG na

corrente REC-H20, o que gerou valores semelhantes aos da simulacéo da destilaria autbnoma.
3.1.5.4. Centrifugacéo e secagem (DRY)

A corrente de whole stillage, WHL-STL, produzida no fundo da coluna A na etapa de
destilacdo, é bombeada no bloco Pump PUMP1 até 1,7 bar, produzindo a corrente TO-FLT,
destinada ao bloco de filtragdo de solidos, Sep FILTER, como pode ser visto na Figura 3.13.
Nesse bloco, especifica-se que 100% dos componentes agua, etanol, NFDS, proteinas sollveis,
e 6leo, 8% dos componentes C5poli, Cépoli e proteinas insollveis, e 33% do componente

levedura, saem na corrente liquida FLT-LIQ (Johnston, 2021).
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Figura 3.13. Fluxograma do processo implementado no bloco DRY. Fonte: baseado em Johnston (2021).
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A corrente liquida, FLT-LIQ, segue para a etapa de centrifugacdo no bloco Sep
CFUGE, onde séo produzidas trés correntes, uma rica em 6leo, CFG-OIL, uma intermediéria,
GFG-LIQ, e uma rica em sélidos, CFG-SLD. As especificacOes para essas correntes sdo dadas

na Tabela 3.25, de acordo com dados de Johnston (2021).

Tabela 3.25. Especificacbes para a etapa de centrifugagdo no bloco hierarquico DRY .

Componente Fracao na corrente CFG-  Fracéo na corrente CFG-
OIL SLD

Agua 0,0322 0,7694

Etanol 0,0322 0,7694

NFDS 0,0322 0,9678

Proteinas sollveis 0,0322 0,7694
C5poli 0 1
Cépoli 0 1
Proteinas insollveis 0 1
Oleo 0,4000 0

Levedura 0,0322 0,7694

Fonte: Johnston (2021).

Lembrando que, na Tabela 3.25, a quantidade remanescente dos componentes que nao
saem nem na corrente CFG-OIL, nem na corrente CFG-SLD, pelo balan¢o de massa, saem na
corrente CFG-LIQ. Com relacdo ao nome dessas correntes, € importante ressaltar que o
componente dgua € o componente majoritario em todas elas. A corrente CFG-OIL € assim
denominada, pois é a que contém maior fracdo massica do componente Oleo dentre as trés
correntes. A corrente CFG-SLD € assim denominada, pois € a que contém a maior fracdo
massica de sdélidos, tanto sollveis (NFDS e proteinas soltveis) como insolaveis (C5poli,

C6poli e proteinas insollveis), dentre as trés correntes.

As correntes CFG-OIL e CFG-SLD sé&o misturadas no bloco MIX-1, dando origem ao
thin stillage, corrente THIN-STLG, que € alimentada ao bloco FSplit SPLT-1, onde se separa
em trés correntes: REC-TS, a porcdo do thin stillage que € reciclada ao bloco WINE, TS-
PURGE, a porc¢éo do thin stillage que é purgada para obter DDGS dentro das especificaces,

e TO-P2, a por¢éo do thin stillage que segue para a etapa de concentracdo. A vazao massica
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para a corrente REC-TS ¢ ajustada por design spec de tal forma que a concentracdo de amido
na corrente WINE.MASH-1 seja de 238,6 g/L e 180 g/L, respectivamente para 0s cenarios
convencional e simultaneo. A vazdo para a corrente TS-PURGE foi ajustada manualmente para
que a fracdo massica de proteinas na corrente DDGS estivesse entre 28 e 29% em massa seca.

A vazdo para a corrente TO-P2 é obtida pelo balangco de massa no bloco SPLT-1.

A corrente TO-P2 segue para 0 bloco Pump PUMP2, onde a pressao é ajustada para 1,7
bar, caso a pressao da bomba PUMP1 seja alterada. Assim, produz-se vapor de 1,7 bar no bloco
Flash2 FLASH-1 (adiabatico e sem queda de pressdo). A corrente de saida da bomba, TO-
CONC, segue para o bloco HeatX CONC-1, onde também é alimentada a corrente STEAM1-
1, que é vapor saturado a 2,5 bar, e onde se especifica que a fragdo de vapor na corrente
COND1-1 sera de 0, ou seja, é agua liquida saturada. A vazdo da corrente STEAM1-1 ¢
ajustada por design spec para que a concentracao de agua na corrente L1Q-1 seja de 65% em

massa. O vapor produzido no bloco FLASH-1, VAP-1, é vapor saturado a 1,7 bar.

A corrente LIQ-1 segue para o bloco Sep OIL-SEP, onde 6leo de milho é extraido na
corrente CORN-OIL (que contém 80% de todo o 6leo na corrente L1Q-1). O liquor que resulta,
corrente LIQUOR, segue para ser misturado as correntes sélida da filtracdo, FLT-SLD, e
liquida da centrifugacdo, CFG-LIQ, nos blocos MIX-2 e MIX-3, produzindo o0 WDGS. No
bloco SPLIT-2, tem-se a op¢do de separar uma parte do WDGS para venda, na corrente
WDGS-OUT, que possui vazao nula. Assim, todo WDGS é destinado a secagem, na corrente

WDGS-DRY, para producéo de DDGS.

A corrente WDGS-DRY é enviada ao bloco HeatX EVAP-2, onde também é
alimentada a corrente HOT-AIR, que é ar a 1 bar e 270 °C, a mesma temperatura de pré-
aquecimento do ar da caldeira. No bloco EVAP-2, especifica-se uma temperatura de saida para

0 ar, na corrente COOL-AIR de 125 °C. A corrente de WDGS aquecida, TO-FLSH2 ¢
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alimentada ao bloco FLASH-2 (adiabatico e sem queda de pressdo), produzindo o vapor
evaporado do WDGS, corrente VAP-2, e 0 DDGS. A vazdo da corrente de ar, AIR, € ajustada
por design spec para que a fracdo massica de agua na corrente DDGS seja de 0,1. O calor
requerido pelo bloco Heater AIR-HT, que aquece o ar de 28 °C até 270 °C, é usado na etapa
de cogeracdo, reduzindo a quantidade de calor produzido na combustdo da palha que esta
disponivel para gerar vapor. As correntes COOL-AIR (ar resfriado) e VAP-2 (vapor saturado
a 1,7 bar) sdo misturadas no bloco MIX-4, pois a secagem do DDGS ocorre por meio de secador

rotativo de contato direto, portanto a agua evaporada € carregada pelo ar resfriado.

3.1.5.5. Condensados de processo (PCOND)

Nesse bloco é feito o calculo da vazdo da corrente reciclada de condensados de

processo, PCOND, com fluxograma mostrado na Figura 3.14.
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Figura 3.14. Fluxograma do processo implementado no bloco PCOND. Fonte: autoria propria.
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Trés situacOes distintas sdo previstas para os condensados de processo: (1) na primeira
delas, o vapor gerado na concentracdo do thin stillage, corrente VAP-1, ndo é suficiente para
alimentar as colunas de destilacdo, e vapor de 2,5 bar deve ser suprido e expandido (corrente
VAP2-5); (2) na segunda situacéo, ha vapor 1,7 bar suficiente para a destilacéo e, ainda, um
excedente (VAP-EXCS) para ser condensado. No entanto, a somatdria do vapor condensado
(COND-1) e corrente de fundo da coluna BB1 (BOT-B) ndo é suficiente para gerar a
quantidade necessaria de condensados de processo (PCOND), e adgua de captacdo deve ser
suprida (corrente MAKEUP); (3) na terceira situacdo, o excedente de vapor de 1,7 bar é mais
do que o suficiente para gerar a quantidade necessaria de condensados de processo, e 0 excesso
de condensados (COND-EXC) é um efluente do processo. Para ambos o0s cenarios,
convencional e simultaneo, ocorreu a segunda situacdo, e a vazao da corrente MAKEUP foi
ajustada por design spec para que a vazdo da corrente PCOND seja igual a vazdo da corrente

WINE.P-COND.
3.1.5.6. Cogeracdo (COGEN)

Como mencionado brevemente na se¢do 3.1.2.8, no periodo da entressafra (135 dias),
a etapa de cogeragdo produz energia através da queima de 50% da palha gerada pelas 4x108
toneladas de cana (140 kg/tonelada), ou cerca de 86.420 kg/h. Para a destilaria autbnoma,
apenas a turbina de condensacao esta em funcionamento no periodo da entressafra. Para os dois
cenarios da usina flex, as turbinas de contrapressdo também estdo em funcionamento, para
fornecer vapor de 2,5 e 10 bar para o processo. O fluxograma da etapa de cogeracgdo para a

usina flex é mostrado na Figura 3.15.
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Figura 3.15. Fluxograma do processo da etapa de cogeracdo da usina flex. Fonte: baseado em Souza (2021).
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O fluxograma da Figura 3.15 é equivalente aos fluxogramas das Figuras 3.8 e 3.9, com
as seguintes modificacGes: (1) a biomassa que € alimentada ao bloco COMBUST ¢ a palha
(composicédo dada na Tabela 3.4) com 10% de umidade, e ndo mais a mistura de bagaco com
impurezas vegetais (como ocorre na Figura 3.8); (2) a fracdo da corrente SUP-VAP que é
destinada a corrente TO-BPTL1 é ajustada por design spec de tal forma que a vazédo da corrente
DSUP1-V seja igual a soma das vazdes de vapor 2,5 bar usado no bloco DRY.CONC-1 e usado
como utilidade quente nos blocos LIQ-HT e COOK (para o cenario convencional); (3) a fracao
da corrente SUP-VAP que é destinada a corrente TO-BPT2 € ajustada por design spec de tal
forma que a vazdo da corrente DSUP2-V seja igual a vazdo da corrente
DEHYDRAT.STEAMZ2; (4) no bloco HX2-A, que representa a se¢do de pré-aquecimento do
ar de caldeira, é acrescentada a corrente de calor QDDGS, representando o calor necessario
para aquecer o ar de secagem do DDGS (carga térmica do bloco DRY.AIR-HT); (5) as bombas
P1-67BAR e P2-67BAR, que bombeiam os reciclados dos condensados de vapores de 2,5 e 10
bar até uma pressao de 67 bar, respectivamente, foram acrescentadas, e as vazdes das correntes
RECYCLE1 e RECYCLE2 sdo calculadas considerando as perdas para 0S

dessuperaquecedores (WATER-1 e WATER-2) e 5% de perdas gerais.
3.2. Anélise econbmica, de sensibilidade e de risco

Para a maioria dos equipamentos simulados no Aspen Plus os custos de capital foram
estimados diretamente no simulador através da ativacdo da ferramenta Economic Analysis.
Essa ferramenta envia dados dos equipamentos simulados (como area de troca térmica para
blocos HeatX e didmetro das colunas para os blocos RadFrac, por exemplo) para o Aspen
Process Economic Analyzer (APEA) que realiza a estimativa de custo através da ferramenta
Aspen Capital Cost Estimator (ACCE). O ACCE possui uma extensa base de dados com
correlagdes para o calculo do custo de aquisicdo e instalacdo (tubulagdes, fundacdes, suportes,
instrumentacao, dentre outros) de diversos equipamentos.
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Outros equipamentos foram dimensionados fora do simulador Aspen Plus usando dados
obtidos no simulador. Para a destilaria autbnoma, este foi o caso das dornas de fermentacéo,
cubas de tratamento, trocadores de calor em placa para resfriamento das dornas, tanques de
armazenagem, moendas, esteiras, esmagadores (Hugot, 1986), evaporadores, bombas de
vacuo, filtros, caldeiras, estacdo de tratamento de dgua (ETA), dentre outros menores. Para a
usina flex, este foi 0 caso das bombas de deslocamento na etapa de preparacdo da massa de
milho, hidrociclone para separacéo do 6leo do thin stillage concentrado (CleanaWater, 2019),
secador rotativo para secagem do DDGS, peneira de sélidos, dentro outros menores. A
estimativa do custo de capital nesses casos foi feita diretamente no APEA. Os custos de capital
estimados pelo APEA sdo para o primeiro trimestre de 2016 (CEPCI = 556,8;

ChemicalEngineering, 2016).

A estimativa do custo de capital de alguns outros equipamentos, como centrifugas para a
destilaria autdbnoma, foi feita com base em correlacdes presentes em Towler & Sinnott (2013)
e Sieder et al. (2017), com CEPCI = 567. Para a usina flex, o custo da esteira de alimentacéo
de milho, silo de armazenagem de milho, moendas, pesagem do milho, centrifugas, esteira de
WDGS, dentre outros, foi estimado com base nas dimensdes dadas por Johnston (2021) e
aplicando a regra dos 7/10. Os custos de capital desse trabalho sdo para julho de 2020, quando
0 CEPCl era de 591,1 (ChemicalEngineering, 2020). Para atualizacdo dos custos de capital foi
usado o valor regredido para o CEPCI 2021 de 614,3. Essa regressdo foi feita com base em
dados historicos (Furlan, 2022) e no valor para 0 CEPCI de 2020 de 596,2 (CheResources,

2021).

Os custos de capital dos equipamentos instalados foram somados e multiplicados por um
fator de tropicalizacdo para o Brasil, resultando no Custo Fixo de Investimento direto (CFI
direto). A estimativa do valor desse fator de tropicalizacdo foi feita seguindo a correlagéo
disponivel em Towler & Sinnott (2013), apresentada na Eq. (3.26):
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Cotacao
¢ 2) Eq. (3.26)

FTrop,z = FTrop,l (W
1

Na Eq. (3.26), Frrop,1 = 1,14 para 0 ano base de 2003, quando cotagdo: = 2,9. O Custo Fixo
de Investimento (CFI) é obtido somando o CFI direto ao CFI indireto, que é estimado como
20% do CFI total (Longati et al., 2018). O Custo Total de Investimento (CTI) é obtido
somando-se ao CFI o capital de giro (10% do CFl), despesas com start up (10% do CFl) e
despesas com aquisi¢do da propriedade onde a destilaria esta instalada (2% do CFI) (Towler &
Sinnott, 2013). Foi assumido, adicionalmente, que ndo haveria necessidade de expandir a area

da planta para processamento do milho.

Os custos operacionais dividem-se em trés: (1) custo com utilidades (agua de resfriamento
e eletricidade), matérias-primas (cana-de-acucar, palha, milho, leveduras, enzimas, solucdes de
acido sulfurico e fosférico, soda caustica, cal, MEG, polimero floculante, dentre outros
menores), e descarte dos principais residuos do processo (vinhaca, flegmaca e torta de filtro);
(2) custo de médo-de-obra; (3) demais custos operacionais, estimados como porcentagens de

outros custos ou variaveis.

A receita da destilaria autbnoma advém de trés fontes: venda do etanol anidro, venda da
eletricidade excedente gerada na cogeracdo e venda de Chios. Para a usina flex ha também a
receita advinda do DDGS e do 6leo de milho. Os precos e custos unitarios dos produtos,

residuos, matérias-primas, utilidades e mdo-de-obra séo apresentados na Tabela 3.26.

129



Tabela 3.26. Precos e custos unitarios para produtos, residuos, matérias-primas e utilidades da
destilaria autdbnoma.

Item Unidade Valor Referéncia
Agua de captacio R$/m?3 0,13 ANA (2018)
Cana-de-acucar R$/ton 95,75 UDOP (2022)
Palha de cana R$/ton 72,64 Jornal Cana (2018)
Milho R$/60kg 42,77 Aprosoja (2022)
Oxido de calcio $/ton 108,11
Acido sulfurico (98%) $/ton 56,11
Acido fosforico (85%) $/ton 756,76 Longati et al. (2018)
Leveduras $/ton seca 3.675,67
Polimero floculante $/ton 108,11
MEG R$/kg 19,20 Souza (2021)
Soda caustica $/ton 12,00
Amonia $/ton 220,00 Johnston (2021)
Enzimas convencional $/ton 2.250,00
Enzimas SFS % custo de 8,0 Cripwell (2020)
operacdo total
Etanol Anidro $/m?3 535,01 Cepea (2022)
Eletricidade R$/MWh 296,64 CCEE (2022)
DDGS R$/ton 1.500,00 MFRural (2021)
Oleo de milho $/ton 25,17 Alibaba (2021)
Chios R$/Chio 4355 Ogﬁ:r:;’?tzog'zg)da
V'ngfaaag‘;ﬁ{?g@a' R$/m? 13,62 Ruiz (2015)
Mé&o-de-obra (cana) R$/ton cana 12,98 NovaCana (2020)
Mao-de-obra (milho) $/h 312,00 Johnston (2021)

A guantidade de CBIOs foi calculada usando a nota energética obtida através do calculo
da categoria de impacto de mudanca climatica (se¢do 3.3). A cotacdo usada para converter real
(R$) para ddlar ($) foi o valor médio dos Gltimos 5 anos (janeiro 2017 a dezembro 2021), de 1
$ = 4,47 R$ (Banco Central do Brasil, 2022), corrigidos pelo IPCA - indice de Precos ao
Consumidor Amplo (IBGE, 2022) e CPI - Consumer Price Index (US Inflation Calculator,
2022) de cada ano. Na Tabela 3.26, os valores apresentados para a cana-de-actcar, milho,
etanol anidro e eletricidade foram as médias dos Gltimos cinco anos, ponderadas pelo IPCA
anual de cada ano (IBGE, 2022). Para o etanol anidro, o preco indicado é na porta da usina
(sem frete, sem impostos) para o estado de Goiés. Para a eletricidade, o preco indicado é no

mercado spot da regido Centro-Sul. Para comparagéo, o preco médio da eletricidade produzida
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a partir do bagaco de cana em leildo nos ultimos 5 anos foi de 238,12 R$/MWh (Aneel, 2022).
Para o milho, o preco indicado é para o estado de Mato Grosso. Os demais custos mostrados
na Tabela 3.26 foram atualizados pelo IPCA de cada ano, de forma que todos 0s custos sao

dados para 2021.

Para fins da analise econbmica, assumiu-se um aumento anual na capacidade da
destilaria autbnoma de 0,5%, ou seja, a receita e custos operacionais calculados para o ano 1
de operagdo foram incrementados de forma composta por 0,5% para os demais anos de
operacdo até a vida Util do projeto, N = 20 anos. Os demais custos operacionais foram
estimados seguindo as recomendacOes gerais prescritas em Towler & Sinnott (2013),

sintetizados na Tabela 3.27.

Tabela 3.27. Outros custos operacionais da destilaria autbnoma e usina flex.

Custo Descricao
Supervisdo 25% do custo com méo-de-obra.
Custos mdweégi acom mao-de- 50% do custo com mé&o-de-obra + supervisao.
Custos indiretos gerais de 65% do custo com mao-de-obra + superviséo + custos
administracao indiretos com méo de obra.
« 2% do Custo Fixo de Capital no ano 1 + 12% de
Manutencédo

aumento anual.
Impostos de propriedade e seguro 2% do Custo Fixo de Capital.
Pesquisa e Desenvolvimento 1% da receita do ano 1.
Capital de giro operacional 10% da receita anual de cada ano.
Venda e marketing 1% da somatdria das despesas listadas acima.
Fonte: Towler & Sinnott (2013).

A analise econdmica foi feita usando valores reais, isto é, valores dados para 0 ano zero
(ano de 2021). Dessa forma, a Taxa Minima de Atratividade (TMA) é uma taxa real, cujo valor
foi estimado com base na Taxa de Longo Prazo (TLP) divulgada pelo BNDES de 4,75%, taxa
bésica de remuneracdo e intermediacdo de 1,5% e taxa de risco de crédito de 3% (BNDES,
2022). Isso resultou numa TMA real de 9,4%. A taxa de inflagdo projetada para toda a vida util
da planta foi a média do IPCA dos ultimos 5 anos, de 5,2% (IBGE, 2022). A taxa de inflacdo

projetada foi usada apenas para corrigir os valores da depreci¢do (que sdo nominais, isto é,
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dados para 0 ano em que ocorrem) para valores reais. O tempo de depreciacdo (Np) foi de 10
anos, usando o metodo de depreciacdo da soma dos digitos (fator de depreciacdo para o ano
“n”, FDp, calculado pela Eqg. (3.27)). A taxa de impostos foi de 34% (Longati et al., 2018) e 0

valor final de resgate do projeto foi desprezado.

ND—n+1

FD, =
1424344+ Np

paral <n < Np Eq.(3.27)

O fator de depreciacao se aplica ao CFI direto menos o valor da propriedade. Os fluxos de
caixa (FC) para o projeto sdo apresentados nas Eq. (3.28a) a (3.28f). Nessas equacdes, R
representa a receita para aquele ano, C, 0s custos operacionais, D, a depreciacgéo (se aplicavel),

e ¢, a taxa de impostos.

FC_, = —Propriedade Eq.(3.28a)
FC_; = —0,5 x CFI Eq. (3.28b)
FCy = —0,5 X CFI — Capital de giro — Custo de start up Eq. (3.28¢)
FC,=(R—-C—-D)Xx(1—¢@)+D para 1 <n < Np Eq. (3.28d)
FC,=(R-Cx(1—-¢@)para Np+1 <n < N-1 Eq.(3.28e)
FCy = (R—C) X (1 — @) + Propriedade + Capital de giro Eq. (3.28f)

Caso a quantidade (R — C — D) ou (R — C) seja negativa, a taxa de impostos (¢) ndo se
aplica. Os fluxos de caixa descontados (FCD) para cada ano “n” sdo calculados usando a TMA
(Eg. (3.29)):

FCD, = FC,(1+ TMA)™ para—2 <n < N Eq.(3.29)

O Valor Presente liquido (VPL) do projeto, que € a somatoria de todos os FCDs, é entéo

obtido pela Eg. (3.30):
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N
VPL = Z FCD, Eq.(3.30)

n= -2

A Taxa Interna de Retorno (TIR) é obtida igualando a seguinte funcéo a zero (Eg. (3.31)):

N N
f(TMA) = Z FCD,, = Z FCN,(1 + TIR)™ Eq.(3.31)

n=-2 n=-2

De forma semelhante, outras varidveis podem ser alteradas para que VPL = 0, como por
exemplo, o preco minimo de venda do etanol (PMVET), o preco minimo de venda da
eletricidade (PMVEL), o preco maximo de compra da cana-de-actucar (PMCCA), o preco

méaximo de compra do milho (PMCM), ou o preco minimo de venda do DDGS (PMVDDGS).

A anélise econdmica dos cenarios da usina flex foi feita tanto para o projeto completo
(incluindo construgdo da destilaria autbnoma), como para 0 processo incremental (apenas
construcdo dos equipamentos adicionais necessarios para processamento do milho). Vale
ressaltar que a analise incremental inclui a receita advinda da eletricidade produzida pela

queima da palha na entressafra e inclui, portanto, o custo de aquisi¢ao da palha.

A andlise de sensibilidade foi feita variando-se uma variavel (CEPCI, preco unitario da
cana-de-acucar, milho, eletricidade, etanol anidro ou preco das enzimas), enquanto todas as
outras variaveis foram mantidas em seus valores base, e recalculando-se o VPL. Os valores
foram variados em £25% em relacdo aos valores bases, com excecdo do preco da enzima, que
foi aumentado em 50%, 2 e 5 vezes. A andlise de risco foi feita por meio de 1.000 simulagdes
de Monte Carlo para cada cenario. Para isso, assume-se uma distribuicdo para cada variavel
incerta (mostradas na Tabela 3.28), e para cada simulacdo escolhe-se randomicamente um
conjunto de valores para essas variaveis incertas. Entéo, calcula-se o VPL para cada simulag&o.

Assim, pode-se plotar a distribuicdo acumulada dos valores de VPL, identificando-se a
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probabilidade de viabilidade dos projetos (valor da distribuicdo acumulada para qual VPL =0)

e a dispersdo dos valores de VPL (percentis da distribuicdo acumulada).

Tabela 3.28. Varidveis incertas e suas distribuicdes para a analise de risco.

Variavel Distribuicdo _L|m|_te L|m|_te Meédia Desvlo
inferior superior padréo
Preco do etanol _ _
anidro (R$/m?) Normal 535,01 119,68
Prego da cana-de- _ _
aciicar (R$/ton) Normal 95,75 15,80
Cotacdo (R$/$) Uniforme 3,36 6,10 -- --
Preco da
eletricidade Normal -- - 296,64 79,72
(R$/MWh)
Preco milho
(R$/60kg) Normal -- -- 42,77 21,41
CEPCI Uniforme 600,1 628,5 -- --

Para as variaveis com distribuicdo normal (etanol anidro, eletricidade, cana-de-agtcar
e milho), as médias e desvios padrdes foram calculados para os valores reais observados ao
longo dos ultimos 5 anos. As médias séo iguais aos valores base mostrados na Tabela 3.26.
Para a cotagdo, os limites superior e inferior foram os valores reais maximos e minimos,
respectivamente, observados ao longo dos altimos 5 anos. Para o CEPCI, os limites inferior e

superior foram determinados com base na incerteza da regresséo realizada.
3.3. Analise do Ciclo de Vida

A Andlise do Ciclo de Vida (ACV) baseou-se nas normas ISO 14044:2009 (ISO, 2009),
que apresenta quatro etapas: (1) objetivo e escopo; (2) inventario do ciclo de vida (ICV); (3)
avaliacdo dos impactos ambientais; e (4) interpretacdo dos resultados. No objetivo e escopo
define-se 0 que se pretende estudar e por qué, qual é a funcéo e fronteira do sistema, a unidade
funcional, as hipdteses necessarias, as limitaces, o0 método de avaliagdo que serd utilizado, e
quais impactos serdo analisados. O ICV compreende a coleta de dados relacionados ao sistema
em questdo, incluindo correntes de entrada e saida de materiais, energia e emissdes. Na
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avaliacdo dos impactos, utiliza-se os dados do ICV conjuntamente com métodos de
caracterizacdo para o calculo dos impactos em diversas categorias. Na fase de interpretacao
analisa-se os resultados do ICV e dos impactos ambientais com vistas a oferecer conclusdes e

recomendacdes. E nesta etapa final que se comparam diferentes cenarios.

O objetivo desta ACV foi quantificar os impactos ambientais decorrentes da producéo
integrada de etanol de cana e milho, e comparar com os impactos do processo convencional
brasileiro, de producdo de etanol de cana em destilarias autdbnomas. Assim, buscou-se
identificar as vantagens e desvantagens do processo integrado frente a destilaria autbnoma. O
sistema analisado foi do tipo cradle-to-gate, incluindo os impactos devido ao plantio, cultivo,
colheita e transporte das matérias-primas até a planta flex (ou destilaria autbnoma), e os

impactos devido a producdo industrial de etanol anidro.

A unidade funcional foi definida como sendo 1 kg de etanol anidro produzido pela planta
flex (ou destilaria autbnoma) durante um ano de operacdo, lembrando que todos os cenérios
produzem apenas etanol anidro (ndo ha producdo de etanol hidratado). A eletricidade e o DDGS
foram considerados co-produtos e a alocagdo energética foi utilizada para definir quanto do
impacto total é devido ao etanol. As propriedades energéticas dos produtos foram usadas como
base para a alocacdo, sendo elas: Poder Calorifico Inferior (PCI) para o etanol de 26,67 MJ/kg
(calculado no simulador Aspen Plus), energia digerivel para o DDGS de 15,0 MJ/kg Umido
(Spiehs et al., 2002 apud Stein, n.d., assumindo 10% de umidade), e energia excedente (ou
liquida) para a eletricidade. O 6leo de milho ndo foi considerado como co-produto devido a

baixa quantidade produzida. A Figura 3.16 mostra a fronteira do sistema estudado.
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Figura 3.16. Fronteira de sistema para ACV. Fonte: autoria prépria.

Os inventérios utilizados nesta ACV incluem dados de simulagdo e inventérios da base de
dados do Ecolnvent v3.6 (Wernet et al., 2016). Os dados de simulagdo foram usados para as
etapas industriais de producédo de etanol de cana e milho. Para complementar o inventario da
etapa industrial de cogeracdo, foram usados os inventarios de Leme (2005), que incluem
emissdes de componentes que ndo estdo presentes nos dados de simula¢do, como CO, NOy,
SO e materiais particulados para cogeragdo a partir da palha. Os inventarios do Ecolnvent
foram usados para as etapas agricolas da cana e do milho (incluindo plantio, colheita e
transporte), transporte da palha do campo até a usina, e complementacdo da etapa industrial
(incluindo emissdes de CO, NOx, SO, e materiais particulados a partir da combustédo do
bagaco, insumos para tratamento da dgua captada, e emissdes devido a transformacao no uso
da terra para construcao da usina). A Tabela 3.29 apresenta o nome, unidade funcional e breve
descricdo sobre cada um dos inventarios retirados do Ecolnvent. O Anexo 1 apresenta 0s

inventarios utilizados.
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Tabela 3.29. Lista de inventarios do Evolnvent v3.6 usados nesta ACV.

Inventario Unidade Descricéo do inventario Alteragdes feitas

funcional original

Market for 1 kg cana Plantio, colheita e Usou-se apenas os dados

sugarcane | transporte da cana do para os trés estados da regido

sugarcane | campo para a usina, Centro-Oeste.

Cutoff, U - BR incluindo producao de Desconsiderou-se mudancas
INSUMOS e seu transporte, no uso da terra, pois ndo
mudanca no uso da terrae  havia essa etapa na producédo

emissdes diretas (média agricola para o milho.
nacional).

Market for 1 kg milho Plantio, colheita e Usou-se apenas os dados
maize grain | transporte do grdo de milho para os trés estados da regido
maize grain | do campo para a usina, Centro-Oeste. Alterou-se a
Cutoff, U -BR incluindo producao de distancia de transporte para

insumos e seu transporte, e~ 70 km (Donke et al., 2017).
emissdes diretas (média
nacional).

Market for 1 tkm Transporte rodoviario para Transporte da palha do

transport, carreta com capacidade campo para a usina; mesmo
freight, lorry maior que 32 t, padrdo processo utilizado no

> 32, EURO 3 de emissoes. inventario “Market for
EURO3, RowW Inclui emissdes diretas e sugarcane, BR” para
indiretas (construcdo da transporte da cana, porém
rodovia). multiplicou-se o valor por
0,07.
Sugarcane 1 kg etanol Usina autdbnoma Inventério original foi
processing, anidro processando 4 milhGes de  modificado para ser dado por
modern toneladas de cana e kg de cana-de-aglcar” (para
autonomous produzindo etanol anidro, emissdes da cogeracdo a
plant | hidratado e eletricidade. partir do bagaco e ocupacao)
ethanol, Inclui emissdes diretas e e por m® de &gua captada
without water, indiretas (producdo de (para insumos usados no
in 99.7% insumos para 0 processo e  tratamento da agua captada);
solution state, tratamento da agua negligenciou-se a etapa de
from captada, construcao e construcao; para 0s insumos
fermentation | ocupacao). de processo, foram inseridos
Cutoff, U - BR os dados da simulagéo; para

cenarios flex, considerou-se
ndo haver necessidade por
ampliacdo da terra.

“Para a abordagem Cutoff, residuos, como vinhaga e torta de filtro, sdo isentos de carga ambiental, sendo os
impactos alocados apenas entre os coprodutos (etanol anidro, hidratado e eletricidade). Ha, portanto, dentro da
abordagem Cutoff trés conjuntos de inventarios no Ecolnvent, um para cada co-produto ja alocado (em base
econdmica). Ao modificar o inventario da etapa industrial para ser dado por kg de cana-de-agUcar, todos 0s trés
inventarios tornam-se iguais e inteiros (ndo alocados para um co-produto especifico). Uma implicagdo da
abordagem Cutoff para a etapa agricola da cana é que a vinhaca e torta de filtro aplicadas no campo ndo trazem
consigo impacto devido a suas produgdes, apenas devido a seus transportes.
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A abordagem utilizada para todos os processos da Tabela 3.29 foi a Cutoff, na qual os
residuos dos processos séo isentos de carga ambiental. Os processos das etapas agricolas da
cana-de-acucar e milho dados no Ecolnvent representam a meédia nacional brasileira de
producdo. Como a distancia de transporte dessas matérias-primas é pequena, alterou-se esses
inventarios para que eles representassem a média da regido Centro-Oeste. A distancia de
transporte do milho foi alterada para o0 mesmo valor do trabalho de Donke et al. (2017) de 70
km. Para 0 processo que representa o transporte da palha, o valor adotado foi de 0,07 vezes o
valor desse processo no inventario “Market for sugarcane | sugarcane | Cutoff, U - BR”, pois
assumiu-se que a quantidade de palha coletada seria de 0,07 toneladas por tonelada de cana (ou

seja, 50% da quantidade de palha gerada — 140 kg de palha gerada por tonelada de cana).

Para o processo de producdo de etanol anidro em uma destilaria autbnoma (Sugarcane
processing, modern autonomous plant | ethanol, without water, in 99.7% solution state, from
fermentation | Cutoff, U — BR), o inventario original era dado por kg de etanol anidro, alocado
em base econémica, que € o padrdo do Ecolnvent (Ecolnvent, 2021). As saidas desse processo
que representavam emissGes devido a queima de bagaco e entradas que representavam
ocupacdo para construcdo da destilaria foram dividas pela razdo massica (cana-de-
acucar/etanol anidro) dada no inventéario, para que fossem obtidas de forma ndo alocada por kg
de cana-de-acUcar. As entradas desse processo que representavam insumos usados para
tratamento da 4gua captada foram divididas pela razao (m? de 4gua captada/kg de etanol anidro)
dada no inventario, para que fossem obtidas de forma n&o alocada por m3 de &gua captada.
Essas entradas foram, posteriormente, convertidas para serem dadas por kg de matéria-prima
(cana ou milho) do processo simulado usando a razdo (m® de agua captada/kg de matéria-

prima) de cada cenario (autbnoma sem e com palha, flex convencional e simultanea).

Os demais insumos das etapas industriais (acido sulfurico, acido fosfdrico, hidroxido de

calcio, amdnia, 6xido de célcio, MEG, dentre outros) foram inseridos no inventario por kg de
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matéria-prima (cana ou milho a depender do cenario) usando dados da simulagéo. O inventario
de Leme (2005) para emissdes devido a combustdo da palha era dado por tonelada de palha.
Essas emissdes foram ajustadas para serem dadas por kg de matéria-prima (cana ou milho a
depender do cenario). Os inventarios mostrados no Anexo 1 sdo os ajustados, dados por kg de

matéria-prima para cada cenario.

O método de caracterizacdo ReCiPe Worldwide Midpoint (Hierarchical) v1.13 (sem
emissdes de longo prazo) foi usado pois os fatores de caracterizacdo sdo globais e nao
especificos para algumas regides do mundo. O termo “Midpoint ” se refere ao tipo de resultado
que é mostrado, que sdo os valores das categorias de impacto individuais nas suas substancias
de referéncias. A outra op¢do ¢ o “Endpoint”, que atribui pesos a cada categoria de impacto
para calcular uma métrica ambiental tnica. O termo “Hierarchical” se refere ao horizonte de
tempo para as emissdes, que ¢ de 100 anos. As outras op¢des sdo “Individualistic”, que
considera um horizonte de 20 anos e “Egalitarian”, que considera um horizonte de 500 anos.
As categorias de impacto analisadas foram: aquecimento global (GWP em kg CO: eq),
acidificacéo terrestre (TAP em kg SO:2 eq), eutrofizacdo da agua fresca (FEP em kg P eq),
ecotoxicidade da agua fresca (FETP em kg 1,4-DCB eq) e formacdo de material particulado
(PMFP em kg PMyg eq). O software empregado foi 0 OpenLCA 1.10.3 (Green Delta, 2021),
que cede gratuitamente a base de dados do Ecoinvent para instituicGes de ensino de paises ndo-

OECD.

Os impactos totais para cada categoria de impacto sdo calculados a partir dos impactos de

cada etapa (agricola e industrial), como exemplificado para a categoria GWP na Eqg. (3.32).

Impacto 3 ke CO .
total GWP = Impacto agrlcola( 8 ZGQ> % Capac1dade(kg cana) +
(kg CO,eq) cana GWP kg cana cana

Impacto agricola (kg COZeq) % Capacidade

milho GWP  \kg milho milho (kg milho) +
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i kg CO,e ;
Impacto agrlcola( g LU, Q) » Capaadade(kg cana) +

palha GWP kg cana cana

; ial (kg CO,e i
Impacto industrial ( u) % Capac1dade(kg cana) +

safra GWP kg cana cana

n Impacto industrial( kg CO,eq ) » Capacidade (kg matéria

A . Eq.(3.32
entressafra GWP \kg matéria prima/ materiaprima\ prima ) a-(3:32)

Para a destilaria autbnoma sem cogeracdo a partir da palha na entressafra,
desconsideram-se os termos referentes aos impactos agricolas do milho e da palha e o impacto
industrial na entressafra na Eq. (3.32). Para a destilaria autbnoma com cogeragédo a partir da
palha na entressafra, desconsidera-se o termo referente ao impacto agricola do milho na Eqg.
(3.32), e 0 impacto industrial na entressafra é dado por kg de cana-de-agucar como matéria-
prima de referéncia. Para os cenarios das usinas flex, todos os termos da Eq. (3.32) séo
considerados e o impacto industrial na entressafra é dado por kg de milho como matéria-prima
de referéncia.

Para realizar a alocacdo energética, é necessario calcular a energia total obtida a partir

das matérias-primas, como dado pela Eq. (3.33).

Energia
i kg etanol M -
tota] — Rendimento (g—) X PClcano] (_I) % Capac1dade(t cana) +
etanol t cana kg etanol cana
M)
Rendimento (kg etanol) ( M]J ) Capacidade,, .
——— | X PCI — | X lh
etanol t milho Cletanol kg etanol milho (tmilho) +
Rendimento (kg DDGS) Energia ( M]J ) Capacidade,, .
—_— . — | X lh
* Dpes tmilho /= digerivel \kg DDGS milho (tmilho) +
Energia liquida Energia liquida 3.600 M]
[ baca 04w + TTES )| x (S Eq. (3.33)
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Entdo, calcula-se o impacto por unidade de energia (Eq. 3.34), 0 que permite
posteriormente obter o impacto por kg de etanol, ao multiplicar-se o impacto por unidade de
energia pelo PCI do etanol (Eg. 3.35).

Impacto Energia
I to GWP (kg COze
D iy (u) = <total GWP > / < total ) Eq. (3.34)
poreners M (kg COzeq)// \ (M)

Impacto GWP (kg CO,eq Impacto GWP (kg CO,eq M]
pao o () _ imprtocue s e (W)

por massa etanol \kg etanol ~ por energia M]J kg etanol
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4. RESULTADOS E DISCUSSAO

Nesta secdo sdo apresentados os principais resultados das simulagdes cinéticas e
diagramas de ocupacéo para a destilaria autonoma e usinas flex (se¢do 4.1), simulagdes dos
processos no Aspen Plus (secdo 4.2), e anélises econdmica, de sensibilidade e de risco (secéo

4.3) e ambiental (secdo 4.4).

4.1. Simulacdo cinética e diagrama de ocupacéo para a destilaria autbnoma e usinas flex

A Tabela 4.1 mostra as vazdes de alimentacdo e volumes para as dornas e cubas,
dimensionadas para a destilaria autbnoma. Mais resultados estdo disponiveis nos Apéndices E

eF.

Tabela 4.1. Resultados das vazbes e volumes das dornas e cubas dimensionadas para a
destilaria autbnoma.

Resultado Valor
Vazao de alimentacdo de mosto a dorna, L/h 277.800
Vazdo de alimentacdo do pé-de-cuba a dorna, L/h 481.600
Volume (til da dorna, m* 1.480
Vazdo de esvaziamento da dorna, L/h 785.600
Vazdo de enchimento da cuba, L/h 97.800
Vazdo de alimentacdo de solucdo de &cido a cuba, L/h 286.100
Volume (til da cuba, m® 481

A Tabela 4.2 mostra 0 nimero de ciclos, tempo total de operacao anual e vazdo continua
de vinho produzida para todos os cenarios considerados para a usina flex. Para o cenario S3

ampliado na Tabela 4.2, F se refere as dornas de fermentacdo e T, as cubas de tratamento.

Tabela 4.2. Numeros de ciclo, tempo total de operacdo e vazBes de vinho para todos os cenarios.

S1 S2 S3 S3 ampliado
C1 C2 C1 C2
Neiclos 71 71 71 71 67 (1-4); 67 (F1-5);
66 (5-6) 66 (F6, T1-3)
Toperagao () 3.210 3.232 3.237 3.240 3.240 3.211
F (m%/h) 131,0 130,1 189,9 189,7 182,8 2146
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Conforme apresentado na Tabela 4.2, ha 71 ciclos completos em todos os casos dos
cendrios S1 e S2. Para o cendrio S3, as primeiras 4 dornas apresentam 67 ciclos completos, e
as dornas 5 e 6, 66 ciclos. Para o cenario S3 ampliado, as primeiras 5 dornas apresentam 67

ciclos completos, e a sexta dorna e as 3 cubas, 66 ciclos.

Comparando os cenarios S1 e S2, constatou-se que um aumento de cerca de 45% na
vazdo continua F (esvaziamento do vinho da dorna de fermentacéo, que segue para a destila¢do)
é obtido quando se utiliza as cubas para as etapas de liquefacdo e sacarificagdo, deixando as 6
dornas disponiveis para a fermentacdo. De forma semelhante, a ampliacdo do cenario S3, para
realizar a fermentacdo e sacarificacdo simultaneas ndo sé nas 6 dornas, mas também nas 3
cubas, permitiu aumentar a vazao continua F em 17%, de 182,8 m®h para 214,6 m3/h (Tabela

4.2).

A sensibilidade da vaz&o F aos tempos de enchimento de cada processo e aos tempos
de processamento de cada processo revelou que apenas o tempo de processamento da etapa de
fermentacdo afetou significativamente a vazao continua para a destilacdo. A Figura 4.1 mostra,
em termos percentuais, a sensibilidade de F ao tempo de processamento da etapa de

fermentacdo (tproc3) para os cenarios S1 C1, S2 C1, S3 e S3 ampliado.

25%
—S1C1
L 15% ——s2cC1
c —S3
> 5% - S3 ampliado
S
On
S
~.15% S
-25%
-20% -10% 0% 10% 20%

Variagdo em t,, .,

Figura 4.1. Sensibilidade da vazdo continua de vinho para destilagéo (F) ao tempo de
fermentacao (tprocs).
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Conforme a Figura 4.1, a varia¢do na vazdo de F com mudancas no tempo da etapa de
fermentacao foi semelhante para todos os cenarios mostrados. Em todos eles, ha um aumento
na vazdo de vinho com reducgdes no tempo de fermentacéo, pois isso reduz o tempo de ciclo,
permitindo aumentar o nimero de ciclos anuais. O oposto é observado para aumentos no tempo

de reacdo, que leva a menos ciclos anuais.

Um critério importante para adequacdo do processamento de milho na usina flex é a
ocupacdo dos tanques pulmdes pré-destilacdo. Os tempos entre esvaziamento das dornas de

fermentag8o para todos os cenarios sdo mostrados na Tabela 4.3.

Tabela 4.3. Tempos entre esvaziamentos das dornas de fermentacéo.

Tempo entre S1 S2 S3 S3
esvaziamentos (h) C1 C2 C1 C2 ampliado
Dorna 1 - Dorna 2 2,8 10,3 6,0 6,5 7,0 4,3
Dorna 2 — Dorna 3 2,8 10,3 6,0 6,5 7,0 4,3
Dorna 3 — Dorna 4 2,8 10,3 6,0 6,5 7,0 4,3
Dorna 4 — Dorna 5 - - 6,0 6,5 7,0 4,3
Dorna 5 — Dorna 6 - - 6,0 6,5 7,0 4,3

Ultima dorna — 32,5 10,3 9,0 6,5 7,0 4,3

Dorna 1

Os tempos entre esvaziamentos mostrados na Tabela 4.3 foram calculados subtraindo o
tempo final de esvaziamento de uma batelada de fermentagéo do tempo inicial de esvaziamento
da batelada seguinte, inclusive quando se inicia um novo ciclo (indicado pelo tempo entre a
ultima dorna de um ciclo e a dorna 1 do ciclo seguinte). Para o cenario S1 ha quatro dornas
destinadas a fermentacdo, portanto ndo ha tempo entre esvaziamentos para dornas 4 e 5, e
dornas 5 e 6, e a Gltima dorna é a dorna 4. Para 0s cenarios S2 e S3, a Ultima dorna é a dorna
6. Para o cenario S3 ampliado, o tempo entre esvaziamentos inclui também as cubas (nédo

mostrado na Tabela 4.3).
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Os tempos mostrados na Tabela 4.3 foram usados para obter os graficos de ocupacgéo dos
tanques pulmdes, como mostrado nas Figura 4.2a-c. Nessas figuras, apenas as primeira 500

horas de operacdo sdo mostradas.

A Figura 4.2a mostra que o perfil de ocupacdo dos tanques pulmdes € diferente a depender
do regime de esvaziamento das dornas. Quando as dornas sdo enchidas (e, portanto, esvaziadas)
0 quanto antes (C1), ha um tempo maior entre o Gltimo esvaziamento de um ciclo e o primeiro
esvaziamento do ciclo seguinte (isso pode ser visto também na Tabela 4.3). Com isso, 0 volume
ocupado aumenta mais rapido, pois mais vinho é alimentado num espago de tempo menor, e
diminui ao longo de um intervalo de tempo maior. O nivel mais baixo de ocupacdo é
aproximadamente 0 mesmo para 0s dois casos, pois a vazao de esvaziamento do tanque pulméo
é igual a F, que € bem proxima para C1 e C2. A vantagem do caso C2 em relacdo ao caso C1
é que ha menor oscilacdo na quantidade de vinho armazenado, e o volume maximo ocupado é

menor, sobrando mais espago para armazenar vinho adicional em caso de paradas
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Figura 4.2. Volume de ocupacéo dos tanques pulmdes para: (a) cenario S1, casos C1 e C2, com esvaziamento dos tanques comegando no
segundo ciclo; (b) cenario S2 C1 e (c) S3 ampliado, com esvaziamento dos tanques comecando em diferentes ciclos (N).
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Convem lembrar que a capacidade de armazenamento dos tanques pulmdes
dimensionados para a destilaria autbnoma é de 8.816 m?, e que a capacidade de armazenamento
dos tanques pré-centrifugacdo (que podem também ser usados para armazenar vinho, se
necessario) € de 9.427 m3, para um total de 18.243 m®. Pelas Figuras 4.2b e 4.2c, observa-se
que comegar o esvaziamento dos tanques pulmdes no inicio do terceiro ciclo (N = 3) faz com
que o volume ocupado seja maior do que o volume disponivel, além de requerer mais de 90
horas de armazenamento de vinho. Quando o esvaziamento dos tanques pulmdes comeca ja no
primeiro ciclo (N = 1), o volume minimo ocupado fica muito proximo de zero, o que pode
causar problemas operacionais. Para o caso em que N = 2, 0os volumes maximos de ocupacao
sdo cerca de 10.400 m® e 13.300 m® para S2 C1 e S3 ampliado, respectivamente, com vinho

sendo armazenado por cerca de 50 horas antes de iniciar a coluna de destilagéo.

Isso sugere que, para ndo ocupar 0s tanques pré-centrifugacdo, o mais adequado é
armazenar pelo menos uma batelada de vinho, mas menos do que o numero de bateladas em
um ciclo (Nbat = 6 € 9, respectivamente para S2 C1 e S3 ampliado). A Tabela 4.4 mostra o0s

volumes ocupados maximos e minimos para diferentes nimeros de bateladas alimentadas.

Tabela 4.4. Volumes ocupados maximos e minimos dos tanques pulmdes variando com o
numero de bateladas armazenadas.

Bateladas S2C1 S3 ampliado
armazenadas Vmax (M?) Vmin (M3) Vmax (M®) Vmin (M°)

0 1.700 0 3.000 0

1 3.100 1.300 4.100 1.100
2 4.400 2.700 5.300 2.300
3 5.800 4.000 6.400 3.400
4 7.100 5.400 7.600 4.600
5 8.500 6.700 8.700 5.700
6 10.400 8.700 9.900 6.900
7 -- -- 11.000 8.000
8 -- -- 12.200 9.200
9 -- -- 13.300 10.300
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Na Tabela 4.4, o caso em que nenhuma batelada € armazenada corresponde a N = 1 nas
Figuras 4.2b e 4.2c. Para o cenario S2 C1, o caso em que 6 bateladas sdo armazenadas
corresponde a N = 2 na Figura 4.2b, e para o cenario S3 ampliado, o caso em que 9 bateladas

sdo armazenadas corresponde a N = 2 na Figura 4.2c.

Esses dois cenérios, S2 C1 e S3 ampliado, foram escolhidos para maior anélise e
implementados no Aspen Plus, pois dentre todos os cendrios considerados, estes foram os com
maior producado de vinho (Tabela 4.2) para as usinas flex operando pelo processo convencional
(liquefacdo, sacarificacdo e fermentagdo sequenciais) e simultaneo (sacarificacdo e
fermentacdo simultaneas), respectivamente. Portanto, de agora em diante esses cenarios sdo

chamados simplesmente de “convencional” e “simultaneo.”
4.2. Simulagéo no Aspen Plus

Os resultados das correntes de processo para a destilaria autbnoma, usina flex
convencional e usina flex simultanea sdo mostrados no Apéndice G. A Tabela 4.5 apresenta as
quantidades anuais de matérias-primas e consumo de utilidades na safra e na entressafra. Mais
detalhes sdo dados nos Apéndices H (consumo de utilidades) e | (consumo de insumos de
processos). A Tabela 4.6 apresenta a quantidade anual dos principais produtos e residuos
gerados. Durante a safra, etanol é produzido a partir da cana-de-agucar e a cogeracdo ocorre a
partir da queima do bagaco na destilaria autbnoma. Na entressafra, ha trés possibilidades:
cogeracao a partir da queima da palha de cana, ou adicionalmente a queima da palha, producéo
de etanol de milho através dos métodos convencional e simultdneo. Quando ha producdo de
etanol de milho na entressafra, ha também producdo de DDGS e 6leo de milho. A quantidade
de cana-de-aglcar mostrada na Tabela 4.5 inclui 0s 7,5% em massa de impurezas vegetais e as
densidades do etanol anidro, hidratado e vinhaga/flegmagca consideradas foram de 789 kg/m?,

806 kg/m? e 1.000 kg/m®. Todo o etanol hidratado ¢é desidratado para produzir etanol anidro.
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Tabela 4.5. Quantidades anuais de matérias-primas e consumo de utilidades na safra e entressafra.

Safra (4.800 horas) Entressafra (3.240 horas)
Autdénoma s/ palha | Autdnoma c/ palha Flex convencional Flex simultédnea
Cana-de-agtcar (10° ton) 4,3 0 0 0
Milho (103 ton) 0 0 246,5 208,5
Palha (102 ton) 0 280 280 280
Agua de captacdo (106 md) 6,53 1,69 1,88 1,83
Agua insumo 29% 0% 12% 12%
Perda agua de caldeira 3% 3% 2% 2%
Perda agua utilidade 68% 97% 87% 87%
Consumo de eletricidade (MWh) 64.190 11.650 25.750 19.940
Consumo de vapor 1,7 bar (10° ton) 0,74 0 0,17 0,15
Consumo de vapor 2,5 bar (10° ton) 1,33 0 0,32 0,21
Consumo de vapor 10 bar (10° ton) 0,11 0 0,03 0,02

Tabela 4.6. Quantidade anual dos principais produtos e residuos.

Safra (4.800 horas) Entressafra (3.240 horas)
Autdénoma s/ palha | Autdnoma c/ palha Flex convencional Flex simultédnea
Etanol hidratado”™ (m?3) 372.760 0 93.990 79.560
Etanol anidro (m?®) 358.650 0 90.420 76.530
Eletricidade gerada bruta™ (MWh) 803.760 265.990 203.960 204.800
Turbina de condensacao 69% 100% 71% 81%
Turbina de contrapressao 1 (2,5 bar) 29% 0% 27% 18%
Turbina de contrapressdo 2 (10 bar) 2% 0% 2% 1%
DDGS (ton) 0 0 84.800 72.700
Oleo de milho (ton) 0 0 2.070 1.360
Vinhaca e flegmaga (m?®) 3.891.000 0 0 0
Thin stillage (ton) 0 0 64.800 48.600

“Etanol hidratado é inteiramente desidratado para produzir etanol anidro. ““Deve-se subtrair o consumo de eletricidade dado na Tabela 4.5 para
obter a quantidade de eletricidade liquida gerada.
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O consumo de utilidades quentes (vapor de 1,7, 2,5 e 10 bar) ocorre apenas nos periodos
em que ha producéo de etanol. No periodo de safra, o vapor de 1,7 bar é produzido na etapa de
concentracdo do caldo de cana (que requer 276.000 kg/hr de vapor 2,5 bar), e 154.500 kg/hr
sdo consumidos na etapa de destilacdo. Na entressafra e quando ha producdo de etanol de
milho, o vapor de 1,7 bar advém da concentracdo do thin stillage (que requer 84.950 e 65.670
kg/hr de vapor 2,5 bar para os cenarios flex convencional e simultaneo, respectivamente). No
cenario flex convencional, vapor de 2,5 bar € consumido também nas etapas de liquefacdo e
coccdo (cerca de 13.200 kg/hr). O consumo de vapor 1,7 bar na etapa de destilacdo é de 53.670
e 47.780 kg/hr para a flex convencional e simultanea, respectivamente. Em todos 0s casos em

que ha producao de etanol, vapor de 10 bar é consumido na etapa de desidratacéo.

Com base nos valores apresentados nas Tabelas 4.5 e 4.6, o consumo de vapor de 1,7
bar na etapa de destilacdo foi de 1,99, 1,81 e 1,89 kg/L de etanol hidratado, para o periodo de
safra, e usinas flex convencional e simultanea na entressafra. Esses valores estdo proximos do
valor reportado por Batista (2008), de 2,02 kg/L de etanol hidratado. O consumo de vapor 2,5
bar na concentracdo do caldo de cana foi de 3,57 kg/L de etanol hidratado, que esta dentro do
intervalo reportado por Andrietta (2009), de 2,4 a 4 kg/L de etanol hidratado. Para os cenarios
flex, o convencional resultou num menor consumo de vapor de 1,7 bar na destilacdo do que o
cenario simultaneo (1,88 vs. 1,96 kg/L de etanol anidro), devido a um vinho com maior
concentracdo de etanol (118 g/L vs. 89 g/L). O consumo de vapor de 2,5 bar foi maior no
cenario convencional do que no simultaneo (3,54 vs. 2,74 kg/L de etanol anidro), pois no

cendrio convencional ha maior consumo de vapor para liquefacdo e coc¢do do amido de milho.

O consumo de &gua de captacdo para a destilaria auténoma foi de 1,52 m®/tonelada de
cana na safra e 0,39 m®/tonelada de cana adicionais na entressafra. Rodrigues (2015) reporta
um intervalo de consumo da ordem de 0,7 a 1,25 m%/tonelada de cana. Na safra, a agua de
captacdo € necessaria para repor perdas na agua usada como utilidade fria (agua de
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resfriamento), na 4gua de alimentacdo de caldeira e prover gua como insumo em algumas
etapas dos processos. Perdas na agua de utilidade fria representam a maior porcentagem da
agua de captacédo na safra (69% pela Tabela 4.5). Para os cenarios de entressafra com producao
de etanol de milho, o consumo de 4gua de captacéo foi de 7,63 e 8,78 m®/tonelada de milho
para a flex convencional e simultanea, respectivamente. O consumo para a simultanea foi
maior, pois ha maior producdo de eletricidade, o que requer maior vazdo de agua de utilidade

fria nos condensadores da turbina de condensacao.

A queima do bagaco de cana durante a safra permite recuperar cerca de 753.200 kW de
calor, enquanto que na entressafra, a queima da palha recupera 383.100 kW. Isso indica que
mais biomassa, como cavaco de eucalipto, poderia ser queimada na entressafra para aumentar
0 excedente de eletricidade produzido. O calor recuperado na entressafra € 0 mesmo para todos
0s cenarios (autbnoma com queima de palha, e flex convencional e simultanea), pois a mesma
quantidade de palha é queimada. Entretanto, nos cenarios flex, uma parte do calor recuperado
é utilizada para aquecimento do ar de secagem do DDGS, reduzindo a quantidade de calor que
é destinada a producdo de vapor superaquecido, que é expandido nas turbinas. Pela Tabela 4.5,
na entressafra, os cenarios flex consomem mais eletricidade do que a destilaria autbnoma,
devido as operacdes de producdo de etanol, em especial, moagem e preparo do milho, e bombas
de recirculacdo de vinho. Para os cenarios da destilaria autbnoma o consumo de eletricidade
por tonelada de cana foi de 15 kWh/tonelada de cana para a safra e 2,7 kWh/tonelada de cana
adicionais durante a entressafra. O Apéndice J mostra em detalhes as etapas que consomem
eletricidade. Uma menor producdo de vapor superaguecido e maior consumo de eletricidade
pelo processo leva as usinas flex a produzirem um excedente de eletricidade menor do que a

destilaria autbnoma durante o periodo de entressafra.

A incorporacdo do processamento de milho na entressafra permitiu aumentar a
producdo de etanol anidro em 25,2 e 21,3%, respectivamente, para as usinas flex convencional

151



e simultanea em relacdo a destilaria autbnoma. Além disso, os cenarios flex produzem DDGS
e 6leo de milho como produtos adicionais, e uma quantidade de residuos de processo (purga
de thin stillage) bem inferior aos residuos da producéo de etanol de cana (vinhaca e flegmaca).
A producédo de etanol anidro na destilaria autbnoma foi de 83,4 L/tonelada de cana, 0 que esta
de acordo com os valores reportados na literatura. Bonomi et al. (2012) reportaram um
rendimento de 82 L/t. Para o etanol de milho, o rendimento foi de cerca de 366,8 e 367,1
L/tonelada de milho para os cenarios flex convencional e simultaneo, respectivamente. Esses
valores estdo de acordo com dados da literatura, que citam um rendimento industrial de 360
L/tonelada de milho (Donke et al., 2017). A producdo de DDGS foi de 344,0 e 348,7

kg/tonelada de milho para os cenarios convencional e simultaneo, respectivamente.

A purga de thin stillage se faz necessaria para obter DDGS com uma propor¢édo de
proteina bruta (PB), medida como sendo a fracdo massica seca das proteinas insollveis e
sollveis, entre 28% e 29%. O thin stillage apresenta uma concentracdo de solidos néo-
fermenteciveis (NFDS) e agua maior que 0 WDG (Wet Distiller’s Grain), que € a mistura do
efluente sélido da peneira de sélidos com o efluente liquido da centrifuga na etapa de secagem
(bloco DRY simulado no Aspen Plus). Assim, quando o liquor do thin stillage é misturado ao
WDG, produzindo 0 WDGS (Wet Distiller’s Grain with Solubles), que depois é seco para
produzir o DDGS (Dry Distiller’s Grain with Solubles), a proporc¢ao de proteinas do DDGS
acaba sendo diluida. Como mostra a Figura 4.3, quanto maior a purga de thin stillage, maior o
PB do DDGS, mas menor ¢ a quantidade produzida. Alcanca-se valores de PB acima de 35%

quando todo thin stillage é purgado.
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Figura 4.3. Proteina Bruta (PB) e vazdo de DDGS produzido como funcdo da vazéo de thin
stillage purgado para cenério convencional (a) e simultaneo (b).
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4.3. Analise econdmica, de sensibilidade e de risco

A Tabela 4.7 mostra os custos de capital, e 0s custos e receitas anuais (para o primeiro
ano de operacdo) para a destilaria autdbnoma e usinas flex. Detalhes das estimativas dos custos
de capital estdo no Apéndice K. Para cada cenério da usina flex (convencional e simultaneo)
duas andlises foram feitas: uma completa (que inclui os custos de capital e receita dos periodos
da safra, quando ¢ produzido etanol de cana, e entressafra, quando é produzido etanol de milho)
e uma incremental (que inclui somente os custos adicionais para producgéo de etanol de milho
na entressafra). A analise incremental inclui também a receita e custos advindos da cogeracao
de energia através da queima da palha na entressafra. Os custos de capital para a destilaria

autdbnoma sem e com queima de palha na entressafra séo iguais.

Para a destilaria autbnoma, processando 4 milhdes de toneladas de cana, o custo de
capital total foi de 441,9 milhdes de dolares, ou 110 dolares por tonelada de cana (Tabela 4.7).
Os trabalhos de Longati et al. (2018) e Bonomi et al. (2012) indicaram custo de capital para
uma destilaria autbnoma otimizada e com queima de palha com capacidades de moagem de 4
e 2 milhdes de toneladas, respectivamente, de 404,9 e 192 milhdes de ddlares. Atualizando
esses custos com base nos CEPCIs para os anos dos trabalhos (603,1 e 584,6, respectivamente)
e usando a regra dos 7/10 para ajustar a capacidade, os custos de capital passam para 425 e 328
milhdes de ddlares. Milanez et al. (2014) reportam um custo de capital unitario para uma
destilaria autonoma de 195 reais por tonelada de cana. Atualizando esse custo para 2021 com
base no CEPCI de 2014 (576,1) e cotacao real-dolar (2,40 R$/$), esse valor fica em 87 dolares

por tonelada para uma capacidade de moagem de 3 milhGes de toneladas de cana.
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Tabela 4.7. Custos de capital, custos anuais (ano 1) e receita (ano 1) para a destilaria autbnoma e usinas flex.

Destilaria Destilaria Usina flex Usina flex Usina flex Usina flex
autbnoma autbnoma  convencional convencional simultanea  simulténea
s/ palha c/ palha completa incremental completa  incremental

Custo de capital (M$) 441,9 441,9 4957 53,8 4948 52,9
Recepcao, tratamento, extragdo e concentracao 11% 11% 10% 6% 10% 5%
Fermentacéo, destilacéo e desidratacédo 31% 31% 30% 19% 29% 15%

Estacdo de tratamento de &gua (ETA) 8% 8% 7% 0% 7% 0%
Armazenamento 5% 5% 6% 16% 6% 14%

Cogeracéo 25% 25% 23% 3% 23% 4%

Secagem 0% 0% 4% 36% 4% 41%

Indiretos 20% 20% 20% 20% 20% 20%

Custo anual total (M$/ano) 200,6 207,7 267,9 66,8 260,3 59,2
Operagéo 49% 39% 35% 23% 36% 24%

Cana-de-acgucar 46% 45% 35% 0% 36% 0%

Milho 0% 0% 15% 59% 13% 56%

Leveduras 7% 7% 6% 1% 6% 3%

Enzimas 0% 0% 2% 9% 2% 8%

Residuos 6% 6% 5% 0% 5% 8%

Outros insumos 1% 4% 3% 7% 3% 0%

Receita anual total (M$/ano) 245,8 262,7 335,7 89,9 3244 78,7
Etanol de cana-de-agucar 78% 73% 57% 0% 59% 0%
Etanol de milho 0% 0% 14% 54% 13% 52%
Eletricidade 20% 25% 18% 13% 19% 16%
DDGS 0% 0% 8% 32% 8% 31%

Oleo de milho 0% 0% 0% 0% 0% 0%

CBIOs 2% 2% 2% 1% 2% 1%
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Os custos anuais advém majoritariamente das principais materias-primas (cana e milho)
e dos custos operacionais (principalmente méao-de-obra, supervisdo, capital de giro e
overheads). Pela Tabela 4.7, a cana corresponde a cerca de 35 e 46% do total dos custos anuais
na destilaria autbnoma e usinas flex, respectivamente. Ja o milho corresponde a quase 60% dos
custos anuais para as usinas flex incrementais, enquanto que para as completas, sua
contribuicdo reduz para cerca de 14%. Em todos 0s cenarios, grande parte da receita é devida
ao etanol (tanto de cana quanto de milho). Para a destilaria autbnoma e usinas flex completas,
mais de 70% da receita advém do etanol. Para as incrementais, cerca de 53% da receita advém

do etanol, e a receita devida ao DDGS também é€ significativa, de cerca de 32% do total.

O preco das enzimas usadas nas usinas flex no Brasil € uma variavel incerta. O valor
usado (2.250 $/ton) representa o preco nos Estados Unidos (Johnston, 2021). Nesse preco, a
enzima corresponde a cerca de 9% dos custos anuais para a usina flex convencional incremental
(Tabela 4.7). Aumentando-se o preco da enzima em 50%, 2 e 5 vezes, a porcentagem do custo
da enzima no custo total aumenta para 13, 16 e 33%, respectivamente. O efeito desses aumentos

no Valor Presente Liquido (VPL) é mostrado adiante (Tabela 4.9).

A Tabela 4.8 apresenta os valores das métricas econémicas, VPL, TIR (Taxa Interna
de Retorno), PMVET (Preco Minimo de Venda do Etanol), PMVEL (Pre¢co Minimo de Venda
da Eletricidade), PMCC (Pre¢co Méaximo de Compra da Cana), PMCM (Preco Méximo de
Compra do Milho) e PMVDDGS (Preco Minimo de Venda do DDGS), nos valores bases para
todos os cenarios. A destilaria autbnoma (sem e com queima de palha) e as usinas flex
convencional e simultanea completas ndo foram rentaveis, apresentando VVPLs negativos, de-
247,0, -181,5, -158,6 e 181,7 milhdes de dolares (Tabela 4.8). Entretanto, os PMVETSs, que
variaram entre 600 e 660 dolares por m® para esses cenarios, estdo proximos dos precos
encontrados em janeiro de 2022 tanto para Goias (560 a 730 dolares por m®) como para S&o
Paulo (610 a 810 ddlares por m®) (Cepea, 2022).
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Tabela 4.8. Métricas econdmicas para a destilaria autbnoma e usinas flex.

Destilaria Destilaria Usina flex Usina flex Usina flex Usina flex
Meétrica Unidade autdbnoma autbnoma convencional convencional simultanea simultanea
s/ palha c/ palha completa incremental completa incremental
VPL M$ -247,0 -181,5 -158,6 86,1 -181,7 63,7
TIR % 1,74 4,07 5,39 24,13 4,72 20,94
PMVET $/m?3 659,79 628,28 600,6 358,25 612,2 380,35
PMVEL R$/MWh 567,14 447,09 440,1 -104,24 459,07 10,43
PMCC R$/ton 53,64 64,28 68,04 N/A 64,15 N/A
PMCM R$/60kg N/A N/A 13,6 58,6 3,44 56,63
PMVDDGS R$/ton N/A N/A 3052,58 657,6 3565,39 772,26

Valores base: preco etanol (535,01 $/m?3), preco eletricidade (296,64 R$/MWNh), preco cana (95,75 R$/ton), preco milho (42,77 R$/saca), preco
DDGS (1.500 R$/ton), CEPCI = 614.3, TMA = 9,4% (real), cotacdo 4,47 R$/3.

Tabela 4.9. Sensibilidade do VPL a variagdo percentual em relacdo ao preco base de algumas varidveis (em M$/%).

Sensibilidade a Destilaria Destilaria Usina flex Usina flex Usina flex Usina flex
variagoes no autbnoma autdbnoma convencional convencional simultanea simultanea
preco do(a) s/ palha c/ palha completa incremental completa incremental
Etanol 11,9 11,3 14,0 2,6 13,7 2,2
Eletricidade 2,9 3,7 3,4 0,64 3,4 0,66
Cana -5,9 -5,8 -5,7 N/A -5,8 N/A
Milho N/A N/A -2,4 -2,3 -2,0 -2,0
CEPCI -6,7 -6,6 -7,1 -0,76 7,2 -0,74
Enzima N/A N/A -0,38 -0,38 N/A N/A

Valores base: preco etanol (535,01 $/m®), preco eletricidade (296,64 R$/MWNh), preco cana (95,75 R$/ton), preco milho (42,77 R$/saca), preco
DDGS (1.500 R$/ton), CEPCI = 614.3, TMA = 9,4% (real), cotacdo 4,47 R$/$.
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Para esses cenarios que obtiveram VPL negativo, o lucro e fluxos de caixa sdo
positivos, pois a receita excede 0s custos anuais. Entretanto, esses fluxos de caixa positivos nos
anos de operacdo da planta ndo foram suficientes para recuperar o custo do capital investido,
resultando em VPLs negativos. Vale ressaltar que as estimativas desses custos de capital foram
conservadoras, pois considerou-se o custo de tropicalizacdo de equipamentos produzidos nos

Estados Unidos ao invés do custo de equipamentos produzidos nacionalmente.

Para as usinas flex incrementais, os custos de capital adicionais incorridos para permitir
processamento do milho na entressafra foram recuperados pelo lucro gerado pelos produtos
adicionais (principalmente etanol de milho e DDGS). Apesar dos VPLSs positivos, de 86,1 e
63,7 milhGes de ddlares para a flex convencional e simultanea, respectivamente, os PMCMs
foram de cerca de 59 e 57 reais por saca (60 kg). Atualmente, o preco da saca de milho no Mato
Grosso é da ordem de 75 reais por saca (Aprosoja, 2022), indicando que os cenarios flex
incrementais ndo seriam rentaveis na condicao atual do preco da saca de milho, com as demais

variaveis mantidas nos seus valores base.

Na Tabela 4.8 h4d um valor negativo fora os VPLs, que foi o PMVEL para a usina flex
convencional incremental. Isso indica que, para as demais variaveis nos seus valores base, a
eletricidade pode ser vendida a preco zero e ainda assim resultar num cenario viavel. A Tabela
4.9 apresenta a sensibilidade do VPL a variagdes percentuais em relacdo aos pre¢os base do
etanol, eletricidade, cana, milho e CEPCI. Os precos base foram: 535,01 délares por m® para o
etanol, 296,64 reais por MWh para a eletricidade, 95,75 reais por tonelada para a cana, 42,77
reais por saca para 0 milho e 614,3 para o CEPCI. Para as analises de sensibilidade, os precos
base sdo mantidos fixos, com exce¢do da variavel que esta sendo estudada em cada caso. O

efeito foi linear em todos os casos.
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Os VPLs de todos os cenarios foram mais sensiveis a variagdes no preco do etanol do
que a variacdes no preco de qualquer outra variavel analisada. Isso € visto pelo valor absoluto
da sensibilidade do VPL em relacdo ao etanol (Tabela 4.9), que € o maior para cada cenario
em todos 0s cendrios. Para as destilarias autdbnomas e usinas flex completas, a ordem de
sensibilidade do VPL em relacdo as variaveis consideradas foi: etanol > CEPCI > cana >
eletricidade > milho (este ultimo apenas para as flex). Para as flex incrementais, a ordem de
sensibilidade foi: etanol > milho > CEPCI > eletricidade, e a sensibilidade do VPL em relacédo
ao milho foi quase igual a em relacao ao etanol (2,3 vs. 2,6 M$/% em valores absolutos para a

convencional).

A sensibilidade do VPL a variacdes no preco da enzima (preco base de 2.250 délares
por tonelada) para as usinas flex convencional completa e simultanea foi de -0,38 M$/%. O
efeito do preco da enzima no VPL foi menor do que o efeito das outras variaveis mostradas na
Tabela 4.9, e um aumento de 130% em relacédo ao valor original (5.175 délares por tonelada) é

necessario para que o VPL do cenério incremental seja zero.

A andlise de sensibilidade mostra o efeito de apenas uma variavel econémica nos
valores das métricas econémicas. Na analise de risco, avalia-se o efeito da variacdo de todas as
variaveis de interesse no VPL. A Figura 4.4 mostra a distribuicdo acumulada do VPL com as

variaveis de interesse sendo variadas conforme descrito na secao 3.2.
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Figura 4.4. Distribuicdo acumulada do VPL.

O valor da distribuicdo acumulada para o qual VPL = 0 na Figura 4.4 indica a chance
de o cenério ndo ser rentavel, e 1 (um) menos esse valor indica a chance de o cenario ser
rentavel. Os percentis para VPL = 0 foram: 0,84 e 0,74 para a autbnoma sem e com queima de
palha, 0,72 e 0,30 para a usina flex convencional completa e incremental, e 0,77 e 0,34 para a
usina flex simultdnea completa e incremental, respectivamente. Isso indica uma chance de
rentabilidade de 16 e 26% para a autbnoma sem e com queima de palha, 28 e 70% para a usina
flex convencional completa e incremental, e 23 e 66% para a usina flex simultdnea completa e
incremental, respectivamente. Outros percentis de interesse estéo listados na Tabela 4.10 para

todos 0s cenarios.
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Tabela 4.10. Percentis da distribuicdo do VPL.
VPL ($M)
Percentil Autdnoma Autdnoma Flexconv Flexconv Flex simul Flex simul
sem palha com palha completa increment completa increment

1 -1185 -1134 -1168 -164,9 -1231 -236,2
25 -464,8 -373,5 -408,8 7,05 -538,5 -24,6
50 -302,6 -156,8 -189,7 82,99 -264,9 52,41
75 -93,7 1,2 14,6 146,61 -49,3 127,15
99 524,1 366,1 586,2 315,56 664,9 308,89

Pela Figura 4.4 e Tabela 4.10, os cendrios que apresentam maior variagdo no VPL sdo
as usinas flex completas, e 0s que apresentam menor variagdo, as usinas flex incrementais. Para
as usinas flex incrementais, ha 50% de chance de o VVPL estar entre 7,05 e 146,61 milhGes de
dolares, e -24,6 e 127,15 milhdes de dolares, para a convencional e simultanea,
respectivamente. As fungbes de distribuicdo de probabilidade dos VPLs foram levemente
enviesadas para a esquerda, provavelmente por conta da limitagdo no numero de simulacbes
(como mostrado na Figura 4.5 para a usina flex incremental). E possivel confirmar visualmente
a alta chance de rentabilidade da usina flex incremental pela Figura 4.5, pois a area embaixo da
curva para VPLs positivos € maior do que a area para VPLSs negativos. Um ponto importante
de mencionar é que a distribuicdo para o preco da saca do milho foi normal com média 42,77
e desvio padrdo 21,41 reais (Tabela 3.26). Portanto, a probabilidade de um valor maior ou igual
ao atual preco da saca (75 reais) ter sido gerado nas simulacdes da analise de risco é de apenas

7%.
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Figura 4.5. Funcao de distribuicdo de probabilidade para o VPL da usina flex convencional
incremental.

4.4. Andlise do Ciclo de Vida (ACV)

A Figura 4.6 mostra os impactos para a categoria de potencial de aquecimento global
(GWP) para os quatro cendrios: autbnoma com e sem cogeracao a partir da palha, e usina flex
convencional e simultanea, por etapa: industrial (entressafra), industrial (safra), agricola

(milho) e agricola (cana). Os impactos sdo por kg de etanol alocado por base energética.
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Figura 4.6. Potencial de aquecimento global (GWP).

Como visto pela Figura 4.6, para todos 0s cenarios, a etapa agricola é a que mais
contribui para a categoria GWP. Os valores totais do impacto foram 0,561, 0,533, 0,564 e 0,564
kg de CO2 eq por kg de etanol anidro para os cendrios da destilaria autbnoma sem e com
cogeracao a partir da palha, e usinas flex convencional e simultanea, respectivamente (valores
sempre listados nessa ordem, a ndo ser quando indicado). Desse total, as etapas agricolas (cana

e milho) de cada cenério foram responsaveis por 87,8, 85,2, 83,8 e 83,5%, respectivamente.

Na etapa agricola da cana, 58% do impacto GWP advém de emissdes diretas
(majoritariamente de N2O e CO devido & aplicacdo de fertilizantes e queima da palha no
campo), 36% advém dos processos agricolas a montante (preparo da terra, colheita e producéo
de ureia) e 5,5% advém do transporte da cana até a usina. Na etapa agricola do milho, 57% do
impacto GWP advém de emissdes diretas no campo de N2O e CO- e 40% advém dos processos
a montante (producédo de ureia e fosfato e colheita). O consumo de diesel foi de 2,71 kg por

tonelada de cana e 4,36 kg por tonelada de milho (Anexo 1).
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Nas etapas industriais, as emissdes diretas devido a cogeracdo representam 70% do
impacto desta etapa durante a safra (indicado em azul na Figura 4.6) e sdo causadas
principalmente pela emisséo de N2O e CH4, e 0 CO2 emitido ndo contribui, pois é considerado
ndo-fossil. Na entressafra, as emissdes diretas da cogeragédo representam 96%, 30% e 31% do
impacto desta etapa (indicada em cinza na Figura 4.6) nos cenarios da destilaria autbnoma com
cogeracao a partir da palha e usinas flex convencional e simultanea, respectivamente. Nas
usinas flex, as emissdes indiretas de CO2 nos processos a montante (producgdo de insumos de

processo, como NaOH, NHs e Ca0) séo significativos, de 70 e 69%.

As Figuras 4.7a-d mostram os impactos para as categorias de potencial de acidificacéo
terrestre (TAP), potencial de eutrofizacdo da agua fresca (FEP), potencial de ecotoxicidade da

agua fresca (FETP) e potencial de formacdo de material particulado (PMFP).
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Figura 4.7. Potencial de acidificacdo terrestre (TAP) (a), potencial de eutrofizagdo da agua fresca (FEP) (b), potencial de ecotoxicidade da agua

fresca (FETP) (c) e potencial de formacdo de material particulado (PMFP) (d) por kg de etanol anidro.
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Pela Figura 4.7a, para a categoria TAP, o impacto total foi de 0,0203 kg de SO eq por
kg de etanol anidro para o cenario da destilaria autbnoma sem cogeracao a partir da palha e
aproximadamente igual para os outros trés cenarios a 0,0191 kg de SO2 eq por kg de etanol
anidro. As etapas agricolas foram as que mais contribuiram, representando 93,3, 91,0, 92,1 e
91,9%. Tanto para a cana quanto para o milho, a maior parte do impacto (< 90%) advém das
emissdes diretas de amonia na aplicacdo de fertilizantes. Para a categoria de FEP (Figura 4.7b),
as etapas agricolas também sdo as que mais contribuem para o impacto total, representando
98,1, 97,9, 95,5 e 95,4%. Para a cana, 86% do impacto agricola é devido a emissao direta de
fosforo para a agua e 13%, as emissdes indiretas do processo a montante para producdo de
fertilizante (fosfato). Para o milho, a emissdo direta de fosforo também é significativa,
representando 59% do impacto agricola. Os 41% restantes advem de emissfes indiretas dos

processos a montante de producdo de fertilizantes e pesticidas.

Para a FETP, os cenarios com producdo de etanol de milho apresentam um impacto
total mais elevado do que os cenarios que possuem apenas producdo de etanol de cana. Isso
ocorre porgue o uso de pesticidas na etapa agricola do milho apresenta um impacto na categoria
FETP 9 vezes maior do que o uso de pesticidas na etapa agricola da cana. Como visto na Figura
4.7c, os impactos totais foram 6,47x104, 5,96x10, 4,17x107 e 3,72x107 kg de 1,4-DCB eq
por kg de etanol anidro, respectivamente. As etapas agricolas (cana e milho) representam 95,8,
95,7, 98,9 e 98,8% do impacto total para cada cenario. O impacto agricola se deve
majoritariamente ao uso de pesticidas (97% do total para o milho e 63% para a cana) e também
as emissdes indiretas dos processos de tratamento dos residuos da producdo de fertilizante

(34% para a cana).

A categoria PMFP € a unica, dentre as analisadas, para a qual as etapas industriais (safra
e entressafra) possuem contribuicdo significativa ou majoritaria para o impacto total (Figura
4.7d). A porcentagem das etapas industriais foram 41,0, 71,8, 68,9 e 69,3% do total, e mais de
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98% do impacto nestas etapas advém de emissfes diretas de particulados e NOyx durante a
cogeracao. Nos cenarios que possuem operacao na entressafra (autbnoma com cogeracao a
partir da palha e usinas flex), a cogeracdo a partir da palha (que é mais seca que o bagaco),
produz maior quantidades de material particulado por massa queimada. Nas etapas agricolas,
a contribuicdo para essa categoria advém, em sua maioria, de emissdes diretas (77% para milho

e 86% para cana).

A destilaria autbnoma com cogeracdo a partir da palha na entressafra apresentou
reducdo nos impactos para todas as categorias analisadas, com exce¢do da PMFP, em relacéo
a destilaria autbnoma sem cogeracdo a partir da palha. Quando ha cogeracdo na entressafra, a
energia total produzida aumenta e, como a energia adicional produzida é eletricidade, a
quantidade dos impactos totais alocada para o etanol diminui. Entretanto, para a categoria
PMFP, o0 aumento nas emissdes devido a queima da palha foi tal que, apesar do aumento na
energia total e reducdo na quantidade alocada para o etanol, o impacto total para a destilaria
autdbnoma com cogeracdo foi superior ao da destilaria autbnoma sem cogeragdo. O mesmo foi
observado para as usinas flex, onde ha maior producdo de energia total (devido também ao
etanol de milho e DDGS) e menor alocacdo do impacto total para o etanol do que para a
autdbnoma sem cogeracdo. As usinas flex apresentaram desempenho semelhante a destilaria
autdbnoma para as categorias GWP, TAP e FEP, porém maior impacto na categoria FETP

devido ao maior uso de pesticidas.
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5. CONCLUSOES

As usinas flex propostas podem permitir o compartilhamento de equipamentos importantes
de uma destilaria autbnoma, como caldeiras, turbinas, dornas de fermentacdo, colunas de
destilacdo e desidratacdo, tanques de armazenamento, trocadores de calor, dentre outros
menores, durante a entressafra da cana, quando a maioria destes equipamentos estariam
ociosos. O custo de capital incremental para as usinas flex foi de 53,8 e 52,9 milhdes de dolares
para o cenario convencional e simultaneo, respectivamente. Os aumentos na produgéo de etanol

anidro, em relagdo a quantidade produzida na safra a partir da cana, foram de 25,2 e 21,3%.

A etapa limitante para processamento do milho na entressafra da destilaria autbnoma foi a
etapa de fermentacdo. Em especifico, o maior tempo de ciclo para fermentacdo da glicose do
amido de milho (45 a 48 horas), em relacdo ao tempo para fermentacdo do caldo de cana (12
horas), reduziu a vazdo de vinho destinada a destilacdo. Para a producédo de etanol de cana, a
vazdo de vinho para a destilaria foi de 785,6 m%h (Tabela 4.1) e sempre ha dornas sendo
esvaziadas. Para o etanol de milho (Tabela 4.2) a vazéo de vinho ao longo do ciclo foi de 189,9
m3/h (convencional) e 214,6 m%h (simultanea), porém nem sempre ha dornas sendo esvaziadas.
Dessa forma, apenas 1 dos 4 conjuntos de colunas de destilacdo operam na entressafra, e 3
permanecem ociosos. Além disso, 0 esvaziamento descontinuo das dornas na entressafra
necessita de um volume adequado de armazenamento de vinho antes da destilacdo, cujo start
up deve comecar depois que pelo menos uma batelada de vinho seja armazenada (Tabela 4.4).
Na etapa de cogeracéo, o calor recuperado na entressafra a partir da queima da palha (383.100
kW) é menor do que o calor recuperado na safra a partir da queima do bagaco (753.200 kW).
Assim, gera-se menos vapor e menos eletricidade. Isso indica a possibilidade de queimar outras

biomassas na entressafra.
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O processo simultaneo produziu uma vazao de vinho (214,6 m3/h) maior do que o processo
convencional (189,9 m®h). Porém o vinho produzido possui menor concentragdo de etanol
(89 kg/m? vs. 118 kg/m®) devido a maior temperatura de operacéo. Essa maior vazio e menor
concentracdo levaram o cenario simultaneo a requerer maior volume de armazenamento nos
tanques pulmdes, maior consumo de vapor na etapa de destilagdo, maior producao de whole
stillage e maior demanda por ar de secagem na etapa de producdo do DDGS, do que o cenario
convencional. Por outro lado, o cenario simultaneo apresentou menor consumo de utilidade
quente (pois ndo ha necessidade de liquefazer e cozinhar a pasta de milho), menor consumo de
eletricidade (devido a menor gquantidade de milho processada) e, consequentemente, maior

geracdo de eletricidade excedente.

Os cenarios das destilarias autbnomas (sem e com queima de palha na entressafra) e as
usinas flex completas (que incluem producdo de etanol de cana na safra e de etanol de milho
na entressafra, com queima de palha), apresentaram VPLs negativos, pois o lucro obtido nos
anos de operacdo ndo foi suficiente para recuperar o capital investido. Por outro lado, o alto
preco do etanol atualmente (acima de 700 $/m® em janeiro de 2022) tornaria todos esses
cendrios rentaveis (as demais varidveis se mantendo em seus valores base). As usinas flex
incrementais se mostraram mais vantajosas, pois requerem investimento de capital menor, de
forma que o lucro adicional permitiu recuperar o investimento incremental. No entanto, o
PMCM (Preco Méaximo de Compra do Milho) foi de cerca de 58 reais por saca, que esta abaixo
do valor atual na regido Centro-Oeste, de 75 reais por saca em fevereiro de 2022. Isso indica
que para o preco atual da saca de milho, as usinas flex incrementais ndo seriam rentaveis (as
demais variaveis se mantendo em seus valores base). A analise de risco mostrou que as usinas
flex incrementais sdo as que apresentaram maior chance de serem rentaveis, cerca de 68%,

frente aos demais cenarios, cuja probabilidade de rentabilidade foi da ordem de 16 a 28%.
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A Avaliacéo do Ciclo de Vida (ACV) mostrou que a producéo adicional de etanol de milho
na entressafra da destilaria autbnoma ndo aumentou significativamente o GWP (potencial de
mudanca climatica). O aumento do impacto GWP, em relacdo a destilaria autbnoma com
queima de palha, foi de cerca de 6% para ambos os cenarios flex. Isso ocorre pois, apesar de
haver maior impacto devido ao plantio, colheita e transporte do milho e consumo de insumos,
a producéo de etanol também aumenta, e uma parte do aumento no impacto passa a ser alocado
para 0 DDGS. Na categoria FETP (potencial de ecotoxicidade na dgua fresca), os cenarios flex
apresentaram impacto bastante superior a destilaria autbnoma (cerca de 6 a 7 vezes maior),
devido ao maior consumo de pesticidas (em especial atrazina) no cultivo de milho. Os
resultados da ACV dependem das entradas e emissdes consideradas nos inventarios, que sao

apresentados em detalhe no Anexo 1.
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6. RECOMENDACOES PARA TRABALHOS FUTUROS

Para trabalhos futuros, sugere-se ampliar o conceito da usina flex para simular e analisar

a viabilidade técnica, econdmica e ambiental de uma usina flex:

e Que produza etanol de segunda geracdo tanto a partir do bagaco e/ou palha de cana, como
a partir da palha de milho;

e Que processe cana e milho simultaneamente para producdo de etanol, usando o caldo da
cana para solubilizar o amido de milho;

e Que queime outras biomassas durante a entressafra (ndo apenas palha de cana);

e Que faca a digestdo anaerdbica dos residuos de uma usina flex (vinhaca, torta de filtro e

thin stillage) para producéo de biogas;

Sugere-se também realizar uma analise de sensibilidade na ACV para verificar como
mudancas nas entradas dos inventarios afetam os valores calculados para os impactos

ambientais.
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APENDICES

APENDICE A. Integragio Energética

A integracéo energética foi feita identificando-se correntes quentes e frias de interesse,

mostradas na Tabela A.1.

Tabela A.1. Correntes quentes e frias usadas na integracao energética.

Correntes frias

Nome antes de ser

TREAT.TO-HT1

TREAT.TO-HT2

CONC.H20-28C

aquecida
Nongﬁggi'gse ' TREAT.TO-LIME TREAT.TO-FLASH  CONC.S1-H20-2
Nome dobloco  TREATHEATER = tpeaTHEATER2  CONC.H-60C-2
aquecedor 1
Vazao (kg/h) 915.600 915.600 207.200
Temperatura de
entrada (°C) 40,51 70,03 28,0
Temperazijcr:? de saida 70,00 105,0 60.0
Calor trocado (kW) 33.630 38.990 7.740
Capacidade calorifica
(kJ/kg/K) 4,485 4,385 4,201
Correntes quentes
Nome antes de ser CONC.VEG-
resfriada/condensada VAP CONC.TO-40C CONC.TO-60C
Nome depois de ser CONC.VEG-
resfriada/condensada COND CONC.S3-H20 CONC.S1-H20-1
Nome do bloco
resfriador/condensador = CONC.COND CONC.H-TO-40C CONC.H-TO-60C
Vazéo (kg/h) 87.400 11.300 26.100
Temperatura de
entrada (°C) 115,9 115,2 115,2
Tempera;cijcr:z);l de saida 115.2 40,0 60.0
Calor trocado (kW) -53.860 -1.040 -1.780
Capacidade calorifica 2920 4,404 4,468

(kJ/kg/K)
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Tabela A.1. Correntes quentes e frias usadas na integracao energética (Continuada).

Correntes quentes (continuada)

Nome antes de ser FERMENT.TO- DEHYDRAT.TO-
resfriada/condensada CONC.TO-90C CcooL1 H1

Nome depois de ser

. CONC.S2-H20 FERMENT.TO-INV  DEHYDRAT.MEG
resfriada/condensada
Nome do bloco CONC.H-TO- DEHYDRAT.
resfriador/condensador 90C FERMENT.COOLER1 HEATER1™
Vazao (kg/h) 50.000 841.900 74.200
Temperatura de
entrada (°C) 115,2 94,5 148,9
Tempera;[ijéz)al de saida 90,0 34.0 80,0
Calor trocado (kW) -1.600 -60.500 -3.800
Capacidade calorifica 4,580 4,278 2,662

(kJ/kg/K)

“Néo representa o trocador de calor que foi dimensionado para calcular o custo do
equipamento. ““Quando o MEG recuperado na coluna de recuperagao € reciclado, esse bloco
é um resfriador, e ndo um aquecedor como 0 nome sugere.

As capacidades calorificas mostradas na Tabela A.1 foram calculadas dividindo-se o
calor trocado pela vazdo da corrente e pela diferenca de temperatura. 1sso assume que a
capacidade calorifica é constante (independente da temperatura). As informacdes levantadas
na Tabela A.1 foram inseridas no programa Aspen Energy Analyzer v10 para fazer a Andlise
Pinch, incluindo &gua de resfriamento de 20 a 25 °C como utilidade fria. A rede de trocadores
de calor proposta € mostrada na Figura A.1, montada no Aspen Plus com pequenas
modificacdes em relacdo a rede proposta pelo Aspen Energy Analyzer, pois na rede mostrada
na Figura A.1 as capacidades calorificas ndo sdo constantes. As correntes frias (que precisam
ser aquecidas) sdo mostradas em azul, e as correntes quentes (que precisam ser resfriadas) sdo

mostradas em vermelho.
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Figura A.1. Fluxograma da rede de trocadores de calor proposta para a integracdo energética.
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APENDICE B. Modelagem e simulacéo cinética da etapa de fermentacéo da destilaria

autbnoma

Para realizar a modelagem e simulacao cinética, foram utilizados resultados de algumas
das correntes simuladas no Aspen Plus no bloco hierarquico FERMENT. Essas correntes
foram: CONC-JUC, representando o caldo concentrado que € alimentado as dornas (mosto);
RECYCLE, representando a suspensédo de leveduras que € alimentada inicialmente as dornas
(pé-de-cuba); RAW-WINE, representando o vinho bruto obtido no final da fermentacao que é
alimentado as centrifugas; CRM-TRTM, representando a solugdo concentrada de leveduras
obtida apds centrifugacdo, que segue para tratamento; H20/S4-H20, representando a agua
adicionada aos tanques de tratamento de levedura; e H2SO4/SULPH-AC, representando a
solucdo 98% de acido sulfurico adicionada aos tanques de tratamento.

As vazles totais dessas correntes (somatdria das vazdes das subcorrentes MIXED e
CISOLID) sdo apresentadas na Tabela B.1. Também sdo mostradas na Tabela B.1 as
concentracdes de levedura, ART (acUcares totais redutores — somatoria da concentracdo de
glicose e sacarose convertida 100% em glicose) e etanol nas correntes CONC-JUC, RECYCLE

e RAW-WINE.

Tabela B.1. Vazbes e composi¢des das correntes simuladas no bloco hierarquico FERMENT
utilizadas para simulacéo cinética.

Corrente CONC- RECYCLE RAW- CRM- H20 +

JucC WINE TRTM H2S04

Frotal (L/h) 555.600 241.700 785.600 97.800 143.300
Cleveduras (/L) 0 309,4 99,6
Carr (g/L) 228,9 0.1 0,5
Cetanol (g/L) 0 15,5 84,0

A concentragdo de ART na corrente CONC-JUC é usada como a concentragéo de mosto
na corrente de alimentacdo durante a etapa de batelada alimentada (Csm). E 0s valores de

concentragéo na corrente RECY CLE servem como condicdo inicial para a resolucgéo do sistema
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de equac0es diferenciais que representam a etapa de fermentacdo em batelada alimentada. Os
valores de concentracdo na corrente RAW-WINE sdo usados para comparar os resultados
obtidos no Aspen Plus com os resultados obtidos na simulagéo cinética. Em todos os casos, as
concentragdes de células foram corrigidas, pois os valores mostrados na Tabela B.1 sdo em g
Umida por L de solucéo, e para os modelos cinéticos deve-se usar a concentracao de células em
g seca por L de solucdo. Assim, os valores de concentracdo de células (leveduras) mostrados
na Tabela B.1 foram multiplicados por 0,3 (fracdo massica de células secas) e pela razéo entre
as massas moleculares das células Umidas (MMumidza = 19,671 com 70% de agua) e secas

(M Mseca = 25,044)

O modelo cinético utilizado para a velocidade especifica de crescimento celular foi o
modelo de inibi¢do hibrida pelo substrato e produto (Andrew-Levenspiel) e pelas células (Lee-

Pollard-Coulman), com apresentado na Eq. (B.1):

Cs

C n C
1= e | —— 7 |(1 - =) (1- &) Eq. (B.1)
KS+ CS+ K_lsS Pmax Xmax

As variaveis dessa equacao sao a velocidade especifica de cresimento celular (n em h”
1), as concentracdes de substrato (Cs em g/L), produto (Cp em g/L) e células (Cx em g seca/L).
O substrato sdo os ARTSs e o produto é o etanol. Os parametros desse modelo sdo apresentados

na Tabela B.2.

A fermentacdo em batelada alimentada se inicia com a adi¢do do pé-de-cuba até ocupar
25% do volume util da dorna. Depois, alimenta-se 0 mosto (com concentracdo de substrato
Csm) até o enchimento da dorna. De forma alternativa, pode-se estabelecer o tempo de

enchimento da dorna durante alimentagdo do mosto e obter o volume (til da dorna (Eg. (B.2)):

V. = tgatalimF
W=V

— -0
Vu

Eq.(B.2)
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Tabela B.2. Parametros para 0 modelo cinético de inibicdo hibrida apresentado na Eq. (B.1).

Parametro Valor Significado Referéncia
1 Velocidade especifica maxima de
max () 0,22 crescimento celular a 34 °C.
Ks (g/L) 78,55 Constante de saturacdo a 34 °C.
Kis (g/L) 1705 Constante de |n|b|<;3c(:) pelo substrato a 34 Veloso et al.
C (/L) 93.8 Concentracéo critica de produto acima da (2019)
Pmax (g ’ qual cessa o crescimento celular a 34 °C.
ne) 0,211 Coeficiente de |n|bi%1o pelo produto a 34
Cxmax 100 Concentracéo critica o_Ie células acima da Lee, Pollard &
(g seca/L) qual cessa o crescimento celular. Coulman (1983)
m (-) 1 Coeficiente de inibicdo pelas células.

Na Eq. (B.2), Vu é 0 volume (til da dorna (em L), teataiim € 0 tempo de enchimento da
dorna (tempo durante o qual mosto é alimentado em horas), F é a vazdo do mosto alimentado
(em L/h) e Vo/V, representa a fragdo do volume (til ocupada pelo pé-de-cuba (0,25). Para este

trabalho, especifico-se tgataiim = 4 horas.

Durante a alimentacdo do mosto, os balancos de massa no substrato, produto, células,
e total, distinguindo-se entre volume bidtico (volume da célula) e volume abidtico sdo

apresendados nas Eq. (B.3) a (B.6):

T ( F>C Eq.(B.3
a  \FT ) q.(B.3)
dCg _ 1 (F nCyx ( F)}

T 1 —X{V [Csm — (1 =X)Cs] v CsX(n— 5 Eq. (B.4)
dt 1+ (y— 1)X{YXP [1+ (= DX] VCP Cp(y — DX (Ll v } Eq.(B.5)
.y Eq.(B.6
dt — q.(B.6)

Nas Eq. (B.4) e (B.5), as concentracdes Cs e Cp sdo no volume abidtico (fora das

celulas). A disting&o entre volume biotico e abidtico foi realizada pois a concentracao de células
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no pé-de-cuba (Cxo = 72,9 g seca/L) é elevada. A variavel X nas Eq. (B.4) e (B.5) representa a
fracdo do volume bidtico, calculada como mostrado na Eq. (B.7), e segundo Monbouquette
(1992), a distincdo entre volume biotico e abidtico se faz necessaria quando X é maior que
0,15.

Cx
X=-—= Eq.(B.7)
Px
Na Eq. (B.7), Cx € a concentracdo de células no meio reacional (em g seca de células/L

de solugdo) e px € a densidade das células (em g seca de células/ L de células tmidas). O valor

de px assumindo 70% de agua nas células umidas & 345 g/L.

Para o balanco do produto, considerou-se que o etanol esta presente tanto dentro como
fora das células, ou seja, nos volumes bidtico e abidtico, € 0 pardmetro y representa a razao
entre a concentracao de etanol dentro e fora das células (Monbouquette, 1992). Os valores dos

parametros usados nas Eq. (B.4) a (B.7) sdo apresentados na Tabela B.3.

Tabela B.3. Parametros nas Eq. (B.4) a (B.7).

Parametro Valor Significado Referéncia
Coeficiente de rendimento de substrato em  Rodrigues et al.
Yes (0/0) 0,4625 produto a 34 °C. (2017)
Yxs (g/g) 0,0269 Coeficiente de renC%I|T|22t0 de substrato em Dias (2011)
) 0.78 Razdo entre a concentracao de etanol nos Monbougquette
i ' volumes bidtico e abidtico. (1992)
Densidade celular assumindo 70% de agua Wooley &
px (g seca/l) 345 e densidade de i,gcgéL para as células Putsche (1996)
Csm(g/L) 2289 Concentracdo de substrato no mosto. Proprio trabalho

Apos o enchimento das dornas, a alimentagdo de mosto cessa e as dornas operam em
regime de batelada, com volume constante e igual ao volume (til, até o consumo completo do
substrato (cerca de 4 horas para as condi¢Ges simuladas). As equacgdes para esta etapa sdo

obtidas igualando F a zero nas Eqg. (B.3) a (B.6):
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dCx

—Z=uC Eq. (B.8
at X q.(B.8)
dC, 1 ucx)

— = _(CeXu— == Eq.(B.9
dt 1—)((CS T Vs q-(B.9)
de 1 HCX

= -~ — X Eq.(B.1

dt 1+(y—1)X[YXP Cp(y—1) u] q.(B.10)

Também foi realizado um balanco de energia para a fermentacdo em batelada
alimentada, visando obter o perfil da taxa de calor gerado durante a fermentacéo, e que deve
ser removido para que a operacdo seja isotérmica e assumindo que a perda de calor para o
ambiente é negligenciavel. Os balan¢os de energia nas etapas de batelada alimentada e batelada

séo apresentados nas Eqg. (B.11) e (B.12), respectivamente:

Q= AH Vs — FpmCpm(Tm — Trer) Eq.(B.11)

. CxV

Q= AHEX Eq.(B.12)
Yxs

Onde Q, ataxa de calor (kJ/h), é definido como sendo positivo se energia é acrescentada
as dornas. AH ¢ a entalpia da reagdo de fermentacao (kJ/g substrato), 1, a velocidade especifica
de crescimento celular (h'), Cx a concentragdo de células (g seca/L), V, o volume ocupado das
dornas (L), Yxs, 0 rendimento de substrato em células (g/g), F, a vazdo de alimentacdo do
mosto (L/h), pm a densidade da corrente de mosto alimentada (kg/L), Cem, a capacidade
calorifica do mosto (kJ/kg/K), Twm, a temperatura do mosto (°C) e Trf, a temperatura de

referéncia (°C).

Os valores de pm, Cpm, € Tm foram obtidos da simulagéo feita no Aspen Plus para a
corrente CONC-JUC. O valor de Tres foi de 25 °C, e AH = 162 kcal/kg substrato = 0,678 kl/g

substrato (Williams, 1982 apud Dias (2008)).
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A partir do perfil de Q, identificou-se a taxa maxima de calor gerado (Qmax) € utilizou-
se esse valor para determinar a vazdo maxima de agua de resfriamento (de 20 a 25 °C) para as
dornas. O resfriamento das dornas ocorre por meio da recirculacdo do meio reacional (simulado
separadamente no Aspen com a mesma composi¢do da corrente RAW-WINE), que troca calor
com a dgua de resfriamento em trocadores de placa externos as dornas. Para determinar a vazao
de recirculacdo (Frec) e a vazdo de agua de resfriamento (Fresr), especificou-se uma
temperatura de aproximacdo minima de 5 °C, ou seja, 0 meio reacional recirculado é resfriado

até 25 °C.

Para realizar o diagrama de ocupacdo das dornas, especificou-se os tempos de
alimentacdo do pé-de-cuba, enchimento com mosto (batelada alimentada), batelada,
esvaziamento e limpeza. Os tempos de enchimento, tratamento, esvaziamento e limpeza dos
tanques de tratamento (cubas) também foram especificados (Tabela 3.15, reproduzida abaixo

como Tabela B.4).

Tabela B.4. Tempos de ciclo para dornas e tanques de tratamento (cuba).

Parametro Valor Referéncia
NuUmero de dornas 6
Tempo de alimentacdo do pé-de-cuba
(h)

Tempo de enchimento da dorna (h)
Tempo de batelada (h)
Tempo de esvaziamento da dorna (h)
Tempo de limpeza da dorna (h)
Tempo de ciclo da dorna (h)
Numero de cubas
Tempo de enchimento da cuba (h)
Tempo de tratamento da cuba (h)
Tempo de esvaziamento da cuba (h)
Tempo de limpeza da cuba (h)
Tempo de ciclo da cuba (h)

Andrietta (2009)

Estipulado neste trabalho
Calculado neste trabalho

Andrietta (2009)

Andrietta (2009)

oNRFRRERNWKERNAN P

Na Tabela B.4 cada cuba serve duas dornas, com uma diferenca de 6 horas entre seus

tempos de ciclo. Os tempos de alimentagdo do pé-de-cuba e enchimento da cuba séo iguais (1
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h), pois a cuba é esvaziada para alimentar o pé-de-cuba a dorna. Os tempos de esvaziamento
da dorna e enchimento da cuba séo iguais (2 h), pois o vinho bruto que é esvaziado da dorna é
centrifugado (assumindo tempo de ciclo negligenciavel na centrifuga), e o creme de levedura

que resulta é alimentado a cuba.

Para converter as vazfes do processo continuo simulado no Aspen Plus (mostradas na
Tabela B.1), para as vazdes dos processos em batelada (fermentacé@o nas dornas e tratamento
nas cubas) é preciso determinar o nimero de unidades equivalentes (dornas ou cubas) em
operacao para cada etapa do tempo de ciclo, e dividir a vazdo do processo continuo pelo nimero

de unidades equivalentes em operagdo, como mostrado na Eq. (B.13):

Fcontinuo
Fpatelada,i = Wmdu_ Eq.(B.13)
unidades,1

Onde Fatelada,i representa a vazdo volumétrica de alimentagdo e/ou esvaziamento da
etapa “i”, Feontinuo representa a vazéo volumeétrica no processo continuo e Nunidades,i representa o

namero de unidades equivalentes operando em batelada na etapa “i”.

O numero de unidades equivalentes operando a cada tempo é determinado dividindo-

3T
1

se o tempo da etapa “1” pelo tempo de defasagem entre unidades equivalentes, como mostrado

na Eq. (B.14):

t.
Nunidades,i = — Eq.(B.14)

tdefasagem

O tempo de defasagem indica a defasagem entre unidades equivalentes; por exemplo,
se a dorna 1 comega sua operagdo no tempo t = 0, a dorna 2 no tempo t = 2 horas, a dorna 3,
no tempo t = 4 horas, e assim por diante, o tempo de defasagem é de 2 horas. Assumindo-se
gue o tempo de defasagem seja 0 mesmo entre todas as unidades equivalentes, ele pode ser

obtido pela Eqg. (B.15):
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T.:
ciclo Eq. (B.15)

tdefasagem = N idades
u

Onde Tciclo € 0 tempo de ciclo para o processo (fermentagdo nas dornas ou tratamento
nas cubas) e Nunidades € 0 NUMero de unidades disponiveis para cada processo (numero de dornas
ou cubas). E importante ressaltar a diferenca entre Nunidades € Nunidades,i. Enquanto o primeiro é
0 numero de unidades equivalentes para um dado processo (fermentacdo ou tratamento), o
segundo representa 0 nimero de unidades equivalentes em uma dada etapa do processo

(alimentacdo do mosto na fermentagdo, ou enchimento das cubas no tratamento, por exemplo).

Assim, para determinar a vazdo de alimentacdo do mosto as dornas durante a batelada
alimentada, é necessario obter o nimero de dornas, a cada tempo, que estdo nessa etapa
(Nunidades,i). Para o processo de fermentagdo, Tciclo = 12 horas e Nunidades = 6 (Tabela B.4),
portanto pela Eq. (B.15), tdefasagem = 2 horas. Para a etapa de alimentacéo, ti = 4 horas (Tabela
B.4), entdo pela Eq. (B.14), Nunidades,i = 2 unidades. Assim, pela Eq. (B.13) e usando a vazéo do
processo continuo para a corrente CONC-JUC (Tabela B.1), a vazdo de alimentacdo do mosto
para cada dorna sera de F = 277.800 L/h. Sabendo-se F, o volume de cada dorna pode entdo

ser determinado pela Eq. (B.2).

O volume datil das cubas precisa ser suficiente para conter o creme de leveduras
(corrente continua CRM-TRTM) e a solucdo de acido (somatoria das correntes continuas H20
+ H2S04). Pela Tabela B.4, para as cubas Tcicio = 6 horas € Nunidades = 3, portanto tdefasagem = 2
horas. Para o enchimento das cubas com o creme de leveduras, tj = 2 horas e Nunidadesi = 1, ou
seja, a vazdo da corrente para 0 processo em batelada é igual a vazdo do processo continuo
(corrente CRM-TRTM). Para a etapa de tratamento, ti = 1 hora, € Nunidadesi = 0,5, OU seja, a
vazdo da corrente para 0 processo em batelada é o dobro da vazdo do processo continuo

(corrente H20 + H2S04).
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APENDICE C. Modelagem e simulag&o cinética das etapas de hidrolise e fermentacéo

da usina flex
C.1 Liquefagéo do amido de milho

O modelo cinético de Presecki et al. (2013a) para a liquefacdo do amido de milho
considera que este é degradado simultaneamente em glicose, maltose e oligossacarideos (3 a 7
unidades de glicose). A enzima a-amilase, que catalisa todas essas reagdes, possui um estado
de atividade normal e outro de atividade menor (indicado por *). Os balangos de massa para o
amido, glicose, maltose, oligossacarideos e enzima, considerando operacdo em batelada com

volume constante, sdo apresentados nas Eq. (C.1) a (C.6):

dCamj

?irf[ndo = r, Eq.(C.1)
dCG]'

d1tcose _ (YG/S)lrl Eq.(C.2)
dCM 1

;ttose _ (YM/S)1r1 Eq.(C.3)
dCOligossacarideos _ E 4

i = (1— (YG/S)1 - (YM/S)l)rl q.(C.4)

d@g—amil —ami

o ;Em ase _ —k%; amllase(Poc—amilase Eq.(C.5)
d®g—_amilase * —ami —amilase*

- zz? —— = kgl amllase(poc—amilase - kgl amilase Pa-amilasex Eq. (C.6)

Nas Eq. (C-l) a (C-6), Camido, Calicose, CMaltose € COIigossacan'deos séo as concentra(;ﬁes de
amido, glicose, maltose e oligossacarideos em g/L. As concentracdes de enzima em estado
ativo e intermediario (Qu-amilase € Po-amilase ) S30 ém volume de solugdo enzimatica por volume
de meio reacional. Os pardmetros (Yess)1 e (Ywmss): representam os rendimentos de amido a
glicose e maltose, respectivamente (em g/g). Os pardmetros kg ®2mlase g gy @amilase”
representam a constante de desativacdo enzimética para a enzima em estado ativo e
intermediario a 80 °C e pH 7, em mint. A velocidade de degradagio do amido pela enzima a-
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amilase, reacdo 1 (r1) dada na Eq. (C.7), esta em g/L/min e segue a cinética de saturagédo pelo

substrato, com inibicdo por dois dos produtos formados, glicose e maltose.

a—amilase a—amilasex
(le Pg—amilase T le (Pa—amilase*)CAmido

= ; - Eq.(C.7)
Kml + CAmido <1 + KGllcose + Maltose)

glicose Kmaltose
i1 i1

Na Eq. (C.7), Vm*Milas€ g \/p ¢-2milase™ s30 s taxas maximas da reacdo de degradacéo
do amido para a enzima ativa e em estado intermediario, respectivamente, em g/L/min. As
constantes Km1, Ki1?'1°°% e Kij;M4!°%¢ representam a constante de saturagao, e inibicdo pela glicose
e maltose, respectivamente, em g/L. Os valores das constantes usadas nas Eqg. (C.1) a (C.7) séo
mostradas na Tabela C.1, segundo valores reportados em Presecki et al. (2013a). A atividade
da formulacdo comercial Termamyl da Novozymes é de 120 KNU-T/g (Kilo Novo Unit-

Termamyl) (Novozymes, 2022).

Tabela C.1. Parametros cinéticos para liquefacdo do amido de milho a 80 °C e pH 7 pela enzima
comercial Termamyl.

Paramétro Valor Significado
Vg @amilase 5402,4 g/L/min Velocidade maxima de reacdo para a enzima ativa
Vmi*2@milase™ — 2640,84 g/L/min Velocidade maxima de reacdo para a enzima em
estado intermediério
Km1 17,1 g/L Constante de saturagéo pelo substrato
K dlicose 47,2 g/L Constante de inibicéo pela glicose
K, maltose 12,2 g/L Constante de inibigéo pela maltose
kgp®amilase 0,046 mint Constante de desativagio da enzima ativa
kg &-amilase™ 0,0097 min Constante de desativacdo da enzima em estado
intermediario
Yors 0,064 g/g Rendimento de amido a glicose (tedrico = 1,111)
Ywmis 0,137 g/g Rendimento de amido a maltose (tedrico = 1,056)

Fonte: Presecki et al. (2013a).

As condicdes iniciais necessarias para a resolu¢do do modelo descrito nas Eq. (C.1) a
(C.7) séo as concentracdes de cada uma das espécies presentes. A concentra¢do de amido foi
estabelecida em 238,58 g/L (Johnston, 2021) e a concentragdo de enzima ativa foi ajustada

manualmente para que todo o amido fosse convertido em 50 minutos. As demais concentracfes
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iniciais (glicose, maltose, oligossacarideos e enzima em estado intermediario) foram tidas

Ccomo zero.

C.2. Sacarificagéo da maltose do amido de milho

O modelo para a etapa de sacarificacdo considera a conversao da maltose (Findrik et al.
2010), do amido residual (Presecki et al., 2013b) e dos oligossacarideos (Lee et al., 1992)
diretamente a glicose pela agdo da enzima glucoamilase (formulagéo dextrozyme). Os balancos
de massa para as espécies, assumindo operacao em batelada e volume constante, sdo mostrados

nas Eq. (C.8) a (C.12).

dCAmido
—_— = — Eq.(C.8
dt Iy q.(C.8)
dCq;
% = (YG/S)er + (YG/M)3r3 + (YG/0)4I'4 Eq (C 9)
dCMaltose
—_— = — Eqg.(C.10
dt I' q. ( )
dCOligossacarideos
= — Eq.(C.11
dat Ty q. ( )
d@enzima _ _(kenzima 4 enzima . Eq.(C.12
= ( d2 + Kgs3 )(penmma q.(C.12)

dt

Onde todas as concentracOes estdo em unidades de g/L, e a concentracdo de
glucoamilase (@enzima) €Std em volume por volume. Os pardmetros (Yers)2, (Yem)s € (Yeio)a
representam os rendimentos de amido a glicose pela reacéo 2 (r2), de maltose a glicose pela
reacdo 3 (rs), e de oligossacarideos a glicose pela reacio 4 (r4) em g/g. As constantes Kgz®"'™M
e kas®™™ representam a constante de desativagio da enzima nas reacdes 2 e 3 em mint. As
velocidades das reacOes 2, 3 e 4, que representam, respectivamente, a degradacdo do amido
pela enzima glucoamilase, e a conversao de maltose e oligossacarideos a glicose, sdo mostradas

nas Eqg. (C.13) a (C.15):
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enzima
Vm2 (penzimaCAmido

2 = Eq.(C.13)
sz + CAmido <1 4+ I(;Glicose + CMalltose)

glicose Kmaltose
i2 i2

ry V&%Zima@enzimaCMaltose Eq. (C. 14)
Km3 + CMaltose
Iy = k4(PenzimaCOligossacarideos Eq' (C' 15)

A degradagdo do amido segue novamente a cinética de saturagdo pelo substrato com
inibicdo por duas das espécies presentes, glicose e maltose. A conversao da maltose a glicose
segue a cinética de saturacdo pelo substrato, sem inibi¢cdo por outras espécies. Por fim, a
conversdo de oligossacarideos a glicose segue uma cinética de primeira ordem. Os parametros
Vmat4ma \/,s812M2 e ke, representam a velocidade méaxima de reagio para degradagio do amido
e conversdo da maltose (em g/L/min) e constante de primeira ordem para a conversao dos
oligossacarideos (em min™). Os pardmetros Kmz, Kms, K9 e KMo representam as
constantes de saturacdo para a degradacdo do amido e conversdo da maltose e constantes de
inibicdo pela glicose e maltose para a reacdo de degradacdo do amido, respectivamente, em

g/L.

Os valores dos parametros presentes nas Eq. (C.8) a (C.15) a 65 °C e pH 5,5 séo
mostrados na Tabela C.2, e foram retirados de Findrik et al. (2010), Presecki et al. (2013b) e
Leeat al. (1992). A atividade da mistura comercial Dextrozyme da Novozyme foi de 74 kU/mL

de solugdo a 65 °C e pH 5,5 (Findrik, 2010).

As condicdes iniciais para 0 modelo descrito pelas Eq. (C.8) a (C.15) sdo as condicdes
finais da etapa de liquefagdo. A concentragdo inicial de enzima (@enzima) € ajustada

manualmente para que toda a maltose seja consumida em 20 minutos (Johnston, 2021).
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Tabela C.2. Parametros cinéticos para sacarificacdo do amido de milho e seus produtos de
degradacéo a 65 °C e pH 5,5 pela enzima comercial Dextrozyme.

Parametro Valor Significado
Vpthzima 96,79 g/L/min Velocidade maxima de reacéo para a reagéo 2
Km2 0,019 g/L Constante de saturagdo para a reagéo 2
Kpdlicose 4,34E-4 g/L Constante de inibicdo pela glicose para a reagéo 2
Kjpmaltose 0,0031 g/L Constante de inibicdo pela maltose para a reacéo 2
kggtima 0,015 min'? Constante de desativacdo enzimatica para a reagéo 2
(Yars)2 149/ Rendimento de amido a glicose (90% do tedrico)
Vpgenzima 13.261,9 g/L/min Velocidade méxima de reacdo para a reacdo 3
Kms 3,64 g/L Constante de saturagdo para a reacéo 3
Kga®aima 0,005 min'? Constante de desativacdo enzimatica para a reacéo 3
(Yom)s 1,053 g/g Rendimento de maltose a glicose (igual ao tedrico)
K4 1008,84 min* Constante de reacdo de primeira ordem para a reagao
4
(Yaro)a 1,071 g/g Rendimento de oligossacarideos a glicose (igual ao
tedrico)

Fonte: Findrik et al. (2010), Presecki et al. (2013b) e Lee at al. (1992).

C.3. Liquefagao e sacarificacdo simultaneas do amido de milho

A liquefacdo e sacarificacdo simultaneas sdo realizadas nas mesmas condi¢fes que a

sacarificacdo, a 65 °C e pH 5,5, e pelas mesmas enzimas. As mesmas quatro reacoes (descritas

pelas Eqg. (C.7) e (C.13) a (C.15)) ocorrem, e os balangos de massa para as espéecies ficam como

mostrado nas Eq. (C.16) a (C.22):

dCAmido —
dt

dCGlicose
dt

dCMaltose
dt

chligossacarideos

dt

d(poc—amilase _

dt

dcpoc—amilase *

dt

d(penzima _

dt

I

_kg—amilase

— ka—amilase
d

enzima enzima
— (k& + kg3

= (YG/S)1F1 + (Yc/s)zrz + (YG/M)3r3 + (YG/0)4F4
= (YM/5)11‘1 —I3

- (1 B (YG/S)l - (YM/s)1 )I'l — Ty

Po—amilase

. _ ka—amilase*
Po—amilase d

)(penzima

Eq.(C.16)
Eq.(C.17)
Eq.(C.18)
Eq.(C.19)
Eq. (C.20)
Pa-amilasex Eq.(C.21)

Eq. (C.22)
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Todas as variaveis e parametros sdo como descritos anteriormente, e as velocidades de
reacOes (ry, rz, rs e rs) sdo como descritas nas Eq. (C.7) e (C.13) a (C.15). Os parametros da
reacao 1 sdo os Unicos que sdo alterados pelas novas condicdes operacionais. Os novos valores,

retirados de Presecki et al. (2013b) sdo apresentados na Tabela C.3.

As condig0es iniciais foram 238,58 g/L para o amido, zero para glicose, maltose,
oligossacarideos e a-amilase em estado intermediario, e valores ajustados manualmente para
a-amilase ativa e glucoamilase para que todo o amido fosse convertido em 200 minutos. Apesar
do tempo de reacdo para o processo simultaneo ser maior que a soma dos tempos de reacao
para 0s processos individuais, isso ndo representa um problema em termos de tempo de ciclo,

pois este é limitado pelo processo de maior duracdo, que é a fermentacéo.

Tabela C.3. Parametros cinéticos para liquefacdo do amido de milho a 65 °C e pH 5,5 pela
enzima comercial Termamyl.

Paramétro Valor Significado
Vpy amilase 74,54 g/L/min Velocidade maxima de reacdo para a enzima ativa
Vg ¢amilase™ 31,88 g/L/min Velocidade méxima de reacdo para a enzima em
estado intermediario
Km1 8,56 g/L Constante de saturacdo pelo substrato
K jpdlicose 35,71 g/L Constante de inibic&o pela glicose
IKjp maltose 13,85 g/L Constante de inibicdo pela maltose
kg @-amilase 0,105 min™* Constante de desativacdo da enzima ativa
kg -2mitase” 0,00098 min* Constante de desativacdo da enzima em estado
intermediario
Yars 0,298 g/g Rendimento de amido a glicose (tedrico = 1,111)
Ywmis 0,597 g/g Rendimento de amido a maltose (tedrico = 1,056)

Fonte: Presecki et al. (2013b)

C.4. Fermentacao da glicose do amido de milho

Para ambos os casos de liquefacao e sacarificagdo sequenciais ou simultaneas, a solu¢ao
final contendo majoritariamente glicose segue para a etapa de fermentacéo, onde a glicose é
convertida em etanol e CO2, e mais celulas. Ndo foi considerada a producdo de outros

subprodutos indesejaveis.
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O modelo cinético empregado para a fermentacgéo foi o apresentado por Krishnan et al.
(1995), que é um modelo de saturacdo pelo substrato (glicose) com inibicdo pelo substrato e

pelo produto (etanol), como mostrado na Eg. (C.23).

Cs Cp \"
1= ey —— |1~ () Eq. (C.23)
Ks+ Cs + =

Kis
Na Eq. (C.23), as variaveis sdo: p, a velocidade especifica de crescimento celular (em
h), Cs, a concentragio de substrato (glicose em g/L) e Cp, a concentragio de produto (etanol
em g/L). Os parametros sao: [max, @ Velocidade especifica méxima de crescimento celular (em
h™1), Ks, a constante de saturagdo pelo substrato (em g/L), Kis, a constante de inibigdo pelo

substrato (em g/L), Cemax, @ concentracao critica de produto acima da qual cessa o crescimento

celular (em g/L) e n, o coeficiente de inibicdo pelo produto (adimensional).

N&o houve necessidade de considerar inibigdo pelas células ou distinguir entre volume
bidtico e abiotico, pois a concentracdo celular € baixa. Esse modelo se aplica a leveduras que
apresentam alta tolerancia a etanol, permitindo atingir concentracgdes de etanol por volta de 120
g/L, que € o observado industrialmente nos processos de etanol de milho, onde a fermentacéo

ocorre de 30 a 32 °C (Johnston, 2021).

Os balangos de massa para células, substrato e produto, assumindo operagdo em

batelada, sdo apresentados nas Eq. (C.24) a (C.26):

dCyx

— = puC Eq.(C.24
ac X q. (C.24)
dCs HCx

—_—= - Eq.(C.25
Tt Yas q.(C.25)
dCp HCx

— = Yp;so— Eq.(C.26
dt P/S Yy/s q.( )

Nas Eq. (C.24) a (C.26), Cx é a concentracdo de células em g seca/L, e 0s parametros

Yeris € Yxis representam, respectivamente, os rendimentos de substrato (glicose) em produto
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(etanol) e celulas, em g/g. Os valores dos parametros apresentados nas Eg. (C.23) a (C.26) sdo

mostrados na Tabela C.4 (Krishnan et al., 1995).

A concentracéo inicial de glicose foi a concentracdo final nas etapas de liquefagéo e
sacarificacdo sequenciais ou simultaneas. A concentragéo inicial de etanol foi assumida como
zero, e a concentracdo inicial de células foi ajustada manualmente para que o tempo de

fermentacdo fosse de 42 h.

Tabela C.4. Pardmetros para a fermentagédo da glicose a 30 °C por leveduras com alta tolerancia
a etanol.

Parametro Valor Significado
max 0,45 h? Velocidade especifica maxima de crescimento celular
para Cso = 250 g/L
Ks 0,72 g/L Constante de saturagédo
Kis 915,15 g/L Constante de inibicéo pelo substrato
Cemax 129,9 g/L Concentracdo critica de produto
n 0,25 Coeficiente de inibicdo pelo produto
Yers 0,466 Rendimento de substrato em produto
Yxis 0,0605 Rendimento de substrato em células

Fonte: Krishnan et al. (1995).
C.5. Fermentacao e sacarificacao simultaneas do amido de milho ndo-liquefeito

O processo de sacarificacao e fermentagdo simultaneas (SFS) do amido néo-liquefeito
ocorre através da adi¢do das enzimas a-amilase e glucoamilase simultaneamente as leveduras.
O modelo cinético usado para esta etapa foi o apresentado por Kroumov et al. (2006), com a
simplificacdo adotada por Bialas et al. (2014), sem distingcdo entre a fracdo resistente e
suscetivel do amido. Nesse modelo, as atividades das duas enzimas sdo aditivas e agrupadas
como uma Unica enzima (Cenz). As velocidades especificas de crescimento celular (uem h) e
producio de etanol (ge em ht) pela levedura sdo escritas como equagcdes distintas (Eq. (C.27)
e (C.28)), que seguem a cinética de saturacdo pelo substrato (glicose). No caso da producgéo de
etanol, ha inibi¢do pelo produto formado (etanol). A velocidade de degradacdo do amido pelas

enzimas (Ramido €m kg/m3/h na Eq. (C.29)), segue uma cinética de saturacio pelo substrato
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(amido), com inibicéo pelo substrato e pelo produto (glicose). A velocidade de regeneracao das
enzimas por meio do consumo de amido (Ren; em U/m?h na Eq. (C.30)) segue também uma

cinética de saturacdo pelo substrato (amido).

C .
lJ-maxCGlicose (ﬁ)
" ' Eq. (C.27)
KS + CGlicose
C
QP,maxCGlicoseCP (1 - = P )
qp = max 2 Eq. (C.28)
(K51 + CGlicose) <KP51 + Cp + K—;)
Kt CenzCami
RAmido = - st“Enz A(;‘(;ldo Eq (C 29)
K 1+ Glicose + Amido + Cprs
m ( KGlicose) Kst Amido
REnZ = (Umax + B)CEnZ.maxCAmido Eq. (C. 30)

KEnz + CAmido

As variaveis das Eq. (C.27) a (C.30) sdo: concentracdo de glicose, Calicose €m kg/m?®,
concentragdo de amido, Camidso €m kg/m?, concentracdo de produto (etanol), Cp em kg/m® e
concentragdo de enzimas, Cen, em U/m®. Os pardmetros sio: pmax, a Velocidade especifica
maxima de crescimento celular em h™, Camido,0, @ cOncentracéo inicial de amido em kg/m3, Ks,
a constante de saturacdo para crescimento celular em kg/m?®, e max, a velocidade especifica
méaxima de producdo de etanol em h™, Cemax, @ concentragéo critica de etanol acima da qual
cessa sua producio em kg/m?, Ks1, constante de saturacdo pela glicose para producéo de etanol
em kg/m3, Kps1, constante de saturacio pelo etanol em kg/m®, Kpi, constante de inibicdo da
produgdo de etanol pelo etanol em kg/m®, ks; constante da velocidade de reagdo para
degradacdo enzimatica do amido em kg/U/h, Km, constante de saturacéo pelo substrato (amido)
em kg/m?®, Kaiicose, CONstante de inibicdo pelo produto (glicose) em kg/m?, Kst, constante de
inibicdo pelo substrato (amido) em kg/m3, B, constante de degradagio enzimatica em h?,
Cenzmax, CONCENtracdo critica de enzima em U/m3, Ken,, constante de saturagdo para enzima em

kg/m?.
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Os balancos de massa para as espécies, assumindo operacao em batelada, s&éo mostrados

nas Eq. (C.31) a (C.35):

% = Rpmie Eq. (C.31)
—dc‘}c‘lit“’se = 1.111Rpmido — 57?; - ?{‘;f: Eq. (C.32)
d(% . Eq. (C.33)
‘%P . Eq. (C.34)
% = Rgnz — (B + 1)Cenz Eq. (C.35)

Os parametros Yxs e Ypss representam os rendimentos de glicose a células e glicose a
produto (etanol) em g/g, respectivamente. Os demais parametros e variaveis sdo como descritos
anteriormente. Os valores dos parametros a 35 °C sdo mostrados na Tabela C.5, como

reportados por Bialas et al. (2014) e Kroumov et al. (2006).

Para a mistura enzimatica usada no trabalho de Bialas et al. (2014), que consiste em o-
amilase de Aspergillus kawachi e glucoamilase de Aspergillus niger, 1 g = 456 U. Como
mostrado na Tabela C.5, a concentragdo inicial de amido foi de 238,58 kg/m?. As concentracoes
iniciais de glicose e etanol foram zero. Para as células, usou-se a mesma concentragdo inicial
do processo convencional de fermentacdo. A concentracdo enzimatica inicial foi ajustada para

que toda a glicose fosse convertida a etanol.

Devido a concentragéo critica de etanol de 90 kg/m? (Tabela C.5), ha um limite na
concentragéo inicial de amido, acima da qual sobra amido n&o degradado (se a concentracao
de enzimas nao for suficiente para degradar mais amido a glicose) ou glicose ndo convertida a
etanol (se a concentracdo de enzimas for suficiente para degradar completamente o amido).

Para verificar esse efeito, realizou-se uma analise de sensibilidade do valor de Camidoo Na
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porcentagem de amido ndo-convertido. Uma vez encontrado o valor maximo de Camido,o,

variou-se a concentracéo inicial de células para reduzir o tempo de reacéo para cerca de 45 h.

Tabela C.5. Parametros para sacarificagao e fermentagdo simultaneas do amido de milho néo-
liquefeito a 35 °C.

Parametro Valor Significado
Km 26,998 kg/m?® Constante de saturagéo pelo substrato (amido) para
reacao de degradacdo enzimatica do amido
Kst 0,000333 kg/U/h Constante da velocidade de reacdo para degradagéo
enzimatica do amido
Kst 999,98 kg/m? Constante de inibig&o pelo substrato (amido) para
degradacéo enzimatica do amido
Kalicose 0,0857 kg/m?® Constante de inibicéo pelo produto (glicose) para
degradacéo enzimatica do amido
Hmax 0,6057 ht Velocidade especifica maxima de crescimento celular
Ks 7,0237 kg/m?® Constante de saturacdo para a reagdo de crescimento
celular
Camido,0 238,58 kg/m?® Concentracéo inicial de amido
gp,max 4,9951 h'(kg/kg)  Velocidade especifica maxima de producéo de etanol
Cemax 90,007 kg/m?® Concentracéo critica de etanol
Ks1 0,00633 kg/m® Constante de saturacdo pelo substrato (glicose) para
producdo de etanol
Kps1 0,00046 kg/m® Constante de saturacdo pelo produto (etanol) para
producdo de etanol
Kpi 14,687 kg/m® Constante de inibicéo pelo produto (etanol) para
producdo de etanol
B 0,05 h't Constante de degradacdo enzimatica
Kenz 1 kg/m?3 Constante de saturagdo enzimética
Cenz,max 6 U/m3 Concentragdo enzimatica critica
Yxis 0,8133 kg/kg Rendimento de glicose a células
Yeis 0,4759 kg/kg Rendimento de glicose a etanol

Fonte: Bialas et al. (2014) e Kroumov et al. (2006).

C.6. Planejamento de ocupacédo das dornas de milho

Dois casos foram considerados para cada cenario: no primeiro (C1), inicia-se 0 processo

de menor tempo de ciclo o quanto antes (logo que acaba a batelada anterior desse processo).

Para o cenério S1, o processo de menor tempo de ciclo é o processo de liquefacdo, enquanto

que para o cendrio S2, este € o de sacarificacdo, pois ha duas cubas operando na liquefagéo,

reduzindo o tempo de ciclo total desse processo a metade. No segundo caso (C2), calcula-se o
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tempo de defasagem para o processo de menor tempo de ciclo, de tal forma que o esvaziamento

da fermentacdo ocorra em intervalos de tempo equidistantes.

Para o cenario S1, o tempo de defasagem entre os processos de liquefagcdo (1) e
sacarificacdo (2) é dado pela Eq. (C.36), pois 0 enchimento da dorna que opera na sacarificagdo

comeca quando a dorna que opera na liquefacdo comega a ser esvaziada.

Tdefasagem,l—z = tenchimento,l + tprocessamento,l EQ' (C- 36)

Os tempos de defasagem entre os processos de sacarificacdo (2) e fermentacéo (3.n)
sdo dados pela Eqg. (C.37), pois o enchimento de cada uma das 4 dornas que opera na

fermentacao se inicia quando a dorna que opera na sacarificagdo comeca a ser esvaziada.

Tdefasagem,2—3.n = (n - 1)(Tciclo,z + tespera,z) + tenchimento,z + tprocessamento,z ECI- (C- 37)

Assim, na Eq. (C.37), n = 1, 2, 3 ou 4, pois ha 4 dornas realizando a fermentacio. E
importante notar que os tempos de defasagem entre dornas operando na fermentacdo sdo os

mesmos e iguais a Tciclo,2 + tespera,2.

Dentro de um mesmo ciclo sdo necessarias, portanto, 4 bateladas do processo de
liquefacdo e 4 do processo de sacarificacdo, que é mais curto que o de liquefacdo. O tempo de
espera entre as bateladas do processo de liquefacdo dentro de um mesmo ciclo foi estipulado
como zero (tespera,r = 0), €, portanto, o tempo de espera entre as bateladas da sacarificacdo dentro

de um mesmo ciclo é (Eq. (C.38)):
tespera,z = tespera,l + (Tciclo,l - Tciclo,z) Eq- (C' 38)

Para o cenério S2, cada ciclo se inicia com o processo de liquefagdo da cuba 1, e 0
tempo de defasagem entre a liquefacdo da cuba 1 (1.1) e a sacarificacdo (2) é dada pela Eq.

(C.39), que é igual a Eq. (C.36).
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tdefasagem,l.l—z = tenchimento,l + tpr'ocessamento,l Eq- (C- 39)

O tempo de defasagem entre a liquefacéo das cubas 1 (1.1) e 2 (1.2) é tal que a cuba 3
(que opera com a sacarificagéo) inicie uma nova batelada assim que a batelada anterior termine.
Isso é dado pela diferenca entre o término da primeira batelada da sacarificagdo (2) e o tempo

das etapas de alimentacéo e processamento do processo de liquefacdo na cuba 2, Eq. (C.40):

tdefasagem,l.l—l.z = (tdefasagem,l.l—z + Tciclo,Z) - (tenchimento,l + tprocessamento,l)
= rI‘ciclo,z Eq. (C.40)

Os tempos de defasagem entre a sacarificacdo (2) e a fermentacdo em cada uma das
seis dornas (3.n com n = 1 a 6) sdo calculados pela Eg. (C.41), pois trés bateladas da
sacarificacdo sdo necessarias para iniciar uma batelada da fermentacdo, e os contetidos da
sacarificacdo sdo armazenados nos tanques pulmdes da centrifugacdo (dimensionados para a

destilaria autbnoma) antes de preencherem a dorna.

Tdefasagem,2—3.n = 3r1Tciclo,2 + (3n - 1)tespera,z - tlimpeza,z EQ- (C- 41)

Assim, o enchimento da dorna para fermentacéo se inicia ao término do esvaziamento

da terceira batelada da sacarificagéo.

Como ha 6 dornas realizando fermentacdo e cada dorna precisa de 3 bateladas dos
processos de liquefacdo e sacarificacdo, ha 18 bateladas de sacarificacdo (na cuba 3), e 18
bateladas de liquefacdo (9 na cuba 1 e 9 na cuba 2) por ciclo. As bateladas da sacarificacdo
ocorrem continuamente, com o inicio de uma logo ap6s o término da anterior (tespera2 = 0). O
tempo de espera entre bateladas do processo de liquefagéo é dado pelas Eq. (C.42a) e (C.42b)

para a liquefacdo na cuba 1 (1.1) e na cuba 2 (1.2).

tespera,l.l = tespera,z + 2Tciclo,2 - Tciclo,l Eq- (C.42a)
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tespera1.2 = 2tesperaz T 3Tciclo2z = Tciclo,1 — tdefasagem,1.1-1.2 Eq. (C.42b)
Como pela Eq. (C.40) tdefasagem,1.1-1.2 = Tciclo2, @ EQ. (C.42b) simplifica para:

tespera1.2 = 2tesperaz T 2Tciclo2 = Teiclo,1 Eq. (C.42b)
Sendo igual a Eq. (C.42a) para o caso C1, em que tespera,2 = 0.

No segundo caso (C2), calcula-se o tempo de defasagem para o processo de menor
tempo de ciclo, de tal forma que o esvaziamento da fermentacao ocorra em intervalos de tempo
equidistantes. Independentemente do cenario, o tempo de defasagem entre as dornas operando

no processo de fermentacdo é dado pela Eq. (C.43).

Teiclo,3
Cdefasagem,3.n-3.(n+1) = Cl\};(; Eq.(C.43)

Onde Ng;3 € 0 nimero de dornas operando na fermentacéo, e a equacdo é valida para n
=1aNg3z-1. AEq. (C.43) ¢ idénticaa Eq. (B.15) apresentada no apéndice B para a destilaria

autbnoma.

Para o cenério S1, todos os tempos de defasagem (incluindo entre fermentacdes) ainda
podem ser calculados pelas Eq. (C.36) e (C.37). E o tempo de espera entre bateladas da
sacarificacdo também pode continuar sendo calculado pela Eq. (C.38). O tempo de espera entre

bateladas da liquefacéo, no entanto, ndo é mais zero, sendo calculado pela Eq. (C.44):

T, — 4T,
teSpera,l — c1clo,3Nd ciclo,1 Eq. (C.44)
,3

Para o cendrio S2, os tempos de defasagem ainda podem ser calculados pelas Eq. (C.39)
a (C.41), e o tempo de espera para as cubas operando na liquefacdo também podem continuar
sendo calculados pelas Eq. (C.42a) e (C.42b). Porém, o tempo de espera entre bateladas de

sacarificacdo num mesmo ciclo (tespera,2) NA0 € mais zero, e foi determinado manualmente por
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tentativa e erro para dar o tempo de defasagem entre dornas operando na fermentacdo dado

pela Eq. (C.43).

Os casos C1 e C2 sdo iguais para os cenarios S3 e S3 ampliado, pois neles hé apenas
um tipo de processo (SFS), e o tempo de defasagem é mais facilmente determinado pela Eq.
(C.43). Apesar de ndo afetar significativamente o nimero de ciclos, o tempo de defasagem
afeta o regime de enchimento dos tanques de armazenamento de vinho, antes da etapa de

destilacdo (mencionado adiante).

O numero de ciclos para os trés processos é determinado assumindo um total de 135
dias de operacdo durante a entressafra (Twta = 3.240 horas). Para a fermentagdo, o nimero de

ciclos € dado pela Eq. (C.45) para todos 0s cenarios e casos.

(Ttotal - tdefasagem 1-2 tdefasagem 2-3n Tciclo 3)
Nciclos3n = +1 Eq.(C.45)

Tciclo,3

O valor obtido pela Eq. (C.45) é arredondado para 0 menor numero inteiro mais
proximo do valor obtido. O nimero de horas de operacdo de cada dorna operando na

fermentacdo é dado pela Eq. (C.46).

Ttotal,3.n = (tdefasagem,l—z + tdefasagem,z—3.n) + (Nciclos,3.n)Tciclo,3 Eq- (C-46)

Para 0 cenario S2, tdefasagem,1-2 S€ria tdefasagem,1.1-2 Nas Eq. (C.45) e (C.46). Para o cenario
53, 0 termo (tdefasagem,l-Z + tdefasagem,2-3,n) é SUbStitUidO pOI’ (n'1)tdefasagem,3,n-3,(n+1) em ambaS as

equacoes.

Para os cenarios S1 e S2, o ciclo para a liquefacdo é definido como 4 bateladas
consecutivas em uma dorna e 9 bateladas consecutivas em uma cuba, respectivamente. O ciclo

para a sacarificacdo e definido como 4 bateladas consecutivas em uma dorna e 18 bateladas
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consecutivas em uma cuba, respectivamente. Com isso em mente, 0 numero de ciclos para a

liquefacéo e sacarificacdo é igual ao maior valor de Necicios.3.n, COMo mostrado na Eq. (C.47).

Nciclos,l = l\Iciclos,z = maX(Nciclos,3.n) Eg. (C-47)

Para as etapas de enchimento e esvaziamento dos trés processos, que sdo etapas
descontinuas ao longo dos 135 dias de operacédo, as vazdes de enchimento e esvaziamento
(determinadas pelas Eq. (3.16a) e (3.16b)) precisam ser transformadas em vazdes continuas ao
longo de todo o tempo de operacdo, para implementacdo no Aspen Plus. Isso é feito mediante

um fator de correcédo (Fc), como mostrado nas Eq. (C.48a) e (C.48b):
Fenchimento,contl’nuo = l:"C,enchimento,iFenchimento Eq- (C.486\)

Fesvaziamento,continuo = l:“C,esvaziamento,iFesvaziamento Eq- (C-4‘8b)

E os fatores de correcdo sdo calculados pelas Eq. (C.49a) e (C.49b) para fermentacéo (3) e SFS.

Ng;3
(tenchimento,3 Zn=1 Nciclos,3.n)
Fcenchimento,3s = Eq.(C.49a)
maX(Ttotal,3.n)
Ng;3
(tesvaziamento,3 Zn=1 Nciclos,3.n)
F esvaziamento3 = Eq. (C.49b)

max (Ttotal,3.n)

Onde Ng3 =4 para S1, 6 para S2 e S3, e para S3 ampliado, calcula-se separadamente
os fatores de correcdo para dornas (N4.3 = 6) e cubas (N3 = 3) e faz-se uma média ponderada.
Os fatores de correcdo para o cenario S1 sdo calculados pelas Eq. (C.50a) e (C.50b) para
liquefacéo (1).

4(tenchimento,1 Nciclos,l)

maX(Ttotal,S.n)

Eq. (C.50a)

l:C,enchimento,l =

4(tesvaziamento,1 Nciclos,l)

maX(Ttotal,3.n)

Eq. (C.50b)

FC,esvaZiamento,l =
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E igualmente para a sacarificacdo (2), porém usando o subscrito “2”, ao invés de “1”.
Os fatores de correcdo para o cenario S2 sdo calculados pelas Eg. (C.51a) e (C.51b) para
liquefacéo (1).

18 (tenchimento,l Nciclos,l)

maX(Ttotal,3.n)

Eq.(C.51a)

FC,enchimento,l =

18 (tesvaziamento,l Nciclos,l)

maX(Ttotal,3.n)

Eq. (C.51b)

FC,esvaziamento,l =

E igualmente para a sacarificag@o (2), porém usando o subscrito “2”, ao invés de “1”.

O perfil de enchimento dos tanques pulmdes pré-destilagdo foi determinado para
estabelecer se haveria capacidade de armazenagem suficiente para o vinho produzido a partir
do milho,Para tanto, plotou-se o volume ocupado nesses tanques pelo tempo, como mostrado

na Eqg. (C.52):

V(ti) =V, + (Fentra - Fsai)(ti - ti—1) Eq. (C' 52)

Na Eq. (C.52), Vo =0, e V, Fentra, Fsai, € ti sdo vetores com “i” elementos, onde i = 1 +
(2)(Ng,3)(Ncicios;3.n), para o caso simplificado em que todos 0s Neciclos,3.n S80 iguais. O vetor t;
inclui t; = 0, e dai em diante contém os tempos de inicio e término do esvaziamento das dornas
que realizam a fermentacéo para todos 0s Nciclos,3.n Ciclos. O vetor Fentra COrresponde aos valores
descontinuos de Fesvaziamento3, OU Seja, a vazdo de esvaziamento das dornas operando na
fermentacgdo, e contém elementos alternando entre 0 e Fesvaziamento,3, de acordo com 0s tempos
no vetor ti. O vetor Fsai contém os valores continuos da corrente de esvaziamento da
fermentacdo, calculado pela Eq. (C.48b), e que seria igual a vazédo continua sendo alimentada
a destilagdo. Os “k” primeiros elementos do vetor Fssi podem ser arbitrariamente zerados
(correspondendo ao tempo quando o esvaziamento do tanque pulmé&o, que é o inicio da

destilacdo, comeca) para ajustar o volume ocupado nos tanques.
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APENDICE D. Efeito de diferentes componentes representativos na simulagio da usina

flex

Para verificar o efeito de simular alguns componentes das usinas flex de diferentes
formas, foram testados trés cenérios: A, com as propriedades descritas nas Tabelas 3.19 e 3.20;
B, com todas as propriedades iguais as do cenario A, exceto para 0s componentes Protins e
Oleo, que sdo simulados com as propriedades do modelo do USDA (Johnston, 2021); e C, com
todas as propriedades iguais as do cenario A, exceto para 0s componentes Protosol, Protins e
Oleo, que foram simulados com propriedades de componentes representativos. A Tabela D.1
mostra as propriedades modificadas para os cenarios B e C. As Tabelas D.2 e D.3 comparam
o efeito dos trés diferentes cenarios nas principais correntes de processo e cargas térmicas para

a usina flex convencional sem reciclo de thin stillage.

Tabela D.1. Propriedades modificadas para cenarios B e C.

Propriedade Unidade Componente B C
Massa molecular g/mol Protins 180,16 147,13
Oleo 256,0 280,43
Entalpia solida de 1/kmol Protins -1,2733x10°  -9,40486x10°
formac&o padréo Oleo -2,8583x10%  -3,96179x10°
[ 3 Protins 0,1200 0,0981
Volume sdlido m*/kmol Sleo 0.1707 0.3083
Protins 357.850 194.910
Cps J/kmol/K Oleo 75.240 464.780
Tabela D.2. Vazdes das principais correntes de processo (kg/h).
Corrente A B Diferenca % C Diferenca %
A-B A-C
ETOH-H 23.339,1 23.346,1 0,03 23.379,1 0,17
ETOH-A 21.977,5 21.984,1 0,03 22.014,9 0,17
DDGS 24.432,2 24.411,6 -0,08 24.344,8 -0,36
THN-SLG 147.137 147.119 -0,01 145.880 -0,86
WHL-STL  191.182 191.163 -0,01 189.632 -0,81
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Tabela D.3. Principais cargas térmicas.

Bloco A B % A-B C %A-C
W'N(ERJ%‘)?‘HT 137E+07  1A41E+07 270  141E+07 250
W"\éEﬁS’OK 332E+08  3,32E+08 004  328E+08  -1,18
wm&c/:gou -341E+08  -341E+08 007  -337E+08  -115

W'NE-(SQ/%HAR' 668691 668676 0,00 668661 0,00
W'N('fjgo'-z 257E+07  -2,60E+07 099  -257E+07 0,02
W'N(EkJF/E)RM‘l -4,29E407  -430E407 0,03  -430E+07 0,06
W'N(EkJF/E)RM‘z 163E+07  163E+07 003  1,67E+07 2,66

DIST.(\{(@E;TO-A 206282  29632,8 0,02 295085 -0,40

DISTVAP-TO-B o0, 23960 0.05 24072,5 0,51

(kg/h)
DEHYDRAT.

REBOILER (kyy /3507 LISEFOr 004 AL sE0r O
DRY<k‘§/ﬁ;“C'1 1,94E+08  194E+08 009 1926408  -125
DR\ES/\Q)AP‘Z 1,23E+08  1,23E+08 0,32 1,22E+08  -0,54
DRY.AIR (ki/h) 819819 822444 0,32 815420 -0,54
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APENDICE E. Resultados simulacéo cinética cana-de-agticar e diagramas de ocupacao

Os perfis das concentragdes de células (CX), substrato (CS) e produto (CP) durante a
fermentacdo em batelada alimentada do caldo de cana sdo mostrados no eixo esquerdo da
Figura E.1. O perfil da taxa de calor que deve ser removida durante a fermentacéo para que ela

seja isotérmica é mostrado no eixo direito da Figura E.1.
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Figura E.1. Perfis de CX (células), CS (substrato), CP (etanol) e Qremov (taxa de calor) pelo
tempo para fermentacdo em batelada alimentada do caldo de cana a 34 °C.

Na Figura E.1, a concentracdo de células (curva verde) cai durante as primeiras 4 horas
de reacdo (batelada alimentada), pois o efeito da diluicdo devido a alimentacdo do mosto é
maior do que o crescimento celular devido a fermentacdo. Quando a alimentacdo de mosto
cessa, a concentracdo celular aumenta sutilmente, devido ao crescimento celular. A
concentragdo de substrato (curva azul) aumenta e atinge um pico durante a etapa de batelada

alimentada (primeiras 4 horas), pois ele é alimentado e consumido simultaneamente. Na etapa
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de batelada, a concentracdo de substrato cai conforme ele vai sendo consumido para produzir
etanol e celulas. A concentracdo de produto (curva vermelha) aumenta nas duas etapas,
conforme a reacdo progride e atinge um platdé quando a concentracdo de substrato se aproxima

de zero.

A taxa de calor que deve ser removida é igual a taxa de calor gerada pela reacdo de
fermentacdo e esta representada pela curva roxa pontilhada na Figura E.1. A taxa de calor
aumenta na etapa de batelada alimentada, quando a velocidade de reacdo esta aumentando
devido a alimentacdo de substrato e reducdo da inibicdo pelas células (pois a concentracéo
celular cai nessa etapa), até atingir o valor maximo de 5,09x107 kJ/h. A partir dai, quando cessa
a alimentacdo de mosto, a taxa de calor reduz, pois a velocidade de reacdo comeca a diminuir
conforme a concentracdo de substrato cai e a inibi¢do pelo produto formado comeca a ter um

efeito maior (pois a concentracdo de etanol atinge niveis acima de 80 g/L).

As Figuras E.2a e E.2b mostram os diagramas de ocupacao para as dornas (onde ocorre
a fermentacdo) e cubas (onde ocorre tratamento das leveduras). A Tabela E.1 mostra os valores
das concentragdes iniciais, ao fim da batelada alimentada e ao fim da batelada. Também
mostrada na Tabela E.1 sdo as concentragdes obtidas para a corrente RAW-WINE no Aspen

Plus, que corresponde a concentracdo ao final da batelada.

217



T T T T e e T (Ei)

By

sttt bttt

n R
Dor a 1 L L L L L

e

e

Dorna 2

Fr R

B
Dorna 3 P
fid ey

A e A g
Dorna 4 A
e

o N

s
R

e

P e S e B e B e S e e

R e e e e e e

Dorna 6 R
e

e e

0 1 2 3 45 6 7 8 9 101112 1314151617 18 19 20 21 22 23 24
Tempo (horas)

B Pe-de-cuba HBatelada alimentada & Batelada ®Esvaziamento B Limpeza

S (b)
LR R pp—"

SEE RSN
C u b a 1 R R R
B

R g ERTT A SR
ettt R 5 frrmme ™~

it 2 Bt Ml

upa ettt R 5 frrmme ™~
T 2 Rt il

S g 3 frisia ™~

S
St
]
Fe ettty
ot

Cuba 3

0o 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12 13 14 15 16 17
Tempo (horas)
B Esvaziamento ELimpeza BEnchimento 3 Tratamento

Figura E.2. Diagramas de ocupacao para dornas de fermentacao (a) e cubas de tratamento (b).

Tabela E.1. ConcentracGes de células, substrato e produto no inicio e fim da fermentacao.

Etapa CX (g secal/l) CS (g/L) CP (g/L)
Inicio (pé-de-cuba) 72,9 0,1 15,4
Fim da batelada alimentada 21,6 47,8 63,3
Fim da batelada (simulacéo cinética) 22,8 0,5 84,1
Fim da batelada (simulacdo Aspen 23,5 0,5 84,0
Plus)
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Observando as Figuras E.2a e E.2b, o tempo de ciclo para as dornas € de 12 horas, e
para as cubas, de 6 horas. Cada cuba serve duas dornas, especificamente, a cuba 1 serve as
dornas 1 e 4; a cuba 2, as dornas 2 e 5; e a cuba 3, as dornas 3 e 6. Os tempos de esvaziamento
das cubas coincidem com os tempos de adicdo do pé-de-cuba as dornas, e 0s tempos de
enchimento das cubas coincidem com os tempos de esvaziamento das dornas. Apenas um ciclo
é mostrado para as dornas e cubas, lembrando que para as cubas, um ciclo corresponde a duas

bateladas seguidas.
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APENDICE F. Resultados simulag&o cinética milho e diagramas de ocupacéo

As Figuras F.1, F.2 e F.3 mostram os perfis das concentra¢des de amido, glicose, maltose
e oligossacarideos para as etapas de liquefacdo, sacarificacdo e liquefacdo e sacarificacéo
simulténeas. Para a liquefacdo do amido, modelo e pardmetros cinéticos de Presecki et al.
(2013a) foram usados. Para a sacarificagdo da maltose foram usados modelos e parametros
cinéticos de Findrik et al. (2010), Presecki et al. (2013b) e Lee et al. (1992). Para a liquefacao
e sacarificacdo simultaneas foram usados dados adicionais de Presecki et al. (2013b). A Tabela

F.1 mostra as concentracdes iniciais e finais para cada um desses processos.

250
200
=l
>
9 150
’§« —— CAmido
E’ ——CGlicose
§ 100 —— CMaltose
8 COligossacarideos

50
0 %::”/f

0 10 20 30 40 50
Tempo (min)

Figura F.1. Perfis de concentracdo para liquefacdo a 80 °C e pH 7.
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Figura F.2. Perfis de concentracao para sacarificacdo a 65 °C e pH 5,5.
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Figura F.3. Perfis de concentracdo para liquefacédo e sacarificacdo simultaneas a 65 °C e pH
5,5.
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Tabela F.1. Concentracdes iniciais e finais para os processos de liquefacéo e sacarificacéo.

Concentrac0es Liquefacao Sacarificacao Liquefacdo e
(g/L) sacarificacao
simulténeas
CAmido 238,58 0,77 238,58
_ CGlicose 0 15,22 0
2 CMaltose 0 32,58 0
'€ | COligossacarideos 0 190,01 0
CAA (vIv) 0,004 0 0,2
CGC (viv) 0 0,0003 0,002
CAmido 0,77 0,77 0
CGlicose 15,22 251,64 247,59
s CMaltose 32,58 0 0,05
ir | COligossacarideos 190,01 1,29 0,24
CAA (VIv) 0,0004 0 0
CGA (vIv) 0 0,0002 0

Na liquefagdo, a enzima a-amilase (AA) realiza a quebra do amido, produzindo
oligossacarideos, maltose e glicose (Figura F.1). Para 50 minutos de liquefacdo a 80 °C e pH
7, uma concentracao de AA de 0,004 (v/v) foi necesséria para consumir essencialmente todo o
amido (concentracdo final de 0,77 g/L), produzindo uma solucéo final contendo 15,22 g/L de
glicose, 32,58 g/L de maltose e 190,01 g/L de oligossacarideos (Tabela F.1). Cerca de 10% da

enzima alimentada ainda esta ativa no final desta etapa.

As condicOes iniciais para a etapa de sacarificacdo sdo as condicdes finais da etapa de
liquefacdo. Na sacarificacao, os oligossacarideos e maltose sao convertidos a mais glicose pela
acdo da enzima glucoamilase (GA), como mostrado na Figura F.2. Para 20 minutos de
sacarificacdo a 65 °C e pH 5,5, uma concentracdo de GA de 0,0003 (v/v) foi necessaria para
consumir toda a maltose, com uma concentracdo residual de amido e oligossacarideos de 0,77
e 1,29 g/L, respectivamente. A concentragdo final de glicose foi de 251,6 g/L, e

aproximadamente 2/3 da enzima alimentada ainda esta ativa (Tabela F.1).

Para a liquefacéo e sacarificacdo simultaneas, as condi¢fes do processo conjunto sdo as

mesmas da etapa de sacarificagdo. Portanto, a enzima a-amilase (AA) atua em condigdes sub-
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Otimas, o que resulta numa menor taxa de degradacdo do amido por ela. Isso requer uma
concentracgdo inicial de AA muito mais elevada do que para o processo de liquefacéo separado
(de 0,2 v/v contra 0,004 v/v na Tabela F.1). Apesar disso, mesmo nessas condicGes, a taxa de
degradacdo do amido pela AA é muito maior do que a taxa de degradacéo do amido pela GA,
cuja principal funcéo é ainda de converter a maltose e os oligossacarideos produzidos pela AA
em glicose, mantendo as concentracdes desses dois componentes baixas ao longo de todo o
processo (Figura F.3). No entanto, uma maior concentracdo de GA também se faz necessaria
devido ao maior tempo de processo, 0 que causa uma maior fracdo da enzima a sofrer

desativacdo, com menos de 1% da GA alimentada estando ativa ao final do processo.

O tempo de reacdo do processo de liquefacdo e sacarificacdo simultaneos, de 200 minutos,
é maior do que a soma dos tempos dos processos individuais, que é de 70 minutos. Isto ndo
representa um problema para o processo como um todo, pois o tempo de ciclo é determinado
pela etapa de maior duracdo, que é a fermentacdo. Além disso, com essas duas etapas sendo
realizadas no mesmo volume, aumenta-se 0 nimero de dornas disponiveis para a etapa de
fermentacdo, e um menor consumo energético seria esperado, pois a etapa de liquefacdo que
ocorre a maior temperatura ndo € realizada. Mesmo assim, o processo simultaneo tem a
desvantagem de requerer uma carga enzimatica, tanto de AA como de GA, bastante superior a
carga enzimatica dos processos individuais, de 50 e 7 vezes, respectivamente. Por esse motivo

este processo ndo foi considerado para a etapa seguinte de diagramacéo das dornas.

O gréfico dos perfis de concentracdo para a etapa de fermentacdo, realizada
sequencialmente a liquefacdo e sacarificacdo, é mostrado na Figura F.4 usando modelo e
parametros cinéticos de Krishnan et al. (1995). Para o processo de sacarificacao e fermentacao
simultaneas (SFS), os perfis de concentracéo e taxa de calor removido sdo mostrados na Figura
F.5, com base em dados de Kroumov et al. (2006) e Bialas et al. (2014). A Tabela F.2 mostra
as concentracdes iniciais e finais desses dois processos e a taxa maxima de calor removido.
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Para ambos os casos, 0 volume do meio reacional para o valor da taxa maxima de calor

removido é o volume (til da dorna, de 1.481 m3.
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Figura F.4. Perfis de concentracdo para fermentacéo da glicose do amido de milho a 30 °C.
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Figura F.5. Perfis de concentracdo para sacarificagdo e fermentagéo simultaneas do amido de
milho a 35 °C.
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Tabela F.2. Concentracdes iniciais e finais para as etapas de fermentacao do amido de milho.

Concentracéo (g/L) Fermentacéo Sacarificacdo e
fermentacdo simulténeas
CAmido 0 180,0
- CS 253,0 0
Zg CX 0,4 0,8
= o 0 0
CEnzima 0 11,0
CAmido 0 0,19
= CS 0 0
= CX 15,7 11,9
CP 1179 88,6
CEnzima 0 0,08
Max. Qremov (106 ki/h) 157,7 22,8

Para a etapa de fermentacgéo sequencial (Figura F.4), a concentracdo inicial de substrato
(apenas glicose) é igual a concentracdo de glicose ao término da sacarificacdo, cerca de 253
g/L, como mostrado na Tabela F.2. Pela Figura F.4, este processo é semelhante a segunda
metade da Figura E.1, com substrato sendo consumido para formacéo do produto (etanol) e
crescimento celular, com concentra¢fes finais de etanol e celulas de 117,9 e 15,7 g/L,
respectivamente. Devido a temperatura de fermentacdo mais baixa, a 30 °C, uma maior
concentracdo de etanol € obtida no vinho final do que no processo convencional de batelada
alimentada a partir do caldo de cana, que ocorre a 34 °C, para o qual a concentragéo de etanol

no vinho foi de 84 g/L (Tabela E.1).

Para o processo de sacarificacdo e fermentacdo simultaneas (SFS), inicialmente o
amido é degradado pelas enzimas, resultando num acimulo de substrato (glicose) logo no
inicio da batelada (Figura F.5). Conforme a concentracdo de substrato aumenta, sua taxa de
consumo para produzir produto (etanol) e células aumenta até ele ser inteiramente consumido.
Como esse processo ocorre a temperatura mais elevada de 35 °C, uma menor concentracao de
etanol é obtida no vinho, de cerca de 88,6 g/L (Tabela F.2). Nota-se, ainda na Tabela F.2, que

a concentracdo inicial de amido no processo de SFS é de 180 g/L, que € inferior & concentracéo
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inicial na liquefacdo para o processamento sequencial, de 238,58 g/L. Isso ocorre, pois,
considerando os rendimentos de substrato a produto, hd um limite maximo na concentracao
inicial de amido, acima da qual sobra amido (ou glicose a depender da concentracdo de
enzimas) no vinho final. A Tabela F.3 mostra as concentracdes finais de todos os componentes
para diferentes valores de CAmido0, usando-se sempre CEnzima0 =11 g/L, CX0=0,8g/L e

para um tempo de reacdo de 45 horas.

Tabela F.3. Concentracdes finais para diferentes concentraces iniciais de amido na SFS.

CAmido0 CAmido CGlicose CX CP CEnzima
(9/L) (9/L) [%0] (9/L) (9/L) (9/L) (9/L)
238,58 30,3 [12,7] 0,8 34,5 90,0 0,03
220 21,2 [9,6] 1,1 25,8 89,9 0,04
200 10,8 [5,4] 1,2 17,6 89,6 0,05
180 0,19 [0,1] 0 11,9 88,6 0,08

Na Tabela F.3 esta indicado em colchetes a porcentagem do amido inicial que n&o foi
degradado. Essa porcentagem reduz conforme a concentracéo inicial de amido é reduzida. A
concentracdo final de células (CX) também diminui consideravelmente, pois o modelo
empregado para a SFS utiliza equagdes independentes para as taxas de crescimento celular (p)
e producdo de etanol (gr). Dessa forma, mesmo que o valor critico de etanol tenha sido atingido,
resultando em gp = 0, u continua sendo positiva, embora decrescente, produzindo mais células.
Assim, para uma carga enzimatica (que degrada amido a glicose) alta o suficiente, quanto maior

a quantidade inicial de amido, maior é a quantidade de glicose convertida a células.

De fato, para os casos em que a concentracdo inicial de amido é maior, pode-se
aumentar a concentracdo inicial de enzima sem alterar o valor final da concentracdo de etanol
e mantendo-se ainda a concentracdo de glicose baixa. O que muda é que mais amido é
degradado (sua concentragdo final diminui) apenas para produzir mais células (cuja
concentracdo final aumenta), o que é indesejavel, uma vez que as células ndo sdo recicladas.

Além disso, a producéo de etanol esta atrelada ao crescimento celular. Portanto, é importante
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determinar a concentracéo inicial maxima de amido, que ndo leve ao crescimento excessivo de

células. Como pode ser visto na Tabela F.3, esse valor foi de 180 g/L.

Com base nos tempos de enchimento, processamento, esvaziamento e limpeza padroes
(Tabela 3.16), os tempos de defasagem e espera dos diferentes cenarios (S1, S2 e S3) para 0s
dois casos (C1 e C2) sdo dados na Tabela F.4. Para o cenério S2 os tempos de enchimento e
esvaziamento das cubas (onde ocorrem 0s processos de liquefacdo e sacarificacdo) foram

reduzidos para 0,5 horas, devido ao menor volume das cubas.

Tabela F.4. Tempos de defasagem e espera para os cenarios de liquefacdo, sacarificacdo e
fermentacéo.

Tempo S1 S2 S3 S3
(h) C1 C2 C1 C2 ampliado

tespera,l 0 7,4 - - - --
tespera,1.1 -- -- 1,8 2,0 -- --
tespera,l.z == == 1,8 2,2 -- --
tespera,z 0,5 7,9 0 0,2 -- --
tdefasagem,l-z 1,8 1,8 -- -- -- --
{defasagem,1.1-2 -- -- 1,3 1,3 -- --
tdefasagem,l.l-l.z == -- 2,3 2,3 -- -
tdefasagem,z-s.l 1,3 1,3 6,0 6,3 -- --
tdefasagem,2-3,2 5,2 12,6 13,0 13,8 - -
tdefasagem,2-3.3 9,0 23,8 20,0 21,3 -- --
tdefasagem,2—3.4 12,8 35,1 27,0 28,8 -- --
tdefasagem,2-3.5 == -- 34,0 36,3 -- -
tdefasagem,2—3.6 == == 41,0 43,8 -- --
tdefasagem,3.n- 3,8 11,3 7,0 7,5 8,0 5,3

3.(n+1)

As Figuras F.6 a F.11 mostram os diagramas de ocupacao para os cenarios S1C1, S1C2,
S2C1, S2C1, S3 e S3 ampliado. Cada figura mostra apenas um ciclo. Para os cenarios S2, 0s
tanques pré-centrifugacdo (dimensionados para a autbnoma) sdo usados para receber e
armazenar os produtos da sacarificacdo, antes de iniciar o enchimento das dornas de
fermentacdo. A Tabela F.5 mostra o numero de ciclos, tempo total anual de operagdo, vaz6es
para cada processo (considerando um volume de 1.481 m® para dornas (F) e 481 m® para cubas

(T), e sempre considerando tempos de enchimento e esvaziamento iguais para um mesmo

227



processo), fatores de correcdo e vazfes continuas equivalentes para todos os cenarios. Para o

cenario S3 ampliado, sdo mostrados os valores para dornas (F) e cubas (T) separadamente.
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Figura F.6. Diagrama de ocupacéo para o cendrio S1, caso C1 (tespera1 = 0).
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Figura F.7. Diagrama de ocupacéo para o cendrio S1, caso C2 (tespera1 = 7,4 horas).

230



Dora- Fam |
Doras- Fam |
Dora - Fam T
Dora3- am | |
Dora - Fam | |
Dora1-Fam | ||

IR IRIR R R R A A A A

Cuba 3 - Sac

B Enchimento

cwaz-tioz | [ I NB [ TR 0OR O8 08 F BErocesameno
Cubal-Liqu] I E OE IE E R I
0

@ Limpeza
4 8 12 16 20 24 28 32 36 40 44 48 52 56 60 64 68 72 76 80 84 88 92

Figura F.8. Diagrama de ocupacéo para o cenario S2, caso C1 (tespera2 = 0).
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Figura F.9. Diagrama de ocupacdo para 0 cenério S2, caso C2 (tespera2 = 0,2 horas).
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Figura F.10. Diagrama de ocupacdo para o cenario S3.
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Figura F.11. Diagrama de ocupacdo para o cenario S3 ampliado
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Como visto na Tabela F.5 para o cenario S2C2, o tempo de espera entre bateladas da
sacarificacao é pequeno (tespera,2 = 0,2 horas), o que ndo resulta em muitas diferencas entre esse
cenario e o cenario S2C1 (tespera2 = 0), lembrando que no C1 as dornas de fermentacdo séo
enchidas o quanto antes, enquanto no C2, adia-se as bateladas de sacarificacdo para que 0s
esvaziamentos das dornas de fermentacdo sejam equidistantes. No entanto, a diferenca entre
tempos de espera das bateladas da liquefacéo é significativa para os cenarios S1C1 (tespera,1 = 0)
e S1C2 (tesperar = 7,4 horas). Para os cenarios S3 e S3 ampliado (Figura F.6) 0 mesmo processo

ocorre em todas as dornas e cubas.

Tabela F.6. NUmeros de ciclo, tempo total de operacdo e vazdes de enchimento e esvaziamento
para todos 0s cenarios.

S1 S2 S3 S3 ampliado
C1 C2 C1 C2
Nciclos 71 71 71 71 67 (1-4); 67 (F1-5);
66 (5-6) 66 (F6, T1-3)
Toperacio () 3.210 3.232 3.237 3.240 3.240 3.211
F1 (m3h) 1.481 1.481 962 962 -- --
F2 (m3/h) 1.481 1.481 962 962 -- --
Fs (m%/h) 1.481 1.481 1.443 1.443 1.481 1.148
FC1 0,0885 0,0879 0,1974 0,1972 -- --
FC2 0,0885 0,0879 0,1974 0,1972 -- --
FCs 0,0885 0,0879 0,1326 0,1315 0,1235 0,125 (F);
0,062 (T)
Feont1 131,0 130,1 189,9 189,7 -- --
(md/h)
Fcont,z 131,0 130,1 189,9 189,7 - -
(md/h)
Feont3 131,0 130,1 189,9 189,7 182,8 214,6
(m3/h)

Subscritos: 1 — liquefacdo; 2 — sacarificacdo; 3 — fermentacdo ou sacarificacao e fermentacao
simultaneas. F = dorna (fermentacdo), T = cuba (tanque de tratamento).

Conforme apresentado na Tabela F.6, ha 71 ciclos completos em todos 0s casos dos
cendrios S1 e S2. Para o cenério S3, as primeiras 4 dornas apresentam 67 ciclos completos, e
as dornas 5 e 6, 66 ciclos. Para o cenario S3 ampliado, as primeiras 5 dornas apresentam 67
ciclos completos, e a sexta dorna e as 3 cubas, 66 ciclos. Os fatores de converséo das vazoes

reais dos processos em batelada (F1, F2 e F3) para as vazdes continuas (Fcont,1, Feont.2 € Fcont;3),
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FCi, FC2 e FCas, foram sempre ligeiramente menores para 0s casos 2 do que para 0S casos 1.
Isso ocorre pois nos casos 1 0s novos ciclos comegam o quanto antes, enquanto nos casos 2 0S
novos ciclos sofrem um pequeno adiamento para que 0s esvaziamentos das dornas de
fermentacao sejam sempre equidistantes em tempo, inclusive entre ciclos. Isso reflete também

nos tempos de ciclo, que sdo sempre ligeiramente maiores para 0s casos 2.
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APENDICE G. Resultados de correntes

Esta secdo apresenta os resultados das correntes simuladas no Aspen Plus para a
destilaria autbnoma e cenarios da usina flex. As Tabelas G.1 a G.5 mostram as correntes
principais, as correntes intermediarias da etapa de fermentacao, as correntes intermediarias das
etapas de destilacdo e desidratacdo, as correntes que representam residuos do processo e as

correntes que representam emissdes do processo, respectivamente, para a destilaria autbnoma.

As Tabelas G.6 a G.9 mostram as correntes principais, as correntes intermediarias das
etapas de hidrolise, fermentacéo, destilacdo e desidratacao, as correntes intermediérias da etapa
de secagem do DDGS, e as correntes que representam emissdes ou residuos do processo,
respectivamente, para o cenario flex convencional. As Tabelas G.10 a G.13 mostram essas

mesmas correntes para o cenario flex simultaneo.
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Tabela G.1. Resultados das principais correntes do processo da destilaria autbnoma.

Corrente Caldo sujo Caldo limpo Mosto Vinho Etanol Etanol anidro
hidratado
Nome no Aspen JUICE CL-JUICE CONC-JC WINE ETOH-HYD ETOH-ANH
T (°C) 35,0 98 115,9 34,2 81,6 77,6
P (bar) 1 1 1,7 1 1,16 1
Xv 0 0 0 0 1 0
XL 0,9966 1 1 0,9952 0 1
Xs 0,0034 0 0 0,0048 0 0
p (g/cmd) 1,044 0,979 0,990 0,980 0,00165 0,735
F (kg/h) 809.627 834.754 593.020 719.864 62.592,7 58.953,7
Agua 0,8286 0,8437 0,7800 0,8902 0,0635 0,0055
Sacarose 0,1376 0,1330 0,1872 0 0 0
Glicose 0,0128 0,0124 0,0174 0,0005 0 0
Etanol 0 0 0 0,0818 0,9365 0,9943
5 ~ CO2 0 0 0 0,0013 0 0
k7 Acido acetico 0 0 0 0,0032 0 0
k= Glicerol 0 0 0 0,0056 0 0
2 MEG 0 0 0 0 0 0,0001
& Sais 0,0112 0,0109 0,0156 0,0126 0 0
L Acidos organicos 0,0064 0 0 0 0 0
Celulose 0,0015 0 0 0 0 0
Hemicelulose 0,0009 0 0 0 0 0
Lignina 0,0008 0 0 0 0 0
Leveduras 0 0 0 0,0048 0 0
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Tabela G.2. Resultados de correntes intermediarias na etapa de fermentacao (bloco FERMENT) para a destilaria autbnoma.

Corrente Etanol Vinho bruto Etanol Vinho Creme de Pé-de-cuba
arrastado recuperado delevedurado levedura
Nome no Aspen TO-ABSRB RAW-WINE ETOH-H20 WINE-1 CREAM RECYCLE
T (°C) 34 34 37,4 34,0 34,0 30,2
P (bar) 1 1 1 1 1 1
Xv 1 0 0 0 0 0
XL 0 0,9000 1 0,9988 0,3000 0,6992
Xs 0 0,1000 0 0,0012 0,7000 0,3008
p (g/cmd) 0,00167 0,995 0,975 0,981 1,092 1,031
F (kg/h) 59.973,1 781.832 44.844,6 671.220 110.612 248.572
Agua 0,0214 0,8005 0,9686 0,8885 0,2669 0,6849
Sacarose 0 0 0 0 0 0
Glicose 0 0,0005 0 0,0005 0,0002 0
Etanol 0,0225 0,0771 0,0300 0,0856 0,0257 0,0110
< - CO 0,9560 0,0012 0,0011 0,0013 0,0004 0,0002
k7 Acido acético 0,0001 0,0030 0,0002 0,0034 0,0010 0,0004
E Glicerol 0 0,0054 0 0,0060 0,0018 0,0008
2 MEG 0 0 0 0 0 0
& Sais 0 0,0122 0 0,0135 0,0041 0,0017
L Acidos organicos 0 0 0 0 0 0
Celulose 0 0 0 0 0 0
Hemicelulose 0 0 0 0 0 0
Lignina 0 0 0 0 0 0
Leveduras 0 0 0 0 0 0
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Tabela G.3. Resultados de correntes intermediarias nas etapas de destilacdo e desidratacdo (blocos DIST e DEHYDRAT) para a destilaria
autonoma.

Corrente

Vapor de flegma

Flegma liquida

Alcool de segunda

Mistura 4gua-MEG

MEG recuperado

Nome no Aspen  DIST.PHLEGM-V  DIST.PHLEGM-L DIST.SEC-ALCH DEHYDRAT.TO- DEHYDRAT.REC-
RECOV MEG
T (°C) 100,9 89,0 35,0 155,4 148,8
P (bar) 1,40 1,363 1,338 1 0,2
Xv 1 0 0 0 0
XL 0 1 1 1 1
Xs 0 0 0 0 0
p (g/cm?) 0,00117 0,816 0,802 0,988 1,000
F (kg/h) 89.753,4 27.770 9,9 77.800 74.140
Agua 0,4961 0,5071 0,0795 0,0472 0,0004
Sacarose 0 0 0 0 0
Glicose 0 0 0 0 0
Etanol 0,5016 0,4905 0,9098 0 0
g ~ CO2 0 0 0,0106 0 0
@ Acido acético 0,0023 0,0024 0 0 0
kS Glicerol 0 0 0 0 0
2 MEG 0 0 0 0,9528 0,9996
& Sais 0 0 0 0 0
L Acidos organicos 0 0 0 0 0
Celulose 0 0 0 0 0
Hemicelulose 0 0 0 0 0
Lignina 0 0 0 0 0
Leveduras 0 0 0 0 0
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Tabela G.4. Resultados de correntes que representam residuos do processo para a destilaria autbnoma.

Corrente Torta de filtro Vinhaca Flegma Agua removida Cinzas
Nome no Aspen FLTCAKE VINASSE PHLEGM H20-RESI COGEN.ASHES

T (°C) 92,9 28 28 60,1 1.466,9
P (bar) 1 1,525 1,357 0,2 1
Xv 0 0 0 0 0
XL 0,8120 0,9951 1 1 0
Xs 0,1880 0,0049 0 0 1

p (g/cmd) 1,034 1,004 0,991 0,960 2,32

F (kg/h) 33.333,3 701.756 108.848 3.658,5 4.523,2
Agua 0,6413 0,9727 0,9973 0,9966 0
Sacarose 0,0138 0 0 0 0
Glicose 0,0013 0,0005 0 0 0
Etanol 0 0,0002 0,0002 0 0
CO2 0 0 0 0 0
5 Acido acético 0 0,0029 0,0025 0 0
£7 Glicerol 0 0,0058 0 0 0
kS MEG 0 0 0 0,0034 0
2 Sais 0 0,130 0 0 0
& Acidos organicos 0,1556 0 0 0 0
L Cinzas 0,0046 0 0 0 1
Ca3(POa4)2 0,0230 0 0 0 0
Celulose 0,0754 0 0 0 0
Hemicelulose 0,0445 0 0 0 0
Lignina 0,0404 0 0 0 0
Leveduras 0 0,0049 0 0 0
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Tabela G.5. Resultados de correntes que representam emissdes do processo para a destilaria autbnoma.

Corrente Gases incondensaveis do Gas produzido no Gases incondensaveis da Gases de combustdo
tratamento absorvedor destilacdo resfriados
Nome no Aspen VAP CO2 VAP3 COGEN.COOL-GAS
T (°C) 100,0 32,0 35,0 170
P (bar) 1 1 1,338 1
Xv 1 1 1 0,9997
XL 0 0 0 0,0003
Xs 0 0 0 0
p (g/cmd) 0,00058 0,00168 0,00228 0,000757
F (kg/h) 8.823,4 58.459 1.010,3 1.550.500
Agua 1,000 0,0201 0,0066 0,1438
Sacarose 0 0 0 0
Glicose 0 0 0 0
Etanol 0 0 0,0903 0
CO; 0 0,9799 0,9031 0,1932
5 02 0 0 0 0,0434
E7 N2 0 0 0 0,6192
'€ Acido acético 0 0 0 0
2 Glicerol 0 0 0 0
& MEG 0 0 0 0
L Sais 0 0 0 0,0002
Acidos organicos 0 0 0 0,0001
Celulose 0 0 0 0
Hemicelulose 0 0 0 0
Lignina 0 0 0 0
Leveduras 0 0 0 0

242



Tabela G.6. Resultados das principais correntes de processo para a usina flex convencional (entressafra).

Corrente Milho Pasta de Acucares Vinho Etanol Etanol Whole DDGS Oleo de
milho hidratado anidro stillage milho
Nome no CORN WINE. WINE. TO- WINE. ETOH-H ETOH-A WHL-STL DDGS CORN-OIL
Aspen MASH-1 FERM WINE
T (°C) 28,00 56,53 30,00 30,41 81,64 77,78 62,50 127,02 116,62
P (bar) 1 1 1 1 1,16 1 1,525 1,7 1,7
Xv 0 0 0 0 1 0 0 0 0
XL 0,252 0,7243 0,9425 0,9354 0 1 0,9322 0,5483 0
Xs 0,748 0,2757 0,0575 0,0646 0 0 0,0678 0,4517 1
p (g/cm3) 1,420 1,094 1,138 1,009 0,002 0,735 1,011 1,334 1,529
F (kg/h) 76.080 206.869 206.869 201.672 23.381,8 22.018,1 192.376 26.174.5 637,2
Agua 0,1500 0,6771 0,6529 0,7467 0,0632 0,0051 0,8499 0,0996 0
Etanol 0 0 0 0,1090 0,9368 0,9948 0,0002 0 0
CO2 0 0 0 0,0014 0 0 0 0 0
02 0 0 0 0 0 0 0 0 0
N> 0 0 0 0 0 0 0 0 0
& Glicose 0 0 0,2304 0 0 0 0 0 0
\ﬁ Amido 0,5950 0,2182 0,0000 0 0 0 0 0 0
£ C5Poly 0,0442 0,0164 0,0164 0,0168 0 0 0,0176 0,1267 0
‘% C6Poly 0,0255 0,0095 0,0095 0,0097 0 0 0,0102 0,0731 0
E Protins 0,0493 0,0183 0,0183 0,0187 0 0 0,0196 0,1413 0
Oleo 0,0340 0,0132 0,0132 0,0135 0 0 0,0142 0,0686 1
NFDS 0,0680 0,0327 0,0448 0,0596 0 0 0,0624 0,3353 0
Protsol 0,0340 0,0144 0,0144 0,0188 0 0 0,0197 0,1134 0
Levedura 0 0,0002 0,0002 0,0059 0 0 0,0062 0,0420 0
MEG 0 0 0 0 0 0,0001 0 0 0
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Tabela G.7. Resultados das correntes intermediarias das etapas de hidrélise e fermentacdo (WINE), destilacdo e desidratacdo (DIST e
DEHYDRAT) para a usina flex convencional (entressafra).

Corrente Vinho Etanol Etanol re-  Vapor de Flegma Alcool de  Fundo da Mistura MEG re-
bruto arrastado  cuperado flegma liquida segunda colunaB éagua-MEG cuperado
Nomeno WINE.LIQ- WINE.VAP- WINE. DIST. DIST. DIST.SEC- DIST.BOT- DEHYDRAT. DEHYDRAT.
Aspen WINE FERM ETOH-CO2 PHLEGM-V PHLEGM-L ALCH B TO-RECOV REC-MEG
T (°C) 30,00 30,00 34,28 98,99 88,36 35,00 108,39 155,30 148,91
P (bar) 1 1 1 1,401 1,363 1,338 1,357 1 0,20
Xv 0 1 0 1 0 0 0 0 0
XL 0,9297 0 1 0 1 1 1 1 1
Xs 0,0703 0 0 0 0 0 0 0 0
p (g/cm3) 1,017 0,002 0,978 0,001 0,802 0,802 0,909 0,988 1,000
F (kg/h) 185.287 21.581,9 16.384,9 29.479,3 9.135,2 125,2 39.268,6 29.022,0 27.650,0
Agua 0,7270 0,0167 0,9688 0,4304 0,4394 0,0788 0,9998 0,0475 0,0004
Etanol 0,1160 0,0228 0,0300 0,5696 0,5605 0,9143 0,0002 0 0
CO2 0,0014 0,9605 0,0012 0 0 0,0069 0 0 0
07 0 0 0 0 0 0 0 0 0
< N2 0 0 0 0 0 0 0 0 0
% Glicose 0 0 0 0 0 0 0 0 0
% Amido 0 0 0 0 0 0 0 0 0
£ CsPoly 0,0183 0 0 0 0 0 0 0 0
’§ C6Poly 0,0106 0 0 0 0 0 0 0 0
L Protins 0,0204 0 0 0 0 0 0 0 0
Oleo 0,0147 0 0 0 0 0 0 0 0
NFDS 0,0648 0 0 0 0 0 0 0 0
Protsol 0,0204 0 0 0 0 0 0 0 0
Levedura 0,0064 0 0 0 0 0 0 0 0
MEG 0 0 0 0 0 0 0 0,9525 0,9996
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Tabela G.8. Resultados das correntes intermediarias das etapas de secagem do DDGS (DRY) para a usina flex convencional (entressafra).

Corrente Solido Liquido Oleo Liquido Solido Thin TS reci- Liquor WDG WDGS
filtro filtro Centrif Centrif Centrif stillage clada
Nomeno DRY.FLT- DRY.FLT- DRY.CFG DRY.CFG DRY.CFG DRY. DRY.REC DRY. DRY.TO- DRY.
Aspen SLD LIQ -OIL -LIQ -SLD THIN-STL -TS LIQUOR MIX3 WDGS
T (°C) 62,50 62,50 62,50 62,50 62,50 62,50 62,50 116,62 62,50 88,70
P (bar) 1,7 1,7 1,7 1,7 1,7 1,7 1,7 1,7 1,7 1,7
Xv 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
XL 0 0,9790 0,8397 0,9509 0,9927 0,9856 0,9856 0,9738 0,7528 0,8510
Xs 1 0,0210 0,1603 0,0491 0,0073 0,0144 0,0144 0,0262 0,2472 0,1490
p (g/cm3) 1,4439 0,9956 1,0477 0,9818 0,9968 0,9990 0,9990 1,0280 1,0519 1,0419
F (kg/h) 9.187,7 183.188 6.877,6 34.911,2 141.399 148.277 19.940,2 35.228,8 44.098,9 79.327,8
Agua 0 0,8926 0,7655 0,9292 0,8897 0,8839 0,8839 0,6618 0,7356 0,7028
Etanol 0 0,0002 0,0002 0,0002 0,0002 0,0002 0,0002 0 0,0002 0,0001
CO2 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
07 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
o N2 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
2 Glicose 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
% Amido 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
E C5Poly 0,3394 0,0015 0 0 0,0019 0,0018 0,0018 0,0056 0,0707 0,0418
S C6Poly 0,1958 0,0009 0 0 0,0011 0,0011 0,0011 0,0032 0,0408 0,0241
E Protins 0,3785 0,0017 0 0 0,0021 0,0020 0,0020 0,0063 0,0789 0,0466
Oleo 0 0,0149 0,1585 0,0468 0 0,0074 0,0074 0,0045 0,0371 0,0226
NFDS 0 0,0656 0,0562 0,0000 0,0822 0,0810 0,0810 0,2491 0 0,1106
Protsol 0 0,0207 0,0177 0,0215 0,0206 0,0205 0,0205 0,0629 0,0170 0,0374
Levedura 0,0863 0,0021 0,0018 0,0022 0,0021 0,0021 0,0021 0,0065 0,0197 0,0139
MEG 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
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Tabela G.9. Resultados das correntes de emissdes e residuos para a usina flex convencional (entressafra).

Corrente Milho CO:z2 lavado Exaustio  Aguacoluna TSpurgado Exaustio Cinzas Gases de
coluna D recuperacao secagem combustao
Nomeno  WINE.LOSS WINE.CO2 DIST.VAP-D DEHYDRAT. DRY.PURGE DRY. COGEN. COGEN.
Aspen REC-H20 -TS EXHAUST ASHES COOL-GAS
T (°C) 28,00 30,44 35,00 60,08 62,50 125,21 1671,94 170,00
P (bar) 1 1 1,338 0,20 1,7 1 1 1
Xv 0 1 1 0 0 1 0 1
XL 0,2520 0 0 1 0,9856 0 0 0
Xs 0,7480 0 0 0 0,0144 0 1 0
p (g/cm®) 1,420 0,002 0,002 0,960 0,999 0,001 2,320 0,0008
F (kg/h) 228,2 21.095,8 313,0 1.372,1 20.000,0 906.034 1.797,54 721.225
Agua 0,1500 0,0183 0,0066 0,9966 0,8839 0,0587 0 0,0643
Etanol 0 0 0,0906 0 0,0002 0 0 0
CO2 0 0,9817 0,9028 0 0 0 0 0,2111
07 0 0 0 0 0 0,2193 0 0,0474
o N2 0 0 0 0 0 0,7221 0 0,6771
2 Glicose 0 0 0 0 0 0 0 0
% Amido 0,5950 0 0 0 0 0 0 0
€ csPoly 0,0442 0 0 0 0,0018 0 0 0
S C6Poly 0,0255 0 0 0 0,0011 0 0 0
£ Protins 0,0493 0 0 0 0,0020 0 0 0
Oleo 0,0340 0 0 0 0,0074 0 0 0
NFDS 0,0680 0 0 0 0,0810 0 0 0
Protsol 0,0340 0 0 0 0,0205 0 0 0
Levedura 0 0 0 0 0,0021 0 0 0
MEG 0 0 0 0,0034 0 0 0 0
Cinzas 0 0 0 0 0 0 1 0
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Tabela G.10. Resultados das principais correntes de processo para a usina flex simultaneo (entressafra).

Corrente Milho Pasta de Vinho Etanol Etanol Whole DDGS Oleo de
milho hidratado anidro stillage milho

Nome no CORN WINE. WINE.WINE ETOH-H ETOH-A WHL-STL DDGS CORN-OIL

Aspen MASH-1

T (°C) 28,00 59,42 35,25 81,64 77,79 65,69 127,00 116,67

P (bar) 1 1 1 1,16 1 1,525 1,7 1,7
Xv 0 0 0 1 0 0 0 0
XL 0,2520 0,7850 0,9486 0 1 0,9470 0,5501 0
Xs 0,7480 0,2150 0,0514 0 0 0,0530 0,4499 1

p (glcm®) 1,420 1,070 1,012 0,002 0,735 1,005 1,337 1,529

F (kg/h) 64.351,9 226.910 223.043 19.791,9 18.636,9 216.668 22.439,3 421,1
Agua 0,1500 0,7233 0,7780 0,0634 0,0053 0,8584 0,1001 0
Etanol 0 0,0001 0,0835 0,9366 0,9946 0,0002 0 0
CO2 0 0 0,0012 0 0 0 0 0
O] 0 0 0 0 0 0 0 0
o N2 0 0 0 0 0 0 0 0
2 Glicose 0 0 0 0 0 0 0 0
&£ Amido 0,5950 0,1682 0 0 0 0 0 0
E C5Poly 0,0442 0,0129 0,0131 0 0 0,0135 0,1255 0
S C6Poly 0,0255 0,0075 0,0076 0 0 0,0078 0,0724 0
E Protins 0,0493 0,0144 0,0147 0 0 0,0151 0,1399 0
Oleo 0,0340 0,0115 0,0117 0 0 0,0120 0,0743 1
NFDS 0,0680 0,0460 0,0670 0 0 0,0690 0,3367 0
Protsol 0,0340 0,0157 0,0189 0 0 0,0194 0,1133 0
Levedura 0 0,0005 0,0044 0 0 0,0045 0,0378 0
MEG 0 0 0 0 0,0001 0 0 0
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Tabela G.11. Resultados das correntes intermediarias das etapas de sacarificacdo e fermentacdo simultaneas (WINE), destilacdo e desidratacéo
(DIST e DEHYDRAT) para a usina flex simultanea (entressafra).

Corrente Vinho Etanol Etanol re-  Vapor de Flegma Alcool de  Fundo da Mistura MEG re-
bruto arrastado  cuperado flegma liquida segunda colunaB éagua-MEG cuperado
Nomeno WINE.LIQ- WINE.VAP- WINE. DIST. DIST. DIST.SEC- DIST.BOT- DEHYDRAT. DEHYDRAT.
Aspen WINE FERM ETOH-CO2 PHLEGM-V PHLEGM-L ALCH B TO-RECOV REC-MEG
T (°C) 35,00 35,00 38,31 100,62 88,90 35,00 108,39 155,30 148,93
P (bar) 1 1 1 1,401 1,363 1,338 1,357 1 1,00
Xv 0 1 0 1 0 0 0 0 0
XL 0,9450 0 1 0 1 1 1 1 1
Xs 0,0550 0 0 0 0 0 0 0 0
p (g/cm3) 1,016 0,002 0,974 0,0012 0,813 0,802 0,909 0,989 1,000
F (kg/h) 208.533 18.377,4 14.510,9 27.531,9 8.515,0 122,9 34.077,8 24.571,1 23.409,5
Agua 0,7647 0,0226 0,9689 0,4831 0,4936 0,0796 0,9998 0,0475 0,0004
Etanol 0,0872 0,0238 0,0300 0,5169 0,5064 0,9135 0,0002 0 0
CO2 0,0012 0,9536 0,0011 0 0 0,0069 0 0 0
07 0 0 0 0 0 0 0 0 0
< N2 0 0 0 0 0 0 0 0 0
% Glicose 0 0 0 0 0 0 0 0 0
% Amido 0 0 0 0 0 0 0 0 0
£ CsPoly 0,0141 0 0 0 0 0 0 0 0
’§ C6Poly 0,0081 0 0 0 0 0 0 0 0
L Protins 0,0157 0 0 0 0 0 0 0 0
Oleo 0,0125 0 0 0 0 0 0 0 0
NFDS 0,0717 0 0 0 0 0 0 0 0
Protsol 0,0202 0 0 0 0 0 0 0 0
Levedura 0,0047 0 0 0 0 0 0 0 0
MEG 0 0 0 0 0 0 0 0,9525 0,9996
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Tabela G.12. Resultados das correntes intermediarias das etapas de secagem do DDGS (DRY) para a usina flex simultanea (entressafra).

Corrente Solido Liquido Oleo Liquido Solido Thin TS reci- Liquor WDG WDGS
filtro filtro Centrif Centrif Centrif stillage clada
Nomeno DRY.FLT- DRY.FLT- DRY.CFG DRY.CFG DRY.CFG DRY. DRY.REC DRY. DRY.TO- DRY.
Aspen SLD LIQ -OIL -LIQ -SLD THIN-STL -TS LIQUOR MIX3 WDGS
T (°C) 65,69 65,69 65,69 65,69 65,69 65,69 65,69 116,67 65,69 86,33
P (bar) 1,7 1,7 1,7 1,7 1,7 1,7 1,7 1,7 1,7 1,7
Xv 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
XL 0 0,9830 0,8626 0,9587 0,9946 0,9886 0,9886 0,9808 0,7982 0,8674
Xs 1 0,0170 0,1374 0,0413 0,0054 0,0114 0,0114 0,0192 0,2018 0,1326
p (g/cm3) 1,4472 0,9932 1,038 0,9758 0,9955 0,9973 0,9973 1,0299 1,0321 1,0316
F (kg/h) 7.914,6 208.754 7.659,5 39.370,9 161.723 169.383 68.797,2 28.830,5 47.285,5 76.116,0
Agua 0 0,8909 0,7819 0,9372 0,8848 0,8802 0,8802 0,6595 0,7804 0,7346
Etanol 0 0,0002 0,0002 0,0002 0,0002 0,0002 0,0002 0 0,0002 0,0001
CO2 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
07 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
o N2 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
2 Glicose 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
% Amido 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
E C5Poly 0,3407 0,0011 0 0 0,0014 0,0014 0,0014 0,0041 0,0570 0,0370
S C6Poly 0,1966 0,0006 0 0 0,0008 0,0008 0,0008 0,0024 0,0329 0,0213
E Protins 0,3800 0,0013 0 0 0,0016 0,0015 0,0015 0,0046 0,0636 0,0413
Oleo 0 0,0125 0,1360 0,0397 0 0,0062 0,0062 0,0037 0,0330 0,0219
NFDS 0 0,0716 0,0629 0,0000 0,0895 0,0883 0,0883 0,2621 0 0,0993
Protsol 0 0,0202 0,0177 0,0212 0,0200 0,0199 0,0199 0,0592 0,0177 0,0334
Levedura 0,0827 0,0015 0,0014 0,0016 0,0015 0,0015 0,0015 0,0045 0,0152 0,0112
MEG 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
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Tabela G.13. Resultados das correntes de emissdes e residuos para a usina flex simultanea (entressafra).

Corrente Milho CO:z2 lavado Exaustio  Aguacoluna TSpurgado Exaustio Cinzas Gases de
coluna D recuperacao secagem combustao
Nomeno  WINE.LOSS WINE.CO2 DIST.VAP-D DEHYDRAT. DRY.PURGE DRY. COGEN. COGEN.
Aspen REC-H20 -TS EXHAUST ASHES COOL-GAS
T (°C) 28,00 32,16 35,00 60,08 65,69 125,21 1671,94 170,00
P (bar) 1 1 1,338 0,20 1,7 1 1 1
Xv 0 1 1 0 0 1 0 1
XL 0,2520 0 0 1 0,9886 0 0 0
Xs 0,7480 0 0 0 0,0114 0 1 0
p (g/cm®) 1,420 0,002 0,002 0,960 0,997 0,001 2,3201 0,0008
F (kg/h) 193,1 17.872,0 286,2 1.161,6 15.000,0 917.283 1.797,5 721.225
Agua 0,1500 0,0202 0,0067 0,9967 0,8802 0,0585 0 0,0643
Etanol 0 0,0001 0,0904 0 0,0002 0 0 0
CO2 0 0,9797 0,9029 0 0 0 0 0,2111
07 0 0 0 0 0 0,2193 0 0,0474
o N2 0 0 0 0 0 0,7222 0 0,6771
2 Glicose 0 0 0 0 0 0 0 0
% Amido 0,5950 0 0 0 0 0 0 0
€ csPoly 0,0442 0 0 0 0,0014 0 0 0
S C6Poly 0,0255 0 0 0 0,0008 0 0 0
£ Protins 0,0493 0 0 0 0,0015 0 0 0
Oleo 0,0340 0 0 0 0,0062 0 0 0
NFDS 0,0680 0 0 0 0,0883 0 0 0
Protsol 0,0340 0 0 0 0,0199 0 0 0
Levedura 0 0 0 0 0,0015 0 0 0
MEG 0 0 0 0,0033 0 0 0 0
Cinzas 0 0 0 0 0 0 1 0
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APENDICE H. Consumo de utilidades quentes e frias
A Tabela H.1 lista as fontes e consumo de utilidades quentes no processo, engquanto a
Tabela H.2 lista 0 consumo e perda de agua de resfriamento (&4gua utilidade fria) e agua insumo.

A Tabela H.3 lista 0 consumo de agua de captacao.
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Tabela H.1 Fontes e consumo de utilidades quentes nos processos.

Safra (4.800 h)

Entressafra (3.240 h)

Destilaria autbnoma

Destilaria autbnoma

Flex convencional

Flex simultanea

s/ palha c/ palha incremental incremental
Utilidades quentes produzidas na cogeracao
Calor recuperado kw 753.190 344.818 344.818 344.818
Agua de caldeira ka/h 770.423 338.006 284.540 280.398
Vapor superaquecido® kg/h 770.423 338.006 284.540 280.398
Vapor de 0,11 bar kag/h 478.853 338.006 180.398 209.313
Vapor de 2,5 bar kg/h 276.044 0 98.152,5 65.667,3
Concentracéo do caldo kag/h 276.044 0 0 0
Concentracdo do TS kg/h 0 0 84.944,6 65.667,3
Coccéo da pasta de milho kag/h 0 0 13.207,9 0
Vapor de 10 bar kg/h 22.755 0 8.590 7.250
Perda &gua de caldeira kag/h 40.550 16.900 9.020 10.460
Utilidade quente produzida na concentracdo do caldo ou TS
Vapor 1,7 bar kag/h 241.734 0 12.471,7 56.334,1
Coluna AA1D kg/h 100.428 0 29.631,7 29.959
Coluna BB1 kg/h 53.917,3 0 24.035,9 17.822,9
Excesso? kg/h 87.388,7 0 18.804,1 8.552,2

vazio de vapor superaquecido ¢ ligeiramente menor do que soma das vazdes dos vapores de 0,11, 2,5 e 10 bar, pois para produzir vapores

saturados a 2,5 e 10 bar, foram adicionados agua liquida as saidas das turbinas de contrapressdo. 2Excesso de vapor 1,7 bar é usado na destilaria
autdbnoma para trocar calor na integracdo energética (Apéndice A) e, depois de condensado e resfriado, como agua insumo, e nas usinas flex, para
ser condensado e reciclado no processo.
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Tabela H.2. Consumo de utilidades frias e &gua insumo nos processos.

Safra (4.800 h)

Entressafra (3.240 h)

Auténoma s/ Auténoma c/ Flex convencional Flex simultanea
palha palha incremental incremental

Consumo de agua utilidade fria (de resfriamento)
E108/E111 (Integracdo energética) kg/h 7,36E+06 0 0 0
Dornas de fermentacéo ka/h 2,48E+06 0 8,80E+06 7,74E+06
Condensador coluna de extracéo kg/h 3,70E+06 0 1,38E+06 1,17E+06
Condensador coluna de recuperagéo kg/h 8,06E+05 0 302422 2,56E+05
Condensador coluna BB1 kg/h 9,75E+06 0 3,64E+06 3,08E+06
Resfriador do topo da coluna D ka/h 6,60E+04 0 264920 2,26E+05
Condensador da turbina de condensacgéo kg/h 5,51E+07 4,32E+07 2,51E+07 2,84E+07
Resfriador pré-sacarificacdo e pré-fermentacéo ka/h 0,00E+00 0 1,55E+06 9,10E+04
Resfriador condensados de processo kg/h 0,00E+00 0 2,03E+06 9,24E+05
Total (20a25C) kg/h 7,93E+07 4,32E+07 4,30E+07 4,19e+07
Total (22,4225 C) kg/h 1,52E+08 8,29E+07 8,26E+07 8,04E+07
Perda durante resfriamento kg/h 9,27E+05 5,06E+05 5,04E+05 4,90E+05
Consumo de agua insumo
Agua de embebicéo - recepcio cana kg/h 207.241 0 0 0
Agua para cubas - fermentac&o cana kg/h 141.740 0 0 0
Agua para absorvedor kg/h 43.330,5 0 15.898,8 14.005,4
Agua para formar pasta de milho kg/h 0 0 53.004,7 51.322,7
Total kg/h 392.311,5 0 68.903,5 65.328,1
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Tabela H.3. Consumo de agua de captacdo nos processos.

Safra (4.800 h) Entressafra (3.240 h)
Autdénoma s/ Autdnoma c/ Flex convencional Flex simultanea
palha palha incremental incremental

Consumo de agua de captacao

Agua insumo kg/h 3,92E+05 0 6,89E+04 6,53E+04
Perda agua utilidade fria (de resfriamento) kg/h 9,27E+05 5,06E+05 5,04E+05 4,90E+05
Perda agua de caldeira kg/h 4,06E+04 1,69E+04 9,02E+03 1,05E+04
Total kg/h 1,36E+06 5,22E+05 5,82E+05 5,66E+05
Total! 108m?® 6,53 1,69 1,88 1,83

1Assumindo densidade de 1.000 kg/m?® para agua.
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APENDICE I. Consumo de insumos de processos

A Tabela 1.1 apresenta a lista detalhada de insumos de processo.

Destilaria Destilaria Usina flex Usina flex Usina flex Usina flex
autbnoma autbnoma convencional convencional simultanea simultanea
s/ palha c/ palha completa incremental completa incremental

Make up water 105m3 6,53 6,53 6,53 0 6,53 0
Sugarcane 105ton 4,32 4,32 4,32 0 4,32 0
Straw 10%ton 0,00 4148 414,8 4148 4148 414,8
CaO ton 2.000 2.000 2.000 0 2000 0
H2S04 (98%) ton 90,4 90,4 90,4 0 90,4 0
H3PO4 (85%) ton 2482 2482 2482 0 2482 0
Yeast cells ton 3916 3916 3916 0 3916 0
MEG ton 94,1 94,1 94,1 0 94,1 0
FIOBH AT ton 5,88 5,88 5,88 0 5,88 0
polymer
Corn 10%ton 0 0 246,5 246,5 208,5 208,5
AA/GA! ton 0 0 2647 2647 7582 7582
Yeast ton 0 0 252,7 252,7 550,8 550,8
CaO ton 0 0 294,8 294,8 249,5 249,5
NaOH ton 0 0 10627 10627 10436 10436
H2S04 ton 0 0 492 5 492 5 414,7 4147
Ammonia ton 0 0 4925 4925 4147 4147
MEG ton 0 0 15,3 15,3 12,5 12,5
Makeup water 105m? 0 1,69 1,88 1,88 1,83 1,83

inter-harvest

IAA/GA: alfa-amilase e glucoamilase.
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APENDICE J. Consumo de eletricidade

Esta secdo lista o consumo de eletricidade para a para a destilaria autbnoma na safra
(Tabela J.1) e entressafra (Tabela J.2) e para as usinas flex convencional (Tabela J.3) e

simultanea (Tabela J.4).

Tabela J.1. Consumo de eletricidade para a destilaria autbnoma.

Equipamento Poténcia (kW) Tempo de Trabalho
trabalho (h) anual (MWh)

Recepcao, preparacgio e extracao

Mesa de alimentacéo de cana 225 4.800 1.080
Esteira cana — parte horizontal 18.5 4.800 88,8
Esteira cana — parte inclinada 55 4.800 264
Martelos niveladores 124 4.800 595,2
Facas niveladoras 1.020 4.800 4.896
Esmagador + 1a moenda 2.300 4.800 11.040
Desfibrador 620 4.800 2.976
Rolo de alimentacdo de presséao 45 4.800 216
Esteira de alimetacdo do bagaco 112 4.800 537,6
Moendas 1.550 4.800 7.440
Sopradores da limpeza a seco 16 4.800 76,8

Subtotal 29.210,4

Fermentacéo, destilacdo e desidratacao

DEHYDRAT.PUMP1 3,2 4.800 154
DEHYDRAT.P2-67BAR 32,8 4.800 157,4
DIST.PUMP1 40,4 4.800 193,9
Bomba véacuo turbina de condensacéo 20 4.800 96
Bomba vécuo coluna de recuperagao 4 4.800 19,2
Bomba agua para absorvedor 15 4.800 72
Bomba refluxo coluna D 16 4.800 76,8
Bomba de alimentacdo do mosto 480 1.600 768
Bomba de recirculagéo do vinho 1590 3.200 5.088
Bomba alimentacéo centrifugas 1140 3.200 912
Bomba enchimento tanques pulmdes 680 1.200 816
Bomba de enchimento das cubas 90 1.600 144
Bomba de alimentacdo do pé-de-cuba 354 800 283,2
Bomba de alimentacdo da coluna A 680 1.200 816

Subtotal 9.457,9
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Tabela J.1. Consumo de eletricidade para a destilaria autbnoma (Continuada).

Equipamento Poténcia (kW) Tempo de Trabalho
trabalho (h) anual (MWh)
Tratamento e concentracéo
CONC.PUMP1 42 4.800 201,6
CONC.P1-67BAR 727 4.800 3.489,6
TREAT.PUMP 45 4.800 216
Filtro 11 4.800 52,8
Bomda &gua de emebebicao 55 4.800 264
Bomba agua de filtragem 15 4.800 72
Bomba &gua pré-calagem 4 4.800 19,2
Subtotal 4.315,2
Cogeracdo e 4gua de resfriamento
COGEN.P4-67BAR 100 4.800 480
COGEN.P3-67BAR 1221 4.800 5.860,8
Soprador de ar para caldeira 1.696 4.800 8.141
Bombas de reciclo dgua utilidade 224 4.800 1.075,2
Sopradores torre de resfriamento 1.176 4.800 5.644,8
Subtotal 21.201,8
Total 64.185,3
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Tabela J.2. Consumo de eletricidade para a destilaria autbnoma (entressafra).

Equipamento Poténcia (kW) Tempo de Trabalho
trabalho (h) anual (MWh)
Cogeracao e agua de resfriamento
COGEN.P3-67BAR 957,4 3.240 3.102
Bomba de vacuo con(Njensadores 20 3.940 64.8
turbina de condensagéo
Sopradores de ar caldeiras 1.800 3.240 5.832
Bombas de reciclo dgua utilidade 118 3.240 382,32
Sopr_adores de ar torre de 588 3.940 1.905,12
resfriamento
Subtotal 11.286,2
Recepcéo
Esteira de alimentacédo de bagaco 112 3.240 362,9
Subtotal 362,9
Total 11.649,1
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Tabela J.3. Consumo de eletricidade para a usina flex convencional (entressafra).

Equipamento Poténcia Tempo de trabalho Trabalho
(kW) (h) anual (MWh)
Recepcao, preparagdo e moagem
Esteira milho 152,2 638 97,1
Limpeza milho 45,7 638 29,2
Moenda milho 5.158 638 3.291
Subtotal 3.417,3
Hidrdlise, fermentacao, destilacdo e desidratacao
DIST.BB1-reflux pump 22 3.240 71,3
DEHYDRAT.C-EXT-reflux pump 4 3.240 13,0
DEHYDRAT.C-RECOV-reflux pump 0,6 3.240 1,9
Tanque WS 10,4 3.240 33,7
Bomba WS 19,2 3.240 62,2
Tanque TS 11,9 3.240 38,6
Bomba TS 14,8 3.240 48,0
Bomba MASH-1 165 428 70,6
Bomba MASH-2 176 428 75,3
Bomba SUGARS 400 428 171,2
Bomba LIQ-WINE 400 428 171,2
Bomba H20TOABS 55 3.240 17,8
Bomba L1Q-D 55 3.240 17,8
Bomba de recirculagéo de vinho 2.400 3.240 7.776
DIST.PUMP1 10,5 3.240 34,0
DEHYDRAT.PUMP1 1,1 3.240 3,6
Subtotal 8.606,2
Cogeracao e agua de resfriamento
Bomba PCOND 111 3.240 36,0
COGEN.P1-67BAR 261 3.240 845,6
COGEN.P2-67BAR 36 3.240 116,6
COGEN.P3-67BAR 555,4 3.240 1.799,5
COGEN.P4-67BAR 46,3 3.240 150,0
Sopradores de ar caldeira 2.014 3.240 6.525
Bombas de reciclo agua utilidade 118 3.240 382,32
Sopradores torre de resfriamento 588 3.240 1.905,12
Subtotal 11.760,1
Secagem
Esteira WDGS 39,7 3.240 128,6
Secador rotativo 564 3.240 1.827
DRY.PUMP1 1,17 638 0,75
Peneira solidos 4 3.240 13,0
Subtotal 1.969,4
Total 25.753,0
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Tabela J.4. Consumo de eletricidade para a usina flex simultanea (entressafra).

Equipamento Poténcia Tempo de Trabalho
(kW) trabalho (h) anual (MWh)
Recepcao, preparagdo e moagem
Esteira milho 128,7 337 43,4
Limpeza milho 38,5 337 13,0
Moenda milho 4.363 337 1.470
Subtotal 1.526,4
Hidrdlise, fermentacao, destilacdo e desidratacao
DIST.BB1-reflux pump 30 3.240 97,2
DEHYDRAT.C-EXT-reflux pump 55 3.240 17,8
DEHYDRAT.C-RECOV-reflux pump 0,6 3.240 1,9
Tanque WS 11,7 3.240 37,9
Bomba WS 21,7 3.240 70,3
Tanque TS 13,6 3.240 44,1
Bomba TS 16,9 3.240 54,8
Bomba MASH-1 352 337 118,6
Bomba LIQ-WINE 560 337 188,7
Bomba H20TOABS 55 3.240 17,8
Bomba L1Q-D 55 3.240 17,8
Bomba de recirculagéo de vinho 1.125 3.240 3.645
DIST.PUMP1 11,6 3.240 37,6
DEHYDRAT.PUMP1 1 3.240 3,2
Subtotal 4.352,7
Cogeracao e agua de resfriamento
Bomba PCOND 9,4 3.240 30,4
COGEN.P1-67BAR 185,3 3.240 600,4
COGEN.P2-67BAR 32,3 3.240 104,6
COGEN.P3-67BAR 629,2 3.240 2.038,6
COGEN.P4-67BAR 50,4 3.240 163,3
Sopradores de ar caldeira 2.120 3.240 6.868,8
Bombas de reciclo agua utilidade 118 3.240 382,32
Sopradores de ar torre de resfriamento 588 3.240 1.905,12
Subtotal 12.093,5
Secagem
DRY.PUMP1 1,3 337 0,44
Esteira WDGS 38,1 3.240 123,4
Secador rotativo 564,7 3.240 1.830
Peneira solidos 4 3.240 13,0
Subtotal 1.966,8
Total 19.939,5
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APENDICE K. Estimativa de custos de capital

Esta secdo apresenta listas com os custos de capital estimados para a destilaria autbnoma
(Tabela K.1) e equipamentos adicionais para as usinas flex convencional (Tabela K.2) e

simultanea (Tabela K.3).
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Tabela K.1. Custos de capital destilaria autbnoma.

Equipamento N_o. de Dimens&o Custo instalado total CEPCI ano Custo instalado
unidades ano base (USD) base total 2021 (USD)!

Recepcao, extracdo, tratamento, concentracao

TREAT.LIMING 1 91 m3 (H/D = 3,5) 771.200 556,8 850.841

TREAT.PUMP 1 45 kW 146.500 556,8 161.629

TREAT.FLASH 1 103 m® (H/D = 3) 337.900 556,8 372.794

TREAT.PRE-LIME 1 2,4 m3 (H/D = 4) 224.100 556,8 247.243

CONC.PUMP1 1 42 kKW 133.600 556,8 147.397

CONC.P1-67BAR 1 727 kW 387.900 556,8 427.958

Mesa de alimentagéo 5 Elevado_res tipq bucket com 3§ m_de 446 200 556.8 492 278

de cana comprimento; 45 kW de poténcia

Esteira cana — parte Esteira com 48 m de comprimento, 2

horizontal ! m de largura; 18,5 kW 229.300 556,8 252.980

Esteira cana — parte Esteira com 25 m de comprimento, 2

o 1 m de largura, 9,5 m de elevacao; 55 186.900 556,8 206.201

inclinada KW

Desfibrador de cana 3 Moendas de rolo de 205 kW 1.218.300 556,8 1.344.112

Rolo de compresséo 1 Moenda de rolo de 45 kW 167.300 556,8 184.577
Esteira com 20 m de comprimento, 2

Esteira bagaco 1 m de largura, 20 m de elevacdo; 112 418.100 556,8 461.277

kw

Moendas 5 Moendas de rolo de 300 kW 2.543.900 556,8 2.806.605

Sopradores do

sistema de limpeza a 4 Vazio de ar de 2.594 m3/h; 4 kW 261.300 556,8 288.284

seco

Evaporadores 4 Evaporadores de tubo vertical; 4.640 12.274.200 56,8 13,541,740

m2
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Tabela K.1. Custos de capital destilaria autbnoma (Continuada).

Equipamento N_o. de Dimensao Custo instalado total CEPCI ano Custo instalado
unidades ano base (USD) base total 2021 (USD)!
Recepcao, extracdo, tratamento, concentracao
. Filtro de tambor rotativo produzindo
Filtro 1 33 3 toneladas solidas/h: 11 kW: 422.100 556,8 465.690
Decantador 7 Pecantadoy de sefimentagao com 3.522.000 556,8 3.885.712
m° cada
Bombq para agua de 1 Bomba centrifuga; 55 kW; 243.200 75 400 556.8 83.186
embebicdo L/h
Eomba para a agua de 1 Bomba centrifuga; 15 kW; 53.900 48.400 556.8 53398
iltragem L/h
Ea?;"gt;?npara agua de 1 Bomba centrifuga; 4 kW: 11.400 L/h 31.200 556,8 34.422
E105 1 169 m? 123.900 556,8 136.695
E108 1 29 m? 73.800 556,8 81.421
E101 1 48 m? 87.100 556,8 96.095
E102 1 355 m? 184.000 556,8 203.001
E110 1 54 m? 89.600 (50%) 556,8 98.853 (50%)
E104 1 36 m? 74.600 556,8 82.304
E107 1 21 m? 76.500 (50%) 556,8 84.400 (50%)
E106 1 452 m? 190.500 (50%) 556,8 210.173 (50%)
E103 1 1.912 m? 519.000 556,8 572.596
E109 1 14 m? 61.000 556,8 67.299
Subtotal 27.744.443
Fermentacdo, destilacdo e desidratacéo
FERMENT.ABSORB 1 D =2,74 m; 9 pratos 350.400 556,8 386.585
DIST.HX-D 4 163 m? 492.800 556,8 543.691
DIST.BB1-cond 4 327 m? 701.200 556,8 773.612
DIST.BB1-cond acc 4 8,34 m3 (H/D = 3) 523.200 556,8 577.230
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Tabela K.1. Custos de capital destilaria autbnoma (Continuada).

Equinamento No. de Dimensao Custo instalado total CEPCI ano Custo instalado
quip unidades ano base (USD) base total 2021 (USD)!

Fermentacdo, destilacdo e desidratacéo
EJ;;'BBLM'“X 4 22 Lis; 22 kW (centrifuga) 200.800 556,83 221536
DIST.BB1-tower 4 D = 3,2 m; 55 pratos 3.894.000 556,8 4.296.128
DIST.FLASH-D 4 4,27 m3 (H/D = 3) 480.800 556,8 530.452
DIST.Al-tower 4 D =1,37 m; 6 pratos 922.400 556,8 1.017.655
DIST.HX-A 4 1.071 m? 1.334.000 556,8 1.471.760
DIST.PUMP1 4 Centrifuga; 10,1 kW 265.200 556,8 292.587
DIST.A-tower 4 D = 2,59 m; 26 pratos 2.090.800 556,8 2.306.714
DIST.D-tower 4 D =1,37 m; 9 pratos 971.200 556,8 1.071.495
DEHYDRAT.PUMP1 4 5,7 L/s (centrifuga); 0,8 kW 154.400 556,8 170.345
DEHYDRAT.C- 2
RECOV-cond 4 29m 283.600 556,8 312.887
DEHYDRAT.C- 3 _
RECOV-cond acc 4 1,8 m° (H/D = 3) 390.000 556,8 430.275
DEHYDRAT.C- 2
RECOV-reb 4 94 m 418.400 556,8 461.608
DEHYDRAT.C- . .
RECOV reflux pump 4 0,6 L/s (centrifuga); 1,11 kW 114.800 556,8 126.655
DEHYDRAT.C- _ )
RECOV-tower 4 D =1,83 m; 9 pratos 1.150.800 556,8 1.269.642
DT ORAT P 4 1,6 L/s (centrifuga); 8,2 kW 402.400 556,83 443.955
DEHYDRAT.C- 4 134 m? 466.400 56,8 514,565
EXT-cond
DEHYDRAT.C- 4 4,1 m° (H/D = 3,1) 468.800 556,8 517.212

EXT-cond acc
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Tabela K.1. Custos de capital destilaria autbnoma (Continuada).

Equinamento No. de Dimensao Custo instalado total CEPCI ano Custo instalado
quip unidades ano base (USD) base total 2021 (USD)!
Fermentacdo, destilacdo e desidratacao
DEHYDRAT.C- 2
EXT-reb 4 206 m 580.800 556,8 640.778
DEHYDRAT.C- . .
EXT-reflux pump 4 9,2 L/s (centrifuga); 11 kW 162.400 556,8 179.171
DEHYDRAT.C- 4 D = 2,13 m; 26 pratos 1.842.400 556,8 2.032.662
EXT-tower )
E110 1 Area de troca térmica = 54 m? 89.600 (50%) 556,8 98.853 (50%)
E107 1 Area de troca térmica = 21 m? 76.500 (50%) 556,8 84.400 (50%)
E106 1 Area de troca térmica = 452 m? 190.500 (50%) 556,8 210.173 (50%)
E111 1 Area de troca térmica = 1.715 m? 431.700 556,8 476.281
Bomba 4qUa para Bomba centrifuga de 15 kW de
guap 1 poténcia para uma vazo de 43.700 42.600 556,8 46.999
absorvedor L/h
Bomba refluxo coluna Bomba centrifuga de 4 kW de
D 4 poténcia para uma vazao de 12.600 124.700 556,8 137.578
L/h
Bomba de Bomba centrifuga de 80 kW de
; " 6 poténcia para uma vazao de 277.800 472.000 556,8 520.743
alimentagdo do mosto L/h
Bomba de Bomba centrifuga de 265 kW de
recirculacio do vinho 6 poténcia para uma vazéo de 1.404.200 556,8 1.549.210
¢ 1.134.000 L/h
Bomba de Bomba centrifuga de 190 kW de
enchimento das 6 poténcia para uma vazao de 785.600 854.900 556,8 943.184

centrifugas

L/h
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Tabela K.1. Custos de capital destilaria autbnoma (Continuada).

Equinamento No. de Dimensao Custo instalado total CEPCI ano Custo instalado
quip unidades ano base (USD) base total 2021 (USD)!
Fermentacdo, destilacdo e desidratacéo
Bomba de Bomba centrifuga de 170 kW de
enchimento dos 4 poténcia para uma vazao de 734.400 554.600 556,8 611.873
tanques pulmdes L/h
Bomba de Bomba centrifuga de 30 kW de
. 3 poténcia para uma vazao de 97.800 162.100 556,8 178.840
enchimento das cubas L/h
Bomba de Bomba de deslocamento de 11 kW
alimentacdo do pé-de- 8 de poténcia para uma vazdo de 17 297.400 556,8 328.112
cuba L/s
3
Tanque pré-centrifuga 2 5287 m" (12 horas de 9.892.400 556,8 10.913.975
armazenamento do vinho bruto)
Tanque pulmao (pré- 4.898 m® (12 horas de
que p P 2 armazenamento do vinho 9.559.700 556,8 10.546.918
destilacdo)
delevedurado)
Dornas 6 1.646 m® 13.056.700 556,8 14.405.048
Cubas 3 534 m3 3.513.100 556,8 3.875.893
Centrifugas 4 Remogdo de 35 tﬁ:r‘;'adas solidas por 6.440.500 567 6.977.776
Trocador de calor Trocador de placa com area de troca
para resfriamento das 12 dep - 2 4.066.600 556,8 4.486.552
térmica =1.222 m
dornas
Resfriador do produto 4 Area de troca térmica = 6,4 m? 232.400 556,8 256.400
de topo da coluna D
Bomba de vacuo para 1 Remocao de 205 m¥/h de gés; 4 KW 40,500 56,8 44,682
coluna de recuperacgéo
Subtotal 77.085.977
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Tabela K.1. Custos de capital destilaria autbnoma (Continuada).

Equipamento N_o. de Dimensao Custo instalado total CEPCI ano Custo instalado
unidades ano base (USD) base total 2021 (USD)!
Estacdo de tratamento de agua (ETA)
Planta convencional com capacidade
ETA 1 de 4,4 MGD (milhdes de gales por 17.416.700 575,4 19.215.300
dia)
Subtotal 19.215.300
Armazenamento
Tanque torta de filtro 1 430 m? 749.200 556,8 826.569
Tanque etanol 1 996 m® 1.347.900 556,8 1.487.096
Tanque vinhaca 2 5.404 m? 9.992.900 556,8 11.024.854
Subtotal 13.338.518
Cogeracdo e agua de resfriamento
COGEN.DESUP-2 1 5,4 m® (H/D =2,7) 132.600 556,8 146.293
COGEN.P4-67BAR 1 100 kW 128.000 556,8 141.218
COGEN.DSUP-1 1 107 m® (H/D = 0,6) 458.500 556,8 505.849
COGEN.P3-67BAR 1 1.221 kW 495.300 556,8 546.449
Condensador da " _
turbina de 5 Area de troca térmica total = 14.743 3.251.400 556,3 3.587.168
condensacéo m
Bomba de vacuo para 5 Remogéo de 205 m¥/h de gés: 4 KW 202.300 556,8 223.191
condensador
. Pressdo do vapor de 6.600 kPa e
Caldeira aquatubular vazio de vapor de 200.000 kg/h 14.266.900 556,8 15.740.224
Torre de resfriamento 4 375 L/s vazdo de 4gua 4.741.600 556,8 5.231.259
Sopra_dor de ar 16 Vazio de gas de 67.950 m3/h de 106 4.635.300 556.8 5 113.981
caldeira kW
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Tabela K.1. Custos de capital destilaria autbnoma (Continuada).

Equinamento No. de Dimensao Custo instalado total CEPCI ano Custo instalado
quip unidades ano base (USD) base total 2021 (USD)!

Cogeracao e agua de resfriamento
Turbina de 6 20.000 KW de poténcia 20.186.400 556,8 22.271.023
condensacéo
Turbina de 3 17.000 KW de poténcia 8.461.600 556,8 9.335.418
contrapressao 1
Turbina de 1 2,550 kW de poténcia 691.000 556,8 762.359
contrapressao 2
Bombas de reciclo 1 224 KW de poténcia 182.600 56,8 201.457
agua utilidade

Subtotal 63.805.889
Total? 201.190.133

1CEPCI 2021 = 614,3; 2Custo de capital direto. Deve-se multiplicar pelo fator de tropicalizacio e adicionar os custos indiretos (20% do total)

para obter o custo (investimento) de capital total.
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Tabela K.2. Custos de capital adicionais usina flex convencional.

Equipamento N_o. de Dimens&o Custo instalado total CEPCl ano Custo instalado
unidades ano base (USD) base total 2021 (USD)*
Recepcdo e moagem
Esteira milho 1 76.080 kg/h 573.000 591,1 595.490
Limpeza milho 1 76.080 kg/h 276.000 591,1 286.833
Moenda milho 1 75.850 kg/h 468.000 591,1 486.368
Tanque milho 1 141 m® 165.000 591,1 171.476
Pesagem milho 1 166 m® 243.000 591,1 252.537
Subtotal 1.792.704
Hidrdlise, fermentacao, destilacdo e desidratacdo
Bomba NaOH 1 3.820 kg/h 23.400 591,1 24.318
Esteira CaO 1 55m? 37.500 591,1 38.972
Tanque amonia 1 17 m3 152.100 591,1 158.070
Bomba amonia 1 152 kg/h 23.400 591,1 24.318
Bomba AA 10 760 kg/h (10 de 76 kg/h) 300.000 591,1 311.775
Tanque H2SO4 1 31md 93.000 591,1 96.650
Bomba H2S04 1 152 kg/h 23.400 591,1 24.318
Tanque GA 1 17,7 m3 305.400 591,1 317.387
Bomba GA 1 57 kg/h 18.900 591,1 19.642
Tanque Levedura 1 3,5m3 427.800 591,1 444,591
Bomba Levedura 3 78 kg/h (3 de 26 kg/h) 107.000 591,1 111.200
Bomba MASH-1 15 267 L/s; 11 KW (15 un) 557.600 556,8 615.183
Bomba MASH-2 16 272 L/s; 11 KW (16 un) 594.800 556,8 656.224
Bomba SUGARS 5 396 L/s; 80 kW (5 un) 409.400 556,8 451.678
Bomba LIQ-WINE 5 384 L/s; 80 kW (5 un) 393.300 556,8 433.916
Bomba de recirculagéo de vinho 6 469 L/s; 400 kW 1.801.500 556,8 1.987.539
Bomba PCOND 1 111.077 kg/h 59.300 591,1 61.627
Subtotal 5.777.407
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Tabela K.2. Custos de capital adicionais usina flex convencional (Continuada).

Equipamento N_o. de Dimensao Custo instalado total CEPCI ano Custo instalado
unidades ano base (USD) base total 2021 (USD)!

Armazenamento

Silo milho 1 30.526 m® 4.664.000 591,1 4.847.057
Subtotal 4.847.057

Cogeracao

Vazdo de gas de 67.950

Sopradores de ar 3 m3/h de 106 kW 869.100 556,8 958.851
Subtotal 958.851

Secagem

Bomba WS 1 192.376 kg/h 72.900 591,1 75.761

Centrifuga 2 3.067 L/min (2 de 1.534) 5.310.000 591,1 5.518.411

Bomba TS 1 148.277 kg/h 75.500 591,1 78.463

Hidroclone 1 34.666 L/h 754.300 591,1 783.905

Esteira WDGS 1 79.327,8 kg/h (WDGS) 422.900 591,1 439.498

Secador rotativo 5 423 me S :‘n@')dades de 3.582.000 556,8 3.951.908

Peneira solidos 1 9,19 MT/h de solidos; 4 kW 255.500 556,8 281.885
Subtotal 11.129.833

Total? 24.505.852

1CEPCI 2021 = 614,3; 2Custo de capital direto. Deve-se multiplicar pelo fator de tropicalizacio e adicionar os custos indiretos (20% do total)

para obter o custo (investimento) de capital total.
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Tabela K.3. Custos de capital adicionais usina flex simultanea.

Equipamento N_o. de Dimens&o Custo instalado CEPCI ano Custo instalado
unidades total ano base (USD) base total 2021 (USD)!
Recepcdo e moagem
Esteira milho 1 64.352 kg/h 509.500 591,1 529.497
Limpeza milho 1 64.159 kg/h 244.800 591,1 254.408
Moenda milho 1 64.159 kg/h 415.000 591,1 431.288
Tanque milho 1 119 m® 146.500 591,1 152.250
Pesagem milho 1 140 m? 214.900 591,1 223.335
Subtotal 1.590.778
Hidrdlise, fermentacao, destilacdo e desidratacdo
Bomba NaOH 1 3.221 kg/h 20.700 591,1 21.512
Esteira CaO 1 4,6 md 33.100 591,1 34.399
Tanque amonia 1 14,3 m3 134.900 591,1 140.195
Bomba amonia 1 128 kg/h 20.700 591,1 21.512
Bomba AA/GA 30 2.340 kg/h (30 de 78 kg/h) 913.600 591,1 949.458
Tanque H2SO4 1 26,2 m* 82.600 591,1 85.842
Bomba H2S04 1 128 kg/h 20.700 591,1 21.512
Tanque Levedura 1 7,6 m3 736.100 591,1 764.991
Bomba Levedura 7 170 kg/h (7 de 24,3 kg/h) 238.100 591,1 247.445
566,3 L/s (32 unidades de 18
Bomba MASH-1 32 L/s): 11 KW 1.189.600 556,8 1.312.448
Bomba LIQ-WINE g 8L “rl"ldi‘\j/f/s de 77 L/s); 629.300 56,8 694.287
Bomba de recirculagéo de vinho 3 3 de 56 L/s; 55 kW 201.500 556,8 222.309
Bomba PCOND 1 93.954 kg/h 52.800 591,1 54.872
Subtotal 4.570.783
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Tabela K.3. Custos de capital adicionais usina flex simultanea.

Equipamento N_o. de Dimens&o Custo instalado total CEPCI ano Custo instalado
unidades ano base (USD) base total 2021 (USD)!

Armazenamento

Silo milho 1 25.820 m? 4.147.900 591,1 4.310.700
Subtotal 4.310.700

Cogeracao

Vazio de gas de 67.950 m3/h

Sopradores de ar 4 de 106 KW 1.158.800 556,8 1.278.468
Subtotal 1.278.468

Secagem

Bomba WS 1 216.668 kg/h 79.300 591,1 82.412

Centrifuga 3 3.503 L/min (3 de 1.168) 6.580.100 591,1 6.838.361

Bomba TS 1 169.383 kg/h 82.900 591,1 86.154

Hidroclone 1 28.257,4 L/h 653.700 591,1 679.357

Esteira WDGS 1 76.116 kg/h (WDGS) 410.800 591,1 426.923

Secador rotativo 5 743 m2 (5 “;'gades de 149 3.582.000 56,8 3.951.908

Peneira solidos 1 7,9 MT/h de sélidos; 4 kW 238.400 556,8 263.019
Subtotal 12.328.136

Total? 24.078.865

1CEPCI 2021 = 614,3; 2Custo de capital direto. Deve-se multiplicar pelo fator de tropicalizacéo e adicionar os custos indiretos (20% do total)

para obter o custo (investimento) de capital total.
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ANEXOS
ANEXO 1. Inventarios para Avalia¢cdo do Ciclo de Vida (ACV)

A Tabela A1.1 mostra o inventario para a etapa agricola de producéo de cana-de-agucar
na regido Centro-Oeste, incluindo transporte da palha. A Tabela A1.2 mostra 0 consumo de
diesel do inventério apresentado na Tabela Al.1. A Tabela A1.3 mostra o inventario para a
etapa agricola de producao de milho na regido Centro-Oeste. A Tabela A1.4 mostra 0 consumo
de diesel do inventario apresentado na Tabela A1.3. A Tabela A1.5 mostra o inventério para a
etapa industrial na safra e na entressafra (autonoma com palha, flex convencional e simulténea).
As entradas e saidas sdo apresentadas em inglés, como dado nos inventarios do Ecolnvent para

maior facilidade de referéncia.
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Tabela Al.1. Inventario para a etapa agricola da cana-de-acUcar por kg de cana-de-agucar.

Insumos/Entradas Unidade BR-MS BR-GO BR-MT
application of plant protection product, by field spray* ha 2,26E-05 1,93E-05 2,16E-05
ash, from combustion of sugarcane bagasse? kg 0,009 0,009 0,009
carbon dioxide, in air (absorbed in photosynthesis) kg 0,49888 0,49888 0,4988
energy, gross calorific value, in biomass MJ 4,9478 4,9478 4,9478
fertilising, by rig fertiliser, sugarcane! ha 1,29E-05 1,10E-05 1,23E-05
fertilising, by stool splitter, sugarcane? ha 3,08E-06 2,92E-06 2,92E-06
field leveling, sugarcane? ha 3,23E-06 2,76E-06 3,08E-06
filter cake, from sugarcane juice filtration? kg 0,0352 0,0352 0,0352
furrow covering, sugarcane! ha 3,82E-07 1,60E-07 4,84E-07
furrowing, sugarcane! ha 3,82E-07 1,60E-07 4,84E-07
Glyphosate? kg 3,10E-06 2,65E-06 2,96E-06
gypsum, mineral® kg 0,0018 0,00092 0,00103
harvesting, sugarcane? ha 1,57E-05 1,29E-05 1,53E-05
Lime® kg 0,00216 0,00184 0,00205
limestone and gypsum application, by spreader? ha 2,16E-06 1,84E-06 2,05E-06
Occupation, permanent crop, non-irrigated m2a” 0,18015 0,15569 0,17999
packaging, for fertilisers? kg 0,01289 0,0109 0,01216
packaging, for pesticides? kg 3,34E-05 2,85E-05 3,18E-05
pesticide, unspecified? kg 1,36E-05 1,16E-05 1,30E-05
phosphate fertiliser, as P2052 kg 0,00046 0,00034 0,00041
planting, sugarcane? ha 2,85E-06 2,60E-06 2,60E-06
potassium chloride, as K20? kg 0,00163 0,00123 0,00135
sugarcane loading, by loader! ha 4,53E-07 8,97E-07 7,71E-08
sugarcane transfer, by dump cart! ha 1,57E-05 1,29E-05 1,53E-05
sugarcane vinasse application, by wheel reel
irrigation? ha 1,47E-06 1,20E-06 1,63E-06
tap water! kg 0,01441 0,01246 0,0144
tillage, harrowing, by offset disk harrow? ha 3,23E-06 2,76E-06 3,08E-06
tillage, harrowing, by offset leveling disc harrow! ha 3,23E-06 2,76E-06 3,08E-06
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Tabela Al.1. Inventario para a etapa agricola da cana-de-acgUcar por kg de cana-de-acucar (Continuada).

Insumos/Entradas Unidade BR-MS BR-GO BR-MT
tillage, subsoiling, by subsoiler plow! ha 3,23E-06 2,76E-06 3,08E-06
transformation, from permanent crop, non-irrigated m2 0,00901 0,00778 0,009
transformation, to permanent crop, non-irrigated m2 0,00901 0,00778 0,009
transport, tractor and trailer, agricultural® tkm® 0,00027 0,00023 0,00023
urea, as N2 kg 0,00112 0,00111 0,00124
vinasse, from fermentation of sugarcane? kg 1,58 1,04001 1,1
rggg(gt ;o(rt rtz;r?:sg?tgt’c ;r;;g)gght, lorry > 32 metric ton, tkm® 0,02547 0,02547 0,02547
E’Sg(gt éo(l:[rtz;r?:sgﬁtgtp ‘;ﬁi‘%@t lorry > 32 metric ton, tkm® 0,00165 0,00165 0,00165

Emissoes/Saidas* Unidade BR-MS BR-GO BR-MT
Ammonia to air kg 0,00067 0,00059 0,00063
Cadmium to soil kg 9,66E-09 7,40E-09 8,67E-09
Cadmium, ion to water kg 9,66E-13 7,40E-13 8,67E-13
Carbon dioxide, fossil to air kg 0,00279 0,00262 0,00293
Carbon monoxide, non-fossil to air kg 0,00135 0,00178 0,00039
Chromium to soil kg 1,19E-07 9,35E-08 1,08E-07
Chromium, ion to water kg 1,19E-11 9,35E-12 1,08E-11
Copper to soil kg 1,14E-07 9,04E-08 1,04E-07
Copper, ion to water kg 1,14E-11 9,04E-12 1,04E-11
Dinitrogen monoxide to air kg 7,71E-05 7,02E-05 7,49E-05
Fipronil to soil kg 6,47E-07 5,52E-07 6,16E-07
Glyphosate to soil kg 3,10E-06 8,83E-07 2,96E-06
Lead to soil kg 2,47E-07 1,88E-07 2,20E-07
Lead to water kg 2,47TE-11 1,88E-11 2,20E-11
Methane, non-fossil to air kg 3,97E-05 5,22E-05 1,13E-05
Nickel to soil kg 1,29E-07 9,86E-08 1,16E-07
Nickel, ion to water kg 1,29E-11 9,86E-12 1,16E-11
Nitrate to water kg 0,00418 0,00384 0,00387
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Tabela Al.1. Inventario para a etapa agricola da cana-de-acgUcar por kg de cana-de-acucar (Continuada).

Emissoes/Saidas* Unidade BR-MS BR-GO BR-MT
Nitrogen oxides to air kg 5,27E-05 6,28E-05 2,62E-05
NMVOC to air kg 0,0001 0,00014 2,94E-05
Particulates, < 2.5 um to air kg 5,73E-05 7,53E-05 1,64E-05
Particulates, > 2.5 um, and < 10 um to air kg 0,00011 0,00015 3,28E-05
Pesticides, unspecified to soil kg 3,23E-06 2,76E-06 3,08E-06
Phosphorus to water kg 4,90E-06 4,24E-06 4,90E-06
Sulfentrazone to soil kg 9,70E-06 8,28E-06 9,25E-06
Sulfur dioxide to air kg 5,88E-06 7,73E-06 1,68E-06
Water to water kg 1,44E-05 1,25E-05 1,44E-05
zinc to soil kg 6,41E-07 5,04E-07 5,81E-07
Zinc, ion to water kg 6,41E-11 5,04E-11 5,81E-11

Inventario do processo a montante para o mercado brasileiro (BR); 2Inventario do processo a montante para o mercado global (GLO); 3Inventario do processo a montante

para o mercado do resto do mundo (RoW); “EmissGes para ar séo em zonas de baixa populagio, emissdes para agua sdo para agua superficial, e emissdes para o solo sdo para

solo agricola. Os inventérios de todos os processos a montante sdo dados na abordagem Cutoff. Peso de cada localidade: 0,5296 BR-GO, 0,3228 BR-MS, 0,1476 BR-MT;

AMetro ao quadrado vezes ano; BTonelada vezes quildmetro. Fonte: Ecolnvent v3.6.
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Tabela A1.2. Consumo de diesel para producéo de cana-de-agucar por kg de cana-de-acUcar (retirada dos processos a montante da Tabela Al.1).

kg diesel/unidade Unidade |
Processo Unidade funcional do funcional Kg diesel/kg de
processo/kg de cana-de-agucar
processo ot
cana-de-agucar

application of plant protection product, by field spray ha 0,32513 0.00002 6.73019E-06
ash, from combustion of sugarcane bagasse kg 0,00014 0.00900 1.24666E-06
carbon dioxide, in air (absorbed during photosynthesis) kg 0 0.499 0

Energy, gross calorific value, in biomass MJ 0 4.95 0

fertilising, by rig fertiliser, sugarcane ha 10,94177 0.000012 0.000129113
fertilising, by stool splitter, sugarcane ha 12,11767 2.97E-06 3.59895E-05
field leveling, sugarcane ha 8,53458 2.96E-06 2.52624E-05
filter cake, from sugarcane juice filtration kg 0,000138517 0.0352 4.87581E-06
furrow covering, sugarcane ha 10,24149 2.80E-07 2.86762E-06
furrowing, sugarcane ha 6,87768 2.80E-07 1.92575E-06
glyphosate kg 0,008676731 2.84E-06 2.46419E-08
gypsum, mineral kg 0,000894823 0.00122 1.09168E-06
harvesting, sugarcane ha 66,03564 1.42E-05 0.000937706
land use change, perennial crop ha 0,01781204 0

lime kg 0,00055407 0.00197 1.09152E-06
limestone and gypsum application, by spreader ha 1,16829 1.97E-06 2.30153E-06
occupation, permanent crop, non-irrigated m2a” 0 0.167 0

packaging, for fertilisers kg 0,016566683 0.0117 0.00019383
packaging, for pesticides kg 0,016566683 3.06E-05 5.0694E-07
pesticide, unspecified kg 0,008676731 1.24E-05 1.07591E-07
phosphate fertiliser, as P205 kg 0,004113967 3.89E-04 1.60033E-06
planting, sugarcane ha 9,62875 2.68E-06 2.58051E-05
potassium chloride, as K20 kg 0,004113967 1.38E-03 5.67727E-06
sugarcane loading, by loader ha 17,34009 6.33E-07 1.09763E-05
sugarcane transfer, by dump cart ha 33,56377 1.42E-05 0.000476606
sugarcane vinasse application, by wheel reel irrigation ha 7,9551 1.35E-06 1.07394E-05
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Tabela A1.2. Consumo de diesel para producdo de cana-de-agucar por kg de cana-de-acUcar (retirada dos processos a montante da Tabela A1.1)

(Continuada).

kg diesel/unidade Unic_lade .
. . funcional kg diesel/kg de
Processo Unidade funcional do >
processo/kg de cana-de-agucar
processo et
cana-de-acgucar

tap water kg 3,51261E-07 0.0134 4.7069E-09
tillage, harrowing, by offset disk harrow ha 19,1247 2.96E-06 5.66091E-05
tillage, horrowing, by offset leveling disc harrow ha 4,73157 2.96E-06 1.40054E-05
tillage, subsoiling, by subsoiler plow ha 16,50643 2.96E-06 4.8859E-05
transformation, from permanent crop, non-irrigated m2 0 0.00836 0
transformation, to permanent crop, non-irrigated m2 0 0.00836 0
transport, tractor and trailer, agricultural tkm® 0,0435961 0.000243 1.05939E-05
urea, as N kg 0,004113967 0.00113 4.64878E-06
vinasse, from fermentation of sugarcane kg 0,000138517 1.22 0.000168991
market for transport, freight, lorry > 32 metric ton, EURO tkm® 0,019585796 0.02547 0.00049885

3 (transporte cana)

market for transport, freight, lorry > 32 metric ton, EURO tkm® 0,019585796 0.00165 3.23166E-05
3 (transporte palha)

Total (por kg cana-de-acUcar) 2,71E-3

'Ponderado pelas quantidades dadas na Tabela A1.1 para cada localidade; “Metro ao quadrado vezes ano; BTonelada vezes quilometro. Fonte: Ecolnvent v3.6.
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Tabela A1.3. Inventario para a etapa agricola do milho por kg de milho.

Insumos/Entradas Unidade BR-MT BR-MS BR-GO
application of plant protection product, by field sprayer? ha 0,00056 0,00056 0,00064
Atrazine? kg 0,00024 0,00028 0,00032
carbon dioxide, in air kg 1,49366 1,47414 1,49302
combine harvesting* ha 0,00014 0,00019 0,00016
drying of maize grain! L 0 0,04878 0
energy, gross calorific value, in biomass MJ 15,91 15,91 15,91
fertilising, by broadcaster! ha 0,00028 0 0,00016
Glyphosate? kg 7,50E-05 0 0,00033
Lime® kg 0,03047 0,04099 0,03507
limestone and gypsum application, by spreader! ha 1,52E-05 2,05E-05 1,75E-05
maize seed, for sowing? kg 0,00292 0,0045 0,00336
occupation, annual crop, non-irrigated, intensive m2a” 0,45699 0,61479 0,52603
packaging, for fertilisers? kg 0,09983 0,13438 0,1425
packaging, for pesticides? kg 0,00112 0,00115 0,00321
pesticide, unspecified? kg 0,00024 0,0003 0,00096
phosphate fertiliser, as P2052 kg 0 0,00983 0,00961
planting with starter fertiliser, by no till planter! ha 0,00014 0,00019 0,00016
potassium fertiliser, as K20? kg 0,00694 0,00983 0,00865
tap water! kg 0,1112 0,1122 0,128
transformation, from annual crop, non-irrigated m2 1,39 1,87 1,6
transformation, to annual crop, non-irrigated m2 1,39 1,87 1,6
transport, tractor and trailer, agricultural® tkm® 0,00052 0,00069 0,00059
urea, as N2 kg 0,01251 0,00654 0,01792
transport, freight, lorry > 32 metric ton, EURO 3° tkm® 0,07 0,07 0,07

Emissoes/Saidas* Unidade BR-MT BR-MS BR-GO
Ammonia to air kg 0,00304 0,00159 0,00435
Atrazine to soil kg 0,00024 0,00028 0,00032
Azoxystrobin to soil kg 3,33E-06 0 9,61E-06
Cadmium to soil kg 1,55E-09 8,25E-08 1,83E-07
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Tabela A1.3. Inventario para a etapa agricola do milho por kg de milho (Continuada).

Emissoes/Saidas* Unidade BR-MT BR-MS BR-GO
Cadmium, ion to water kg 1,55E-13 8,26E-12 1,83E-11
Carbon dioxide, fossil to air kg 0,0336 0,02906 0,04421
Chromium to soil kg 3,63E-07 1,20E-06 2,08E-06
Chromium, ion to water kg 3,63E-11 1,20E-10 2,08E-10
Copper to soil kg -2,07E-06 -1,39E-06 -5,50E-07
Copper, ion to water kg -2,07E-10 -1,39E-10 -5,50E-11
Cyproconazole to soil kg 3,33E-06 0 7,69E-06
Difenoconazole to soil kg 0 0 1,60E-05
Dinitrogen monoxide to air kg 0,00033 0,00024 0,00047
Glyphosate to soil kg 7,50E-05 0 0,00033
Imidacloprid to soil kg 3,40E-05 4,59E-05 3,92E-05
Lead to soil kg 7,75E-08 2,19E-06 4,76E-06
Lead to water kg 7,75E-12 2,19E-10 4,76E-10
Minerail oil to soil kg 0 0 2,10E-04
Nickel to soil kg 5,84E-08 1,14E-06 2,51E-06
Nickel, ion to water kg 5,84E-12 1,14E-10 2,51E-10
Nicosulfuron to soil kg 0 1,50E-06 0
Nitrate to water kg 0,00678 0,00963 0,0206
Nitrogen oxides to air kg 6,98E-05 4,98E-05 9,97E-05
Pesticides, unspecified to soil kg 0,00016 0,00025 4,00E-06
Phosphorus to water kg 1,23E-05 1,66E-05 1,42E+05
Pyraclostrobin to soil kg 1,62E-05 0 0
Teflubenzuron to soil kg 2,08E-06 0 2,40E-06
Thiodicarb to soil kg 1,88E-05 0 2,16E-05
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Tabela Al1.3. Inventario para a etapa agricola do milho por kg de milho (Continuada).

Emissdes/Saidas Unidade BR-MT BR-MS BR-GO
Water to air kg 0 4,88E-05 0
Water to water kg 0,00011 0,00011 0,00013
Zinc to solil kg -3,88E-05 -3,48E-05 -2,91E-05
Zinc, ion to water kg -3,89E-09 -3,48E-09 -2,91E-09

Inventario do processo a montante para o mercado brasileiro (BR); 2Inventario do processo a montante para o mercado global (GLO); 3Inventério do processo a montante
para o mercado do resto do mundo (RoW); “Emissdes para ar sdo em zonas de baixa populacio, emissdes para dgua sdo para agua superficial, e emissdes para o solo sdo para
solo agricola. Valores negativos indicam absorcgdo da substancia pela biomassa (milho). Os inventarios de todos 0s processos a montante sdo dados na abordagem Cutoff.
Peso de cada localidade: 0,5260 BR-MT, 0,2396 BR-MS, 0,2343 BR-GO; “Metro ao quadrado vezes ano; BTonelada vezes quildometro. Fonte: Ecolnvent v3.6.
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Tabela A1.4. Consumo de diesel para producéo de milho por kg de milho (retirada dos processos a montante da Tabela Al.3).

kg diesel/unidade Unidade _
Processo Unidade funcional do funcional kg dles_eI/kg de
processo/kg de milho
processo N
milho
application of plant protection product, by field sprayer ha 0,32513 0,00058 0,000188
Atrazine kg 0,00868 0,00027 2,33E-06
carbon dioxide, in air kg 0 1,48883 0
combine harvesting ha 0 0,00016 0
drying of maize grain L 0 0,01169 0
energy, gross calorific value, in biomass MJ 0 15,91 0
fertilising, by broadcaster ha 0,7 0,00018 0,000129
Glyphosate kg 0,00868 0,00012 1,01E-06
Lime kg 5,54E-04 0,03407 1,89E-05
limestone and gypsum application, by spreader ha 1,16829 1,70E-05 1,99E-05
maize seed, for sowing kg 0 0,00340 0
occupation, annual crop, non-irrigated, intensive m2a”® 0,51098 0
packaging, for fertilisers kg 0,01657 0,11811 0,001957
packaging, for pesticides kg 0,01657 0,00162 2,68E-05
pesticide, unspecified kg 0,00868 0,00042 3,67E-06
phosphate fertiliser, as P205 kg 0,00411 0,00461 1,9E-05
planting with starter fertiliser, by no till planter ha 3,26681 0,00016 0,000512
potassium fertiliser, as K20 kg 0,00411 0,00803 3,3E-05
tap water kg 3,51E-07 0,11538 4,05E-08
transformation, from annual crop, non-irrigated m2 0 1,55424 0
transformation, to annual crop, non-irrigated m2 0 1,55424 0
transport, tractor and trailer, agricultural tkm® 0,04360 0,00058 2,52E-05
urea, as N kg 0,00411 0,01235 5,08E-05
transport, freight, lorry > 32 metric ton, EURO 3 tkm® 0,01959 0,07000 0,001371
Total (por kg milho) 4,36E-3

!Ponderado pelas quantidades dadas na Tabela Al.3 para cada localidade; “Metro ao quadrado vezes ano; BTonelada vezes quildmetro. Fonte: Ecolnvent v3.6.
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Tabela A1.5. Inventario para a etapa industrial por kg de matéria-prima.

Insumos/Entradas

Unidade Autdénoma s/ palha Auténoma c/ palha

Safra

Entressafra

Flex convencional

Flex simultanea

(por kg cana) (por kg cana) (por kg milho) (por kg milho)

— — -
?[(;?;flac'd’ without water, in 98% solution kg 1.29E-07 4,74E-08 8,28E-07 9,53E-07
Aluminium sulfate, powder®:2 kg 5,72E-06 2,1E-06 3,68E-05 4,23E-05
Ammonium sulfate, as N (ammonia eq)** kg 0 0 0,001998 0,001989
Ash, from cumbustion of bagasse from kg 0,005021 0,001347 0,023627 0,027933
sugarcane™
Building, hall, steel construction m2 0 0 0 0
Calcium chloride®? kg 4,21E-07 1,55E-07 2,7E-06 3,11E-06
Chemical, organic®?! kg 3,8E-08 1,4E-08 2,44E-07 2,81E-07
Concrete, normal m3 0 0 0 0
dimethylamine®? kg 3,27E-07 1,2E-07 2,1E-06 2,42E-06
dithiocarbamate-compound®?! kg 5,89E-07 2,17E-07 3,79E-06 4,35E-06
ethylene glycol*! kg 2,18E-05 0 6,19E-05 6,01E-05
El't'glgi‘ﬁ from sugarcane juice kg 0,037 0 0,262881 0,233093
formaldehyde®? kg 1,27E-08 4,67E-09 8,16E-08 9,39E-08
Hydr_ochlorchazmd, without water, in 30% kg 6,93E-08 2 55E-08 4.46E-07 5,13E-07
solution state™
iron (III) chIoBrllde, without water, in 40% kg 3,36E-06 1.24E-06 2 16E-05 2 48E-05
solution state™
Magnesium sulfate®* kg 1,22E-08 4,5E-09 7,86E-08 9,04E-08
Metal vv_orkmg, average for chromium steel kg 0 0 0 0
production manufacturing
Metal vv_orkmg, average for steel kg 0 0 0 0
production manufacturing
Monoethanolamine®! kg 1,16E-07 4,26E-08 7,44E-07 8,55E-07
Occupation, industrial area® m2a” 9,06E-06 0 0 0
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Tabela A1.5. Inventario para a etapa industrial por kg de matéria-prima (Continuada).

Safra Entressafra
Insumos/Entradas Unidade Autdénomas/ palha Auténoma c/ palha Flex convencional Flex simultanea
(por kg cana) (por kg cana) (por kg milho) (por kg milho)
Paraffin -- flocculating polymer”? kg 0,000377 0 0 0
Pesticide, unspecified®* kg 1,22E-08 4,5E-09 7,86E-08 9,04E-08
Phosphane®! kg 2,08E-07 7,65E-08 1,34E-06 1,54E-06
Phosphoric Acid, industrial grade, 85%"* kg 0,000574 0 0 0
Quicklime, milled, packed*? kg 0,000462 0 0,001196 0,001197
Soda ash, dense®?! kg 4,08E-06 1,5E-06 2,62E-05 3,02E-05
Sodium dichromateB? kg 3,68E-07 1,35E-07 2,36E-06 2,72E-06
Sodlgm hydroxide, without Wat%rl, in 50% kg 2 1E-07 7. 72E-08 1.35E-06 1.55E-06
solution state (water treatment)®
Sodium hydroxide, without water, in 50%
solution state (ethanol)*! kg 0 0 0,043113 0,050053
Socum nypochlorile, without water, in kg 4,26E-05 1,57E-05 0,000274 0,000315
Sod_lum metasilicate pentgrzlydrate, 58% kg 2 37E-07 8,72E-08 1.52E-06 1.75E-06
active substance, powder®
Sodium sulfate, anhydrite®2 kg 5,82E-05 2,14E-05 0,000374 0,00043
Sulfuric Acid”? kg 2,09E-05 0 0,001998 0,001989
Trans.f<_)r_mat|oné from arable land, m2 1.72E-07 0 0 0
unspecified use
Transformation, to industrial area® m2 1,72E-07 0 0 0
Vinasse from fermentation of sugarcane®! kg 0,89977 0 0 0
Water, well, in ground” m3 0,940503 0,345854 6,044953 6,952398
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Tabela A1.5. Inventario para a etapa industrial por kg de matéria-prima (Continuada).

Safra Entressafra
Emissdes/Saidas® Unidade Autdénomas/ palha Auténoma c/ palha Flex convencional Flex simultanea
(por kg cana) (por kg cana) (por kg milho) (por kg milho)
Carbon dioxide, non-fossil* kg 0,397106 0,114074 2,277115 2,642008
Carbon monoxide, non-fossil®P kg 0,000164 0,000826 0,014483 0,017122
Dinitrogen monoxide®P kg 9,06E-06 3,24E-06 5,68E-05 6,71E-05
Ethanol” kg 0,000101 0 0,000373 0,00043
Methane, non-fossil®P kg 6,76E-05 2,46E-05 0,000432 0,00051
Nitrogen oxides®P kg 0,000164 8,22E-05 0,001443 0,001706
NMVOCs® kg 1,15E-05 0 0 0
Particulates, < 2.5 um®P kg 9,31E-05 0,000833 0,014608 0,01727
Particulates, > 2.5 um, and < 10 um°® kg 0,000185 0 0 0
Sulfur dioxide® kg 9,06E-06 0 0 0

Inventario do processo a montante para o mercado global (GLO); 2Inventério do processo a montante para o mercado do resto do mundo (RoW); SEmissdes sdo para o ar em
zonas de baixa populagdo, com excecdo da emissdo de SO, que é para zona ndo especificada; “Metro ao quadrado vezes ano. Fonte: A — dados de simulagéo deste trabalho; B
— insumos para tratamento da agua captada, Ecolnvent v3.6; C — emissdes da queima de bagaco, entradas para ocupacao e transformacéo no uso da terra para construcao,

Ecolnvent v3.6; D — emissfes da queima da palha, Leme (2005).
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