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RESUMO

O bagaço de cana-de-açúcar tem se mostrado uma escolha interessante para a produção de

etanol de segunda geração. Entretanto, sua utilização para este fim esbarra na restrição

imposta pela autossuficiência energética da planta, além de serem necessárias conside-

rações econômicas frente outras posśıveis aplicações para o material. Este trabalho se

propôs a desenvolver uma ferramenta para auxiliar nas decisões econômicas e de processo

referentes à produção de etanol a partir do caldo e do bagaço de cana-de-açúcar, através

da simulação e otimização estacionária de uma planta de produção de etanol de primeira

e segunda geração. Uma nova abordagem para simulação de colunas de destilação esta-

cionárias em simuladores baseados em equações foi proposta, empregando interpoladores

multilineares. Tal abordagem permitiu a simulação do processo de produção de etanol,

o qual emprega um trem de colunas de destilação na etapa de purificação do etanol que,

de outra forma, teria apresentado problemas de convergência, especialmente durante a

etapa de otimização, na qual diversas condições são testadas. Os resultados mostram que

o interpolador conseguiu reproduzir o comportamento não linear do trem de colunas de

destilação com precisão suficiente para o trabalho desenvolvido. A ferramenta desenvol-

vida foi testada para o caso da produção de etanol de segunda geração empregando o

pré-tratamento organosolv. Os resultados mostram que o otimizador estocástico imple-

mentado foi capaz de encontrar a condição ótima para uma função objetivo representativa

do fluxo de caixa da planta, o que é confirmado pelas curvas de ńıvel obtidas para tal

função. A ferramenta também permitiu a análise da distribuição do consumo de vapor

na planta por setor, o que possibilita a determinação do impacto da segunda geração na

demanda energética do processo.

Palavras-chave: Produção de etanol. Hidrólise do bagaço. Simulação de processos.





ABSTRACT

Sugarcane bagasse is an interesting option for second generation ethanol production. How-

ever, its use for this purpose is constrained by the energetic self-sufficiency of the industrial

plant, apart from the necessary economic considerations, given other possible uses for sug-

arcane bagasse. It was proposed in this work the development of a tool to assist economic

and process-related decisions regarding the production of ethanol from sugarcane juice

and bagasse, through stationary simulation and optimization of the first and second gen-

eration ethanol production process. A new approach for distillation columns simulation

using equation-based simulators was presented, using multilinear interpolation. This ap-

proach allowed the simulation of the process of ethanol production, which employs a set

of distillation columns for ethanol purification, that would otherwise present convergence

problems, especially during the optimization step in which several conditions are tested.

Results show that the methodology was able to reproduce the nonlinear behavior of the

set of distillation columns with enough precision for the work developed here. The tool

was tested for second generation ethanol production using organosolv as pretreatment.

The results show that the implemented stochastic optimizer was able to find the optimal

condition for an objective function representing the cash flow of the plant, which was con-

firmed by the contour plots obtained for this function. The tool also allows the analysis

of steam consumption distribution for each section of the industrial plant, which enables

the determination of the impact of second generation ethanol production on the general

process.

Keywords: Ethanol production. Bagasse hydrolysis. Process simulation.
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4 Composição média da cana que chega à usina. . . . . . . . . . . . . . . . p. 64

5 Principais dados dos evaporadores. . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . p. 67

6 Rendimento da fermentação para o etanol e subprodutos. . . . . . . . . . p. 67

7 Principais dados do sistema de cogeração. . . . . . . . . . . . . . . . . . p. 69

8 Principais dados utilizados na simulação da produção de etanol empre-

gando explosão a vapor. . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . p. 71

9 Composição do bagaço em base seca após o tratamento com explosão a

vapor. . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . p. 71

10 Principais dados utilizados na simulação da produção de etanol empre-
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2.1.1 Colheita e limpeza . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . p. 26
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1 INTRODUÇÃO

1.1 Contextualização e motivação

O Brasil destaca-se no ramo de combust́ıveis renováveis graças ao etanol

de cana-de-açúcar. Esse combust́ıvel automotivo foi originalmente introduzido no Brasil

pelo Programa Nacional do Álcool - Proálcool (ZANIN et al., 2000) para contornar a

alta do petróleo dos anos 70. Após passar por um peŕıodo de baixa durante os anos 90,

o programa acabou por se consolidar no páıs, sendo que hoje cerca de 95% dos carros

vendidos são flex-fuel e operam com uma mistura entre etanol e gasolina (Anfavea1, 2010

apud FREITAS; KANEKO, 2011).

Recentemente, com a alta nos preços dos alimentos entre os anos de 2007

e 2008, houve uma pressão sobre os biocombust́ıveis, que foram acusados de causar par-

cialmente tal aumento dos preços. Porém, estudos recentes apresentam outro ponto de

vista sobre o assunto, mostrando que no mesmo peŕıodo houve um aumento generalizado

das commodities, inclusive o petróleo, o que causou um efeito de repercução no cresci-

mento dos preços (BRAHMBHATT; CANUTO; VOSTROKNUTOVA, 2010). Um modo

de aliar a produção de biocombust́ıveis com o de alimentos, de modo a evitar problemas

futuros com o uso de terras é a produção de etanol de segunda geração, obtido a partir de

materiais lignocelulósicos. Tal rota de produção de etanol se aproveitaria da fração dos

rejeitos agŕıcolas ricos em materiais lignocelulósicos para produzir biocombust́ıveis.

Uma outra abordagem é aproveitar reśıduos do próprio processo de produção

de etanol de primeira geração para complementar a produção. Esse é o caso do bagaço

e da palha de cana-de-açúcar, sendo que o primeiro ainda tem a vantagem de já estar

presente na usina, não necessitando gastos com transporte. Dessa maneira, aumenta-se a

produção de etanol por hectare de área plantada, diminuindo a pressão sobre a produção

de alimentos.

1ANFAVEA, B. A. I. A. Brazilian Automotive Industry Yearbook. São Paulo, 2010
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Entretanto, o bagaço já é utilizado como fonte de energia nas usinas, ser-

vindo de combust́ıvel para caldeiras. Além disso, existe o crescente incentivo para a

produção de excedente de energia elétrica por parte das usinas, para venda para as con-

cessionárias de energia elétrica. Assim, várias plantas de produção de açúcar e álcool têm

investido em caldeiras e turbinas de alta pressão, no intuito de aumentar seu excedente

energético.

Contudo, fica a dúvida de qual uso alternativo para o bagaço irá gerar

maiores lucros. Além disso, essa dúvida não tem uma resposta única, dada a volatilidade

dos preços tanto do etanol quanto da energia elétrica. O preço médio para a energia

elétrica ofertada por usinas de biomassa foi de R$ 154,18/MWh em agosto de 2010 para

R$ 102,41/MWh em agosto de 2011 (Agência Nacional de Energia Elétrica - ANEEL,

2011a, 2011b), enquanto para o etanol o preço pago ao produtor variou entre R$ 1,63 e

R$ 0,83 por litro de etanol no mesmo peŕıodo (Centro de Estudos Avançados em Economia

Aplicada - CEPEA, 2011). Dessa forma, torna-se necessária uma ferramenta que permita

obter o melhor perfil de utilização para o bagaço em função dos preços atuais no mercado,

sem deixar de considerar a restrição energética imposta pela autossuficiência da planta

industrial.

1.2 Objetivo

Dentro desse contexto o presente trabalho tem por objetivo criar uma fer-

ramenta que permita a otimização estacionária de uma planta de produção de etanol

de primeira e segunda geração a partir da cana-de-açúcar. Tal aplicativo possibilitará

identificar situações de preços correntes de mercado que tornem interessante a produção

de etanol de segunda geração, além de permitir a obtenção de dados interessantes sobre

a segunda geração, como o consumo energético da mesma, facilitando o estudo de sua

integração com o etanol de primeira geração.

1.3 Organização

O Caṕıtulo 2 apresenta a revisão bibliográfica englobando plantas de produ-

ção de etanol, produção de etanol de segunda geração, bem como outras alternativas para

o uso de materiais lignocelulósicos e uma breve revisão sobre otimização de processos.

O Caṕıtulo 3 traz a metodologia empregada neste trabalho. Neste caṕıtulo
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são apresentados o simulador utilizado e suas principais caracteŕısticas, bem como os

algoritmos implementados, que foram necessários neste trabalho.

Os modelos matemáticos para os principais equipamentos empregados na

produção de etanol de primeira e segunda geração são apresentados no Caṕıtulo 4. Neste

caṕıtulo também são apresentados os diagramas de blocos das três alternativas modeladas

para o pré-tratamento do bagaço.

O Caṕıtulo 5 é responsável por apresentar os principais resultados obtidos

nesse trabalho, assim como uma breve discussão sobre as implicações destes.

Por fim, o Caṕıtulo 6 apresenta as conclusões deste trabalho e sugestões

para trabalhos futuros.
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2 REVISÃO BIBLIOGRÁFICA

Este caṕıtulo foi organizado por segmentos temáticos. De ińıcio, descreve-

se a tecnologia atual de produção de etanol de primeira geração (Seção 2.1). A seguir

apresentam-se as tecnologias envolvidas com a produção de etanol de segunda geração (a

partir do bagaço da cana, Seção 2.2). Outros usos do bagaço também são descritos, como

a gaseificação (Seção 2.3.1), e a pirólise (Seção 2.3.2). Na sequência são apresentados

os principais conceitos envolvidos na otimização de processos (Seção 2.4), incluindo uma

descrição do otimizador global empregado neste trabalho.

2.1 Produção de etanol a partir do caldo de cana-de-

açúcar

A cana-de-açúcar pertence ao gênero Saccharum, da famı́lia das gramı́neas.

Ela é composta por um sistema radicular, folhas e colmos. O colmo é a parte da cana-de-

açúcar que apresenta maior valor econômico, pois é neste que a maior parte da sacarose é

estocada. Este também possui fibras que influenciam no processamento da cana não só no

que se refere à quantidade como também à sua natureza. Altos teores de fibras na cana

dificultam a extração do caldo, enquanto baixos teores desta podem diminuir a produção

de bagaço e consequentemente levar a um desequiĺıbrio energético na biorrefinaria, pois a

queima do bagaço é responsável pela produção do vapor que alimenta toda a planta in-

dustrial (JESUS, 2000). A composição básica da cana-de-açúcar é apresentada na Tabela

1.

Na sequência são descritas as etapas envolvidas no processo de produção do

etanol, a partir da cana-de-açúcar, por uma destilaria autônoma, ou seja, uma usina que

produz somente etanol, como apresentado por Dias (2008).
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Tabela 1 – Composição básica da cana-de-açúcar

Componente Teor (% em massa)
Sólidos Totais 24 a 27

Sólidos solúveis 10 a 16
Fibras (base seca) 11 a 16

Água 73 a 76
Fonte: Reproduzido de DIAS, 2008.

2.1.1 Colheita e limpeza

A colheita da cana-de-açúcar pode ser realizada manualmente, com facões,

ou por cortadeiras mecânicas. No caso da colheita manual é necessário realizar a queima

da cana previamente, pois as folhas da planta podem cortar os trabalhadores rurais.

Em grande parte das regiões onde a colheita mecânica é utilizada, a cana é previamente

queimada, pois isso aumenta o rendimento das colheitadeiras, além de diminuir o arraste

de terra e o desgaste dos equipamentos. Contudo, no estado de São Paulo a queima da

cana-de-açúcar tem eliminação prevista para 2021 para as áreas com mais de 150 ha e

declividade inferior a 12%, onde a colheita mecânica já é posśıvel, e para 2031 nas demais

áreas (SÃO PAULO (Estado), 2002). Após a colheita, a cana é transportada para a usina

predominantemente por meio de caminhões.

A cana chega às usinas com certa quantidade de terra e outras impurezas

que são arrastadas no processo de colheita. Essas impurezas podem diminuir o rendimento

do processo ao aumentar a proliferação de micro-organismos concorrentes e prejudicar as

etapas de purificação do caldo. Normalmente, a cana que chega nas usinas é descarregada

em esteiras e, antes de entrar nas moendas, passa por uma lavagem com água (em circuito

fechado) para retirar parte dessas impurezas. A principal desvantagem dessa limpeza é a

perda considerável de açúcares que acarreta (cerca de 2%), principalmente na cana colhida

mecanicamente, pois esta chega à usina picada. Por este motivo, a limpeza com água vem

sendo substitúıda pela com ar, já que esta não acarreta perda de açúcar e ainda permite

redução no consumo de água. Devem, então, ser utilizados, por exemplo, ventiladores

para promover a separação de part́ıculas vegetais e um sistema de ação mecânica para

promover a separação das part́ıculas minerais por meio de esteiras perfuradas (DIAS,

2008).

A cana limpa passa então por mesas de distribuição, sendo nivelada por

meio de um conjunto de facas giratórias chamadas niveladores. Em seguida, as células da

cana são abertas utilizando-se desfibradores que são uma série de martelos giratórios que
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promovem o esmagamento da cana com o objetivo de facilitar a extração dos açúcares na

etapa seguinte. Além disso, um eletróımã localizado na esteira retira eventuais materiais

metálicos presentes na cana (CAMARGO et al., 1990).

2.1.2 Extração dos açúcares

A extração dos açúcares contidos nos colmos da cana-de-açúcar pode ser

realizada tanto pelo emprego de moendas quanto difusores. No primeiro caso, a unidade

de extração é composta por duas moendas independentes, para evitar paradas causadas

pela quebra do equipamento ou por manutenções programadas, sendo que cada uma

contém cerca de 6 ternos. Os ternos são unidades individuais de extração e cada um

possui 4 rolos: pressão, entrada, sáıda e superior. Estes são usualmente acionados por

turbinas a vapor, porém o uso de acionamento elétrico é tendência atual, em virtude da

economia de energia que promove. A cana sáıda da etapa de limpeza e preparo entra no

primeiro terno da moenda, no qual os açúcares são extráıdos por compressão, a elevadas

pressões. A cana segue até o último terno, no qual utiliza-se água de embebição com o

intuito de aumentar o rendimento da extração do caldo. A água utilizada na embebição

é proveniente do condensado dos evaporadores e sua temperatura é da ordem de 50 °C.

O caldo obtido no último terno serve como embebição para o penúltimo terno e assim

por diante, até o segundo terno (no primeiro terno não há necessidade de embebição).

A moenda apresenta uma eficiência de extração entre 95 e 96%, podendo se aproximar

de 98% (MARAFANTE, 1993; BEM; KOIKE; PASSARINI, 2003) e o bagaço obtido no

último terno apresenta umidade em torno de 50% (CARVALHEIRA, 2009).

Outra opção para a extração dos açúcares é o uso de difusores. No difusor

a extração é feita por lixiviação. O processo consiste na passagem de água com tempera-

tura entre 70 e 80 °C em contracorrente com a cana. Para que o difusor apresente bom

desempenho, a cana deve ser preparada para maximizar a abertura das células e permitir

maior extração dos açúcares. A eficiência de extração nesta abordagem é de até 98% dos

açúcares (MARAFANTE, 1993) porém o bagaço obtido ao final do processo tem umidade

elevada, da ordem de 80% e, por isso, deve passar por um ou dois ternos de moenda para

retirar parte da água e dos açúcares carregados.

Como vantagens do difusor em relação às moendas podem ser citados menor

consumo de energia, menores ı́ndices de contaminação, menor desgaste (por não possuir

partes móveis), menores quantidades de sólidos no caldo e ńıvel de extração igual ou

superior àquele das moendas. Apesar das vantagens do difusor, este não é amplamente
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utilizado nas usinas provavelmente devido ao conservadorismo do setor e à possibilidade

de investimento gradual que as moendas permitem, com a aquisição inicial de apenas 4

ternos, seguida da aquisição dos demais (DIAS, 2008).

O bagaço gerado no processo segue para a caldeira onde será queimado para

produzir energia para toda a usina, com possibilidade de excedente de energia, dependendo

da pressão e da eficiência da caldeira utilizada.

2.1.3 Tratamento f́ısico

A composição do caldo obtido no processo de extração varia em função do

clima, estado de maturação, variedade de cana utilizada, tipo de solo, etc. A Tabela 2

apresenta os limites para a composição qúımica do caldo na sáıda da moenda.

Tabela 2 – Composição média do caldo de cana-de-açúcar

Componente Teor (% em massa)

Água 75 a 88
Sacarose 10 a 21

Açúcares redutores 0,3 a 2,5
Não-açúcares orgânicos 0,5 a 1,5

Inorgânicos 0,2 a 0,7
Sólidos totais (brix) 12 a 23

Fonte: Reproduzido de DIAS, 2008.

As etapas seguintes de tratamento f́ısico e qúımico do caldo têm o objetivo

de purificar e concentrar os açúcares presentes neste, para possibilitar alto rendimento,

produtividade e concentração final de etanol na etapa de fermentação. Isso envolve elimi-

nar os compostos que atuam como inibidores na fermentação, mantendo os açúcares em

uma faixa de concentração na qual o subtrato não esteja excessivamente concentrado, de

modo a inibir o processo, nem muito dilúıdo, dando origem a um vinho de baixo grau al-

coólico, demandando maior energia na etapa de destilação e produzindo volumes maiores

de vinhaça.

No tratamento f́ısico são eliminadas as part́ıculas em suspensão, principal-

mente areia e bagacilho, que correspondem a uma fração entre 0,1 e 1,0% do caldo (DIAS,

2008). Isto é conseguido pelo uso de peneiras que visam remover os sólidos insolúveis de

maior diâmetro e de hidrociclones, que permitem eliminar as part́ıculas menores. O ma-

terial obtido no primeiro hidrociclone arrasta consigo certa quantidade de açúcares. Por

este motivo, faz-se a lavagem deste material com água e a mistura obtida é enviada para

um segundo hidrociclone que recupera os açúcares arrastados. Este tratamento inicial
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evita a sobrecarga do decantador na etapa seguinte e diminui o desgaste das bombas e

outros equipamentos.

2.1.4 Tratamento qúımico

O tratamento qúımico visa remover o máximo posśıvel das impurezas pre-

sentes no caldo na forma solúvel, coloidal e insolúvel. O processo consiste na coagulação

e floculação destas e posterior eliminação por processos de separação f́ısica. Normalmente

isso é realizado mediante aquecimento do caldo, ajustes no pH e adição de agentes coa-

gulantes e floculantes.

Outra função do tratamento qúımico é a neutralização do caldo. O pH do

caldo de cana recém colhida varia entre 5,0 e 5,6, sendo ainda mais baixo quando prove-

niente de cana em deterioração ou queimada. Em meio ácido, a sacarose sofre o processo

de hidrólise, dando origem aos açúcares redutores glicose e frutose. Estes, por sua vez, se

decompõem em meios fortemente ácidos formando hidroxi-metil-furfural, posteriormente

ácidos orgânicos e, finalmente, gás carbônico. Em meio básico a sacarose permanece está-

vel até temperaturas próximas a 80 °C. Acima desta temperatura a sacarose se decompõe

dando origem a furfural, 5-hidroximetil-2-furfural, metil glioxil, gliceraldéıdo, ácido fór-

mico, entre outros (MANTELATTO, 2005).

O tratamento qúımico se inicia com a adição de ácido fosfórico ao caldo de

modo a atingir uma concentração de fosfatos neste entre 200 e 300 ppm (FORAMIGLIO

et al., 2010). A adição de ácido fosfórico permite obter altas taxas de sedimentação, um

lodo mais concentrado e mais fácil de filtrar e um açúcar de melhor qualidade. No processo

de fabricação do açúcar há também uma etapa de sulfitação do caldo. Porém, a principal

função desta etapa é eliminar a coloração do caldo que, apesar de ser importante para a

fabricação do açúcar, não apresenta influência na qualidade do produto final no caso da

produção de etanol.

Após a adição de ácido fosfórico, o caldo sofre um aquecimento até a tem-

peratura de 70 °C. Em seguida adiciona-se leite de cal ao caldo de modo a elevar o pH do

mesmo entre 7,0 e 7,5. A elevação do pH acima de 8,0 favorece a formação dos precipita-

dos, porém leva a destruição dos açúcares redutores (MANTELATTO, 2005). A calagem,

como esta etapa é chamada, atua neutralizando os ácidos orgânicos e os fosfatos presentes

no caldo que, após aquecimento, formam fosfatos e outros sais insolúveis de cálcio. O

aquecimento do caldo é feito na sequência, até que este atinja a temperatura de aproxi-

madamente 105 °C. Caso esta temperatura não seja alcançada, podem ocorrer problemas
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na formação do precipitado na etapa seguinte, enquanto um aquecimento demasiado pode

levar a destruição dos açúcares presentes, a emulsificação das ceras presentes, dificultando

sua separação, além de gasto excessivo de vapor de aquecimento (CAMARGO et al.,

1990).

A presença de gases incondensáveis no caldo diminui a eficiência da decan-

tação, pois estes formam bolhas ao redor dos flocos e os impedem de precipitar. Por este

motivo, o caldo é enviado a um balão flash antes de entrar no decantador para que esses

gases sejam eliminados. No flash o caldo sofre um resfriamento até aproximadamente

98 °C.

Após sair do flash o caldo recebe um agente floculante (2 a 3 ppm de solução

de 0,1%) e segue para o decantador. A adição de agentes floculantes (geralmente uma

poliacrilamida de alto peso molecular (MANTELATTO, 2005)) permite obter maiores

velocidades de sedimentação, lodo com volume reduzido e menores perdas de sacarose na

torta de filtro (Copersucar2, 1989 apud DIAS, 2008).

No decantador ocorre a separação das part́ıculas formadas pela adição do

leite de cal e do agente floculante. Temperaturas abaixo dos 98 °C no decantador levam a

menores velocidades de decantação e coagulação incompleta. Além disso, caso haja grande

queda de temperatura no decantador, pode ocorrer a proliferação de micro-organismos e

a consequente perda de açúcares.

O material decantado arrasta consigo parte dos açúcares presentes no caldo,

que são recuperados através da filtração deste, normalmente em filtros rotativos. Água de

lavagem é adicionada ao filtro para melhorar a recuperação dos açúcares. A torta de filtro

obtida é empregada na adubação da lavoura enquanto o filtrado é adicionado ao caldo

antes da última etapa de aquecimento. Isso se deve à baixa temperatura do filtrado que,

se fosse adicionado diretamente no decantador, poderia levar a variações na temperatura

deste e consequentemente diminuir sua eficiência. Além da baixa temperatura, o filtrado

também contém grande quantidade de água, o que leva a uma maior demanda de vapor

na etapa de concentração. Entretanto, o reciclo do filtrado é importante por diminuir as

perdas de açúcares no processo.

2COPERSUCAR. Curso básico sobre tratamento do caldo. Piracicaba, 1989
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2.1.5 Concentração

O caldo clarificado que sai do decantador possui concentração entre 14 e

17 °Bx (JESUS, 2000) e deve ser concentrado antes de seguir para a etapa de fermenta-

ção. Este procedimento evita que o grau alcoólico do vinho obtido na fermentação seja

muito baixo, sobrecarregando a etapa de destilação. A concentração do caldo é feita em

evaporadores múltiplo efeito com cinco ou seis estágios operando de forma co-corrente, no

qual vapor e caldo fluem na mesma direção (é a configuração mais comum nas usinas),

contra-corrente, na qual vapor e caldo fluem em sentidos opostos, ou mista.

O caldo deve ser concentrado até atingir cerca de 22 °Bx. Em destilarias

anexas, onde também é produzido açúcar, é prática comum utilizar parte do melaço (solu-

ção açúcarada com teor de sólidos solúveis entre 65 e 70 °Bx) para ajustar a concentração

de açúcares no caldo utilizado na produção de etanol. Esse modo de operação foi adaptado

por Dias et al. (2011), os quais simularam a concentração de somente parte do caldo até

65 °Bx sendo este caldo posteriormente adicionado ao caldo clarificado de modo a obter

a concentração necessária para a fermentação. Outra possibilidade é a concentração de

todo o caldo até que este atinja o teor de sólidos solúveis entre 18 e 22 °Bx. Neste trabalho

foi utilizada a segunda rota. Em ambos os casos, o caldo é enviado para as dornas de

fermentação na sequência.

2.1.6 Fermentação

O processo de fermentação alcoólica da sacarose nas plantas industriais uti-

liza a levedura Saccharomyces cerevisiae. A formação do etanol ocorre em condições

anaeróbicas e serve como meio de obtenção de energia para a levedura. A reação pode ser

resumida em uma única etapa (reação 2.1).

Sacarose levedura−−−−−→ Etanol +CO2 (2.1)

Entretanto, muitas etapas estão envolvidas nessa reação. Inicialmente ocorre

a inversão da sacarose, formando glicose e frutose (reação 2.2).

C12H22O11 + H2O−→ 2C6H12O6 (2.2)

Na sequência a frutose é isomerizada a glicose e esta é fermentada gerando
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etanol e energia para a levedura, na forma de ATP, (reação 2.3).

C6H12O6 + 2ADP + PO−3
4 −→ 2C2H5OH + 2CO2 + 2AT P + H2O (2.3)

A reação descrita pela equação 2.3 envolve diversas reações intermediárias

que ocorrem no interior da levedura. A Figura 1 apresenta as principais reações envolvidas

na fermentação alcoólica da glicose.

Figura 1 – Sequência de reações enzimáticas envolvidas na fermentação alcoólica da glicose.

Fonte: Adaptado de VOLPE, 1997

O rendimento teórico de etanol (2.3) é de 0,511 g de etanol/g de glicose.

Porém, além do etanol, outros subprodutos são formados durante a fermentação, entre
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eles o glicerol, ácidos orgânicos e outros álcoois. Assim, industrialmente costuma-se obter

rendimentos na faixa dos 90% do valor teórico (BAI; ANDERSON; MOO-YOUNG, 2008).

A fermentação alcoólica em geral é realizada nas usinas em um processo de

batelada alimentada, conhecido como processo Melle-Boinot, ou em um processo cont́ınuo.

Ambos os processos apresentam vantagens e desvantagens, porém, por questões históricas,

o processo Melle-Boinot é mais amplamente utilizado nas usinas brasileiras. Na sequência

é apresentada uma descrição detalhada dos dois processos.

Processo Melle-Boinot

O processo Melle-Boinot consiste em realizar a fermentação alcoólica em

batelada alimentada. Inicialmente as leveduras tratadas, com concentração de células

entre 28 e 30% em volume, são adicionadas à dorna até atingir cerca de 25% do volume

desta. Em seguida o mosto é adicionado até que o volume total da dorna seja alcançado.

O tempo total de enchimento é de cerca de 5h, dependendo do volume da dorna. Após

essa etapa, a alimentação é interrompida mas a fermentação continua por um peŕıodo

que varia entre 3 e 8h, dependendo do tamanho da dorna e da temperatura em que a

fermentação é conduzida. Como são gerados ácidos orgânicos durante a fermentação, é

necessário realizar a neutralização do vinho que deixa a dorna com soda cáustica (DIAS,

2008).

O vinho levedurado neutralizado é enviado às centŕıfugas, nas quais as célu-

las são separadas da mistura, dando origem ao vinho delevedurado. Como a fermentação

alcoólica é uma reação exotérmica, as dornas são equipadas com serpentinas ou trocado-

res de placas externos que realizam o resfriamento do meio. A Figura 2 apresenta um

esquema simplificado do processo Melle-Boinot.

O vinho levedurado possui concentração de etanol entre 8 e 12% e cerca

de 11% de células em volume, sendo esses valores dependentes das condições em que

a fermentação foi realizada. Na centŕıfuga é obtida uma suspensão de leveduras com

concentração de cerca de 35% de células em volume. A suspensão obtida ainda possui

etanol, o que diminui o rendimento da fermentação. Por esse motivo esta é acrescida de

água de lavagem e passa por uma segunda centŕıfuga, na qual é obtida uma suspensão

de leveduras com concentração de aproximadamente 70% de células em volume. A fase

leve é adicionada ao vinho delevedurado e segue para a etapa de destilação. Devido

ao crescimento das leveduras durante o processo de fermentação, há um excesso destas,

que são removidas do processo, podendo ser utilizadas como complemento em rações
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Figura 2 – Esquema simplificado do processo Melle-Boinot.

Fonte: Reproduzido de DIAS, 2008

animais. Antes de retornar ao processo, o creme de levedura deve passar por uma etapa

de tratamento, no qual é dilúıdo, a proporção de 1:1 em água, e seu pH é ajustado entre

2,5 e 3,0 com a adição de ácido sulfúrico, de modo a diminuir a proliferação de bactérias

(CAMARGO et al., 1990).

Processo cont́ınuo

No caso do processo cont́ınuo, o mosto é constantemente adicionado e o

vinho retirado do reator, de modo a manter o volume do meio reacional constante. De

modo geral, o processo de fermentação cont́ınua emprega de três a cinco reatores do tipo

tanque agitado (CSTR) em série com reciclo de leveduras, como mostra a Figura 3.

O primeiro reator recebe o mosto proveniente da etapa de concentração e a

levedura que foi previamente separada do vinho e tratada. Cada reator possui um sistema

de resfriamento independente, para manter a temperatura do meio reacional em ńıveis

adequados (28 a 32 °C), já que a reação de fermentação alcoólica é exotérmica. O segundo

reator recebe o produto do primeiro que já contém certa quantidade de etanol, além de

levedura, água, glicose não convertida e subprodutos da fermentação. A alimentação de

cada reator subsequente é constitúıda pelo produto do reator anterior a este (GOUVÊIA,

2000).
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Figura 3 – Esquema simplificado do processo de fermentação continua proposto por An-
drietta (1994)

Fonte: Reproduzido de ANDRIETTA, 1994

O produto do último reator é chamado de vinho levedurado e contém entre

30 e 45 g/L de leveduras. Este é enviado para uma centŕıfuga, na qual ocorre a separação

entre a levedura e o vinho. O vinho delevedurado deixa a centŕıfuga com concentração de

leveduras da ordem de 3 g/L e de etanol entre 8 e 12% em massa e é enviado para a etapa

de destilação. O creme de levedura deixa a centŕıfuga com concentração de células entre

160 e 200 g (base seca)/L. Também neste processo realiza-se a purga de parte do creme e

este é enviado à etapa de tratamento antes de retornar ao processo (ANDRIETTA, 1994).

As principais vantagens do processo cont́ınuo incluem: menores equipamen-

tos, tempo de uso dos equipamentos otimizado (sem paradas para limpeza, enchimento,

etc.), rendimento médio alto, obtenção de vinho com caracteŕısticas mais uniformes, me-

nores gastos com mão de obra e facilidade no emprego de técnicas de controle avançado.

Porém o processo também possui algumas desvantagens: possibilidade de infecção do

meio e diminuição do rendimento por seleção de mutantes menos produtivos (SANCHEZ;

CARDONA, 2008; CAMARGO et al., 1990).

2.1.7 Destilação

O vinho delevedurado que deixa a centŕıfuga possui concentração de etanol

entre 7 e 10% em massa, empregando o processo Melle-Boinot), e entre 8 e 12% em massa

para o processo cont́ınuo, dependendo do rendimento da fermentação. Para ser comerci-
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alizado como álcool et́ılico hidratado carburante (AEHC) este deve possuir concentração

de etanol entre 92,6 e 93,8% em massa (Brasil - Ministério de Minas e Energia, 07 dez.

2005). Por esse motivo, o vinho é enviado para um trem de colunas de destilação no qual

será obtido o AEHC, além dos efluentes, vinhaça e flegmaça e dos subprodutos, álcool de

segunda e óleo fúsel.

O sistema etanol-água constitui uma solução não ideal, pois estes formam

um azeótropo com composição de aproximadamente 95,6% de etanol em massa a 1 atm.

Um azeótropo é uma mistura de componentes cujas fases ĺıquida e vapor possuem as mes-

mas concentrações, não permitindo a separação dos mesmos por destilação convencional.

Na configuração mais frequentemente empregada nas usinas brasileiras são

utilizadas cinco colunas de destilação: A, A1, D, B e B1. As colunas A, A1 e D são

sobrepostas de modo a formar a primeira coluna do trem, chamada de coluna de destilação.

As colunas B e B1 formam a coluna de retificação, e é nesta que se obtém o AEHC

(MANTELATTO, 2005). A Figura 4 apresenta um esquema simplificado do trem de

colunas que realiza a purificação do vinho.

Figura 4 – Esquema simplificado do trem de colunas de destilação empregado na produção
de AEHC.

Fonte: Elaborado pelo autor.
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� Coluna A1: A coluna A1 normalmente possui 8 pratos e o vinho é alimentado no

topo desta. Esta não possui condensador ou refervedor, os vapores produzidos no

topo da coluna são enviados para a coluna D e o produto de fundo desta seguem

para a coluna A. A coluna A1 tem a função de separar do vinho os compostos mais

voláteis e os gases nele disolvidos, além de completar seu aquecimento. O vinho sai

da fermentação a aproximadamente 30 °C, é aquecido até 60 °C no condensador de

álcool hidratado, na sequência até 93 °C no trocador de calor de resfriamento da

vinhaça produzida na coluna A, e só então segue para a coluna A1.

� Coluna A: A coluna A possui entre 16 e 24 pratos e fica sob a coluna A1. Essa

coluna não possui condensador, sendo que o vapor produzido é alimentado na coluna

A1. A coluna A tem a função de purificar a vinhaça, que é obtida como produto

de fundo, reduzindo o teor de álcool nesta. O teor de álcool na vinhaça deve ser da

ordem de 0,02%, de modo a minimizar as perdas de etanol. A vinhaça é normalmente

utilizada para fertirrigação do canavial, com ou sem tratamento prévio, porém esta

também pode ser submetida a biodigestão e empregada na produção de energia.

Próximo ao topo da coluna A é obtido o vapor de flegma com concentração de

etanol de aproximadamente 40% em massa. Este vapor é alimentado no fundo da

coluna B.

� Coluna D: A coluna D possui geralmente 6 pratos e fica sobre a coluna A1. Nessa

coluna é obtido o álcool de segunda, que é condensado e parcialmente reciclado para a

coluna. Este subproduto é composto por etanol e outros compostos voláteis gerados

durante o processo de fermentação, os quais lhe conferem pH ácido (CAMARGO et

al., 1990). O álcool secundário pode ser recirculado, sendo adicionado ao vinho antes

da entrada da primeira coluna, para aumentar a recuperação do etanol. O fundo

da coluna D é fechado e neste prato é obtida a flegma ĺıquida, que é alimentada no

fundo da coluna B.

� Coluna B1: A coluna B1 possui cerca de 13 pratos e fica sob a coluna B. No fundo

dessa coluna é obtida a flegmaça que deve ter uma concentração de etanol da ordem

de 0,02% em massa, a fim de evitar perdas excessivas. Também é nessa coluna que

se obtém o óleo fúsel, que é constitúıdo de álcoois superiores, etanol, água e outros

compostos, sendo o álcool isoamı́lico o principal componente da mistura. O vapor

obtido no topo alimenta a coluna B e desta recebe o produto de fundo.

� Coluna B: A coluna B possui cerca de 40 pratos. É nesta coluna que é obtido o

AECH. Porém, este não é obtido no topo da coluna e sim um prato abaixo. Isso
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permite obter um álcool hidratado de melhor qualidade. Quase todo o vapor obtido

no topo da coluna é condensado e reciclado para esta.

2.1.8 Cogeração de energia

As plantas de produção de açúcar e álcool são autossuficientes em energia.

Isso é conseguido pela queima do bagaço produzido na etapa de moagem em caldeiras

que, em sua maioria, operam a 22 bar. Esse vapor serve para acionar as turbinas que

movimentam as moendas e outros equipamentos e para gerar energia elétrica para a

planta. O vapor que deixa as turbinas, com pressão de 2,5 bar, é utilizado como vapor de

aquecimento nas etapas de tratamento, concentração e separação.

Até o final da década de 1990, a autossuficiência energética era a meta das

usinas de açúcar e álcool, o que já é alcançado com caldeiras de 22 bar. Porém, com a

crise energética de 2001 aumentou-se a procura por meios de produção de energia elétrica

a partir de fontes alternativas e, com isso, abriu-se caminho para a participação das usinas

no fornecimento de energia elétrica para a rede (DIAS, 2008). Isso incentivou aumentos na

produção de excedentes de energia elétrica. Com isso algumas usinas passaram a utilizar

caldeiras de maior pressão (65 ou até 90 bar) e equipamentos de maior eficiência energética

como acionadores elétricos para as moendas e outros equipamentos (SEABRA, 2008).

Entretanto, pode-se dar outros destinos ao bagaço excedente além de sua

queima para gerar e vender energia elétrica. As próximas seções apresentam algumas

aplicações alternativas para o bagaço.

2.2 Produção de etanol de segunda geração por rota

bioqúımica

Este item descreve os fundamentos do processo bioqúımico de produção

de etanol a partir de materiais lignocelulósicos. Entende-se por rota bioqúımica aquela

baseada na hidrólise enzimática do material sólido e fermentação alcoólica dos açúcares

gerados. O bagaço de cana-de-açúcar é um dos muitos materiais lignocelulósicos, ou seja,

ele é composto principalmente por celulose, hemicelulose e lignina. A Figura 5 apresenta

a estrutura básica destes materiais.

A celulose é formada pela união de glicose através da ligação β -1,4-glicośıdica

e pode ser considerada um poĺımero de condensação de glicose, como o amido, porém di-
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Figura 5 – Estrutura básica dos materiais lignocelulósicos.

Fonte: Adaptado de YU; LOU; WU, 2007

fere deste no tipo de ligação entre as glicoses. Este material orgânico é o mais abundante

na terra, com uma produção anual de 50 bilhões de toneladas (YU; LOU; WU, 2007). A

celulose tem papel estrutural na maior parte da vegetação terrestre e constitui aproxima-

damente 50% da parede celular (YAMAN, 2004).

A hemicelulose é um complexo polimérico formado pela união de diversos

açúcares de cinco carbonos, como a xilose (principal constituinte) e a arabinose, e de

seis carbonos, principalmente glicose, galactose e manose (YU; LOU; WU, 2007). A

hemicelulose aparece associada à celulose na parede celular e serve de união entre a celulose

e a lignina na formação do “esqueleto” da planta.

A lignina é um composto fenólico amorfo, tridimensional e altamente ra-

mificado que torna os caules das plantas lenhosos. Este composto aparece normalmente

associado à celulose e à hemicelulose e serve como cimento ligando e endurecendo as fibras

da madeira. Este complexo, bem como a lignina sozinha, apresentam grande resistência

à ação de micro-organismos e a vários agentes qúımicos. Por este motivo, os materiais

lignocelulósicos devem passar por etapas de separação, nas quais a lignina é retirada, para

tornar a celulose e a hemicelulose acesśıveis para a etapa de hidrólise (YAMAN, 2004; YU;

LOU; WU, 2007).

2.2.1 Hidrólise da celulose

A hidrólise da biomassa lignocelulósica visa a quebrar a celulose e a hemi-

celulose em seu açúcares constituintes (pentoses e hexoses). Estes açúcares, por sua vez,

podem ser fermentados, gerando etanol. Enquanto a fermentação da glicose, principal

hexose liberada, é facilmente realizada empregando a levedura Saccharomyces cerevisiae,
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a fermentação das pentoses requer outras abordagens. Exemplos de abordagens que estão

sendo estudadas incluem a utilização de leveduras (S. cerevisiae) geneticamente modi-

ficadas (CHU; LEE, 2007), realização da fermentação empregando Pichia stipitis (AG-

BOGBO; COWARD-KELLY, 2008), conversão da xilose (principal pentose presente nos

materiais lignocelulósicos) a xilulose e posterior fermentação empregando S. cerevisiae

selvagem (NAKATA; MIYAFUJI; SAKA, 2009), entre outras. Além das rotas envol-

vendo a fermentação das pentoses, estas também podem ser biodigeridas, assim como a

vinhaça, com o intuito de gerar biogás (ZHAO et al., 2010; SZYMANSKI; BALBINOT;

SCHIRMER, 2010) que, por sua vez, pode ser utilizado como combust́ıvel para a caldeira,

aumentando a produção de energia elétrica da biorrefinaria.

A hidrólise dos materiais lignocelulósicos pode ser realizada de duas for-

mas distintas: hidrólise ácida e enzimática. A hidrólise ácida pode ser separada em duas

abordagens, uma empregando ácido dilúıdo e a outra ácido concentrado. Os processos

empregando ácido dilúıdo são normalmente conduzidos em condições de pressão e tem-

peratura bastante drásticas, porém com tempos de residência bem baixos, da ordem de

segundos ou minutos (BADGER, 2002).

A maioria dos processos com ácido dilúıdo possuem eficiências da ordem

de 50%. Isso se deve ao fato de duas reações ocorrerem em sequência nesses processos.

A primeira é a hidrólise da celulose e da hemicelulose, gerando pentoses e hexoses. A

segunda é a degradação desses açúcares, dando origem a vários compostos, entre eles o

furfural. Infelizmente, as condições que causam a segunda reação são as mesmas que

possibilitam a primeira. A reação de degradação, além de diminuir o rendimento final em

açúcares, também gera furfural e outros compostos que são tóxicos para os organismos

que realizam a fermentação (BADGER, 2002).

A hidrólise empregando ácido concentrado utiliza condições mais amenas de

temperatura e a pressão envolvida é somente a necessária para bombear o material entre

os reatores. Essa abordagem permite a recuperação dos açúcares da ordem de 90% tanto

para a celulose quanto para a hemicelulose. Por empregar condições brandas de tempe-

ratura e pressão, a abordagem não demanda o uso de materiais resistentes e caros para

a construção dos reatores e tubulações. Ao invés disso, pode-se utilizar materiais relati-

vamente baratos, como a fibra de vidro. A desvantagem do processo está na recuperação

do ácido utilizado, que envolve processos lentos e caros. Entretanto, sem a recuperação

do ácido, seria necessário o uso de grandes quantidades de cal para neutralizar a acidez

das soluções contendo os açúcares. Além disso, a grande quantidade de sais de cálcio
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gerados precisariam ser descartados de maneira adequada, o que geraria mais despesas

(BADGER, 2002).

2.2.2 Pré-tratamentos do bagaço de cana-de-açúcar visando a
hidrólise enzimática

Na hidrólise enzimática empregam-se enzimas que ocorrem na natureza,

chamadas celulases, para realizar a hidrólise do material. Entretanto, para o processo ser

efetivo, as enzimas devem ter acesso ao material, no caso a celulose. Para isso, é necessário

que a biomassa passe por um pré-tratamento para retirar a lignina e expor a celulose ao

ataque da enzima. Existem diversas opções de pré-tratamentos f́ısicos e qúımicos, cada

um apresentando vantagens e desvantagens. A seguir são apresentados alguns deles e a

Tabela 1 apresenta as principais vantagens e desvantagens dos pré-tratamentos descritos:

� Explosão a vapor:

Neste método a biomassa é tratada com vapor saturado a alta pressão e então

submetida a uma descompressão explosiva. O vapor empregado normalmente se

encontra na faixa de temperatura entre 160 e 260 °C, o que corresponde a uma

pressão de 0,69 a 4,83 MPa. A condição é mantida por um intervalo que varia de

alguns segundos a minutos e posteriormente a pressão é reduzida à atmosférica.

Neste processo, a lignina e a hemicelulose se degradam, aumentando o acesso a

celulose (SUN; CHENG, 2002).

A adição de H2SO4 ou CO2 ao vapor pode aumentar a eficiência da hidrólise, di-

minuir a formação de compostos inibidores e aumentar a remoção da hemicelulose.

Morjanoff e Gray3 (1987), citador por SUN; CHENG (2002) encontraram que a con-

dição ótima para a explosão a vapor do bagaço de cana-de-açúcar emprega vapor a

220 °C por 30 segundos, com razão sólido/ĺıquido igual a 2 e 1% de H2SO4. Essa

condição levou a uma formação de 65,1 g de açúcares por 100 g de bagaço inicial.

� Explosão com vapor de amońıaco (AFEX):

Neste processo emprega-se amônia ĺıquida a alta pressão e temperatura e, após

passar um peŕıodo de tempo, a pressão é reduzida drasticamente. O conceito é

bastante similar ao da explosão a vapor. Um processo t́ıpico utiliza de 1 a 2 kg

3MORJANOFF, P. J.; GRAY, P. P. Optimization of steam explosion as a method for increasing
susceptibility of sugarcane bagasse to enzimatic saccharification. Biotechnology and Bioengineering, v.
29, n. 6, p. 733–741, 1987
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de amônia por kg de bagaço seco, temperatura de 90 °C e tempo de residência de

30 minutos. A composição do material permanece inalterada após o tratamento

com amônia, dado que esta não solubiliza nenhum composto. Holtzapple et al.4

(1991), citador por SUN; CHENG (2002) obtiveram rendimentos de até 90% na

hidrólise de materiais contendo pouca lignina (<15%) empregando esse método.

Porém, o processo não é tão efetivo em materiais com maiores quantidades de lignina,

levando a eficiências próximas a 50% (Mcmillan5, 1994 apud SUN; CHENG, 2002).

O tratamento com amônia tem a vantagem de não gerar compostos inibidores do

processo de fermentação.

Para ser ambientalmente correto, a amônia deve ser recuperada e reciclada, no final

do pré-tratamento. Isso é realizado pela passagem de amônia superaquecida pelo

material tratado a fim de vaporizar e arrastar toda a amônia presente no material,

retornando para o ińıcio do processo.

� Organosolv :

O método organosolv originou-se na indústria de celulose, na qual há o interesse em

separar a lignina da madeira. O emprego de solventes orgânicos pasśıveis de serem

recuperados foi adotado visando eliminar o uso de compostos qúımicos agressivos

como soda cáustica, sulfitos, entre outros. Em um de seus empregos na eliminação

da lignina de materiais lignocelulósicos utiliza-se uma solução aquosa de etanol, a

temperaturas próximas a 200 °C e pressões elevadas (PAN et al., 2005). Alterna-

tivamente pode-se utilizar ácidos como catalisadores o que permite a remoção da

lignina a menores temperaturas.

A fase ĺıquida obtida no processo contém o solvente, a lignina dissolvida, a he-

micelulose e outros compostos solúveis que foram gerados durante o processo pela

degradação da celulose e da hemicelulose. O solvente pode ser recuperado em um

flash, no qual obtém-se também os demais compostos na forma sólida. Estes são

dissolvidos em água e a lignina é separada em filtros por ser insolúvel em água. Os

açúcares da hemicelulose podem ser purificados e utilizados (PAN et al., 2005).

� Extração alcalina:

Na extração alcalina a lignina é removida pela ação de uma base, normalmente

4HOLTZAPPLE, M. T. et al. The ammonia freeze explosion (AFEX) process. Applied Beochemistry
and Biotechonology, v. 28, n. 1, p. 59–74, 1991

5MCMILLAN, J. D. Pretreatment of lignocellulosic biomass. In: Himmel, M. E.; Baker, J. O.;
Overend, R. P. Enzymatic Conversion of Biomass for Fuels Production. Washington: American Chemical
Society, 1994. p. 292–324.



2.2 Produção de etanol de segunda geração por rota bioqúımica 43

NaOH. Acredita-se que a remoção ocorra pela saponificação dos ésteres que ligam a

hemicelulose à lignina e outros componentes. Fan, Gharpuray e Lee6 (1987), citador

por SUN; CHENG (2002) observaram que o tratamento de materiais lignocelulósi-

cos com NaOH dilúıdo causou inchaço do material, aumentando sua área superficial

interna, diminuindo sua cristalinidade e grau de polimerização, quebra das ligações

entre a lignina e os demais compostos e destruição da estrutura da lignina. Entre-

tanto, os efeitos desse tratamento dependem da quantidade de lignina contida no

material.

Quadro 1 – Principais vantagens e desvantagens dos pré-tratamentos.

Pré-tratamento Vantagens Desvantagens

Explosão a vapor
Ruptura das ligações de lignina
e hemicelulose à celulose

Promove a degradação dos açú-
cares da hemicelulose

Altos rendimentos de glicose e
açúcares de hemicelulose

Requer uma etapa adicional
para remover a lignina

Redução do tamanho das part́ı-
culas

AFEX
Gera poucas substâncias inibi-
doras

A amônia deve ser recuperada

Aumenta a reatividade da fibra Dif́ıcil separação da hemicelu-
lose

organosolv
Alta redução de xilose Recuperação do solvente pode

ser cara
Efetiva deslignificação da fibra

Extração alcalina

Aumento da porosidade do ma-
terial

Dif́ıcil recuperação da base

Baixa degradação da hemicelu-
lose

Obtenção da hemicelulose na
forma polimérica

Diminuição do grau de polimeri-
zação

Alto consumo de água

Alta remoção da lignina
Fonte: Elaborado pelo autor.

2.2.3 Ação das enzimas celuloĺıticas

As celulases são responsáveis por quebrar a ligação β -1-4-glicośıdicas pre-

sentes na celulose. Essa ação hidroĺıtica é conseguida pela ação sinerǵıstica de um conjunto

de enzimas, sendo que diferentes fungos e bactérias expressam diferentes coquetéis enzi-

máticos. Cada enzima age em diferentes partes da celulose, sendo classificadas em três

grupos, segundo seu śıtio de ação.

6FAN, L.; GHARPURAY, M. M.; LEE, Y. H. Cellulose hydrolysis. New York: Springer-Verlag, 1987
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As endoglucanases atuam de forma aleatória nas regiões amorfas da celulose,

levando a uma rápida diminuição no grau de polimerização da celulose e permitindo sua

solubilização. Por consequência, essas enzimas geram novas extremidades, redutoras e

não-redutoras, que serão atacadas pelas exoglucanases.

As exoglucanases são constitúıdas pelas celobiohidrolases e pelas glucanohi-

drolases. Ambas atuam nas extremidades redutoras e não redutoras da celulose gerando

celobiose (celobiohidrolases) ou glicose (glucanohidrolases) (LYND et al., 2002). Essas

enzimas sofrem inibição pelo produtos, tanto celobiose quanto glicose (ANDRIC et al.,

2010).

No terceiro grupo estão as β -glicosidases, que atuam na celobiose geradas

pelas exoglucanases, dando origem a glicose. Essas enzimas também sofrem inibição pela

glicose (ANDRIC et al., 2010). A Figura 6 mostra uma representação esquemática do

mecanismo de ação das celulases.

O processo de produção de etanol a partir de materiais lignocelulósicos

empregando a rota enzimática possui cinco principais etapas: pré-tratamento da biomassa,

hidrólise da celulose, fermentação alcoólica da glicose e separação e purificação do etanol

gerado (CARDONA; SÁNCHEZ, 2007). Ademais, pode-se incluir as etapas de separação e

fermentação das pentoses liberadas no pré-tratamento e a etapa de produção das celulases

na própria unidade industrial (in situ). A Figura 7 apresenta o diagrama de blocos para

uma das rotas utilizadas na produção de etanol a partir de biomassa.

Algumas etapas podem ser realizadas conjuntamente, como é o caso do

processo de sacarificação e fermentação simultâneas (Simultaneous Saccharification and

Fermentation, SSF), no qual a hidrólise da celulose e a fermentação dos açúcares liberados

são realizados em uma única etapa. Como a glicose tem um efeito inibidor maior que o

etanol sobre as celulases, seu rápido consumo e consequente produção de etanol permite

manter maiores velocidades para a hidrólise e maior rendimento em etanol. Por utilizar

somente um reator, a SSF diminui os custos com reatores, além disso, a presença de eta-

nol na mistura torna o meio reacional menos vulnerável ao ataque de micro-organismos.

A principal desvantagem da SSF está no fato da hidrólise e da fermentação possúırem

diferentes pontos ótimos de operação (45 a 50 °C para a hidrólise e 30 °C para a fer-

mentação empregando S. cerevisiae) (SUN; CHENG, 2002). Isso constitui um problema

de otimização, no qual buscam-se as condições que otimizam a produção de etanol do

processo.

Outra possibilidade é acrescentar a fermentação das pentoses ao SSF, dando
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Figura 6 – Representação esquemática do mecanismo de ação das celulases.

Fonte: Adaptado de LYND et al., 2002

origem ao processo de sacarificação e co-fermentação simultâneas (Simultaneous Sacchari-

fication and Co-Fermentation, SSCF). Este pode ser realizado de duas maneiras distintas.

Pode-se empregar dois micro-organismos distintos, um para fermentar as pentoses e o ou-

tro as hexoses. Nesta abordagem é necessário que os micro-organismos consigam operar

em condições similares de temperatura e pH. A outra possibilidade é realizar a isomeriza-

ção da xilose a xilulose, utilizando a enzima glicose-isomerase, e fermentá-la empregando

S. cerevisiae (CHANDRAKANT; BISARIA, 2000). A desvantagem deste método é a

disparidade entre as condições de operação da levedura (pH 4,8 e 30 °C) e da enzima (pH

7,0 e 70 °C). Ademais, essa abordagem leva a formação de muitos produtos secundários

no processo,como o xilitol (CARDONA; SÁNCHEZ, 2007).
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Figura 7 – Diagrama de blocos para o processo de produção de etanol a partir de biomassa.
As linhas pontilhadas delimitam etapas que podem ser realizadas simultaneamente em um
único reator: SSF - sacarificação e fermentação simultâneas; CF - co-fermentação; SSCF
- sacarificação e co-fermentação simultâneas; CBP - Bioprocesso consolidado.

Fonte: Adaptado de CARDONA; SÁNCHEZ, 2007.

A última possibilidade de integração agrega a produção das celulases aos

demais processos. O bioprocesso consolidado (Consolidated Bioprocessing, CBP), como é

chamado, difere das demais abordagens por empregar somente um micro-organismo para

realizar todas as etapas. Neste método, um único micro-organismo realizará a produção

das celulases e hemicelulases, a hidrólise da celulose e da hemicelulose e a fermentação

das pentoses e hexoses geradas. A busca por tal micro-organismo tem seguido duas rotas

distintas. A primeira consiste no melhoramento de micro-organismos que já realizam

a hidrólise da celulose a fim de aumentar sua resistência ao etanol e o rendimento de

sua fermentação. Já a segunda pretende modificar micro-organismos que já apresentam

resistência e grande rendimentos em etanol, para que estes possam produzir celulases e,

assim, hidrolisar a celulose.

Além das integrações posśıveis dentro do processo de produção de etanol de

segunda geração, também é de grande interesse sua integração à planta de produção de
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etanol de primeira geração. Esse interesse é bastante evidente para o caso da indústria

de cana-de-açúcar, na qual o material pasśıvel de ser aproveitado (bagaço de cana-de-

açúcar) na produção de etanol 2G já está dispońıvel na planta industrial. Desta forma,

havendo a integração entre os dois processos, diminui-se, principalmente, os gastos com

transporte do material. A integração para o caso particular da produção de etanol a partir

da cana-de-açúcar e do bagaço de cana foi explorada por Dias et al. (2012). Os autores

compararam a viabilidade econômica de uma planta de produção de etanol a partir do

bagaço com a viabilidade da planta integrada (etanol 1G e 2G). Os principais resultados

apresentados mostraram que a planta integrada pode apresentar diversas vantagens sobre

a planta independente (somente etanol 2G), entre elas, maior produção de etanol, melhores

indicadores econômicos (tempo de retorno do investimento e taxa interna de retorno) e

até menores impactos ambientais.

2.3 Outros processos de aproveitamento do bagaço

de cana-de-açúcar

Atualmente está em aberto a discussão sobre qual rota, termoqúımica ou

bioqúımica, é mais eficiente no aproveitamento energético do bagaço. Numa posśıvel apli-

cação do simulador, esta discussão pode ser abordada, verificando, mediante os modelos

dispońıveis, qual das rotas seria mais eficiente do ponto de vista econômico, ambiental,

etc. Nas próximas seções (2.3.1 e 2.3.2) são apresentados as principais abordagens da rota

termoqúımica.

2.3.1 Gaseificação

A gaseificação é uma reação termoqúımica na qual uma fonte de carbono

(madeira, carvão, bagaço, etc.) reage com oxigênio gerando gases. O oxigênio é utilizado

em quantidade inferior à estequiométrica para a combustão do material. Desta forma,

a biomassa sofre combustão parcial dando origem a um gás, denominado gás de śıntese,

contendo principalmente H2 e CO. As reações 2.4 a 2.6 são as principais envolvidas na

gaseificação. Além do oxigênio e da fonte de carbono também pode-se adicionar vapor

de água, para favorecer a formação de hidrogênio, como mostram as reações 2.7 a 2.9
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(CASTRO; CASSIANO; FERREIRA, 2009).

C + O2 −→CO2 (2.4)

C +CO2 −→ 2CO (2.5)

C + 2H2 −→CH4 (2.6)

CO + H2O−→CO2 + H2 (2.7)

C + H2O−→CO + H2 (2.8)

CH4 + H2O−→CO + 3H2 (2.9)

O gás de śıntese gerado na gaseificação pode ser aplicado como combust́ıvel

em caldeiras para gerar vapor ou em motores de combustão interna para gerar energia

elétrica diretamente. Além disso, este gás é uma importante fonte industrial de hidrogênio

e pode ser utilizado em diversas reações de śıntese qúımica, inclusive de combust́ıveis

ĺıquidos como é o caso da śıntese de Fischer-Tropsch. O hidrogênio presente no gás de

śıntese também pode servir de combust́ıvel para células a combust́ıvel. No entanto, para

essa aplicação, é necessário que o gás passe por uma etapa de purificação para eliminar

o CO e outros gases presentes, que envenenam os catalisadores da célula a combust́ıvel

(CASTRO; CASSIANO; FERREIRA, 2009).

2.3.2 Pirólise

A pirólise consiste na degradação térmica da biomassa na ausência de oxi-

gênio para formar carvão, bio-óleo e gás. Os produtos, e a quantidade destes, gerados na

pirólise são influenciados por parâmetros como a temperatura final da pirólise, a taxa de

aquecimento, tempo de residência, pré-tratamento da matéria-prima, uso de catalisado-

res, entre outros (HUGO, 2010). A pirólise convencional consiste em uma decomposição

térmica lenta e irreverśıvel dos componentes orgânicos da biomassa. Este processo tem

sido aplicado tradicionalmente na produção de carvão vegetal. Por outro lado, utiliza-se

a pirólise rápida da biomassa a temperaturas moderadas para gerar grandes quantidades

de produtos ĺıquidos (YAMAN, 2004). Como exemplos da utilização do bagaço como

matéria-prima da pirólise podemos citar os trabalhos realizados por Rocha, Luengo e

Snape (1999), Garcia-Perez et al. (2001), Drummond e Drummond (1996).

Os gases gerados na pirólise contêm, na sua maioria, CO2, CO, CH4, H2,

C2H6, C2H4 e outros compostos orgânicos voláteis, além de vapor de água. A fração

ĺıquida dos produtos da pirólise possui baixa concentração de hidrocarbonetos, sendo
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dominada por compostos oxigenados e substâncias polares em geral. Já os produtos

sólidos contém cinzas, carvão vegetal e biomassa não convertida (YAMAN, 2004).

Os óleos que constituem parte do produto ĺıquido podem ser utilizados como

substitutos dos óleos combust́ıveis. Testes de combustão mostraram que esses óleos são

similares a óleos comerciais, podendo ser utilizados em caldeiras e em motores comuns ou

levemente modificados. Entretanto, algumas caracteŕısticas impedem seu emprego ime-

diato como combust́ıveis, entre elas: grande quantidade de água presente, que piora as

condições de ignição; presença de sólidos (carvão) no ĺıquido, que pode levar ao entupi-

mento dos bicos injetores e erosão nas pás da turbina; e presença de ácidos altamente

corrosivos para a maioria dos materiais de construção (YAMAN, 2004).

Outras opções para o bagaço incluem sua utilização como ração animal

(HOSSAIN et al., 2009), fabricação de compensados (MALDAS; KOKTA7, 1991 apud

LEIVA et al., 2007) e venda para queima em outras indústrias.

É viśıvel que a correta escolha entre as opções descritas para o uso do bagaço,

bem como a proporção entre o bagaço utilizado em cada uma destas, tem impacto direto

na rentabilidade da planta industrial. Isso constitui um problema de otimização não-linear

com restrições como, por exemplo, a restrição imposta pela demanda de energia e vapor

da planta, o que estabelece o mı́nimo de bagaço que deve ser enviado à caldeira para

queima. A próxima seção apresenta uma breve discussão sobre otimização em geral, e

os problemas relacionados a esta, além de uma descrição da otimização por enxame de

part́ıculas (Particle Swarm Optimization, PSO), que foi o algoritmo de otimização global

utilizado no presente trabalho.

2.4 Otimização de processos

Otimizar significa melhorar o que já existe ao propor alterações nas con-

dições e no modo como o procedimento é realizado. O processo de otimização faz uso

das informações obtidas ao realizar variações no ponto de operação utilizado para propor

melhorias e assim diminuir o número de tentativas necessárias. Com o advento da compu-

tação, a otimização cresceu em uso e complexidade, pois os computadores são ferramentas

ideais, desde que o problema de otimização possa ser transcrito em linguagem eletrônica

(HAUPT; HAUPT, 1998).

7MALDAS, D.; KOKTA, B. V. Studies on the preparation and properties of particle boards made
from bagasse and PVC: II. Influence of the addition of coupling agents. Bioresource Techonology, v. 35,
n. 3, p. 251–261, 1991
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2.4.1 Categorias de otimização

Haupt e Haupt (1998) classificam os problemas de otimização em seis cate-

gorias. A Figura 8 apresenta a classificação proposta pelos autores com as alterações feitas

por Lobato (2008), o qual incluiu a separação entre problemas mono e multiobjetivos .

Figura 8 – Categorias dos algoritmos de otimização.

Fonte: Adaptado de LOBATO, 2008

1. A otimização por função refere-se aos problemas cuja formulação matemática está

dispońıvel. O ótimo destes sistemas pode ser obtido através de manipulações mate-

máticas das funções que os descrevem. Por outro lado, quando pouca ou nenhuma

informação do processo está dispońıvel, utiliza-se o método de tentativa e erro. Nes-

tes casos normalmente só se tem acesso às variáveis de entrada e sáıda, por exemplo,

no ajuste da imagem de um televisor através da manipulação da antena, onde não

se sabe a priori o porquê de algumas posições da antena darem melhores imagens.

2. Essa classificação diz respeito ao número de variáveis manipuladas pela otimização.

No caso de só existir uma variável o problema é uni-dimensional, caso contrário, a

otimização é multi-dimensional.

3. Otimizações dinâmicas se caracterizam pela dependência das variáveis com respeito

ao tempo, enquanto nas estáticas isso não ocorre. O problema de otimização es-

tática já é de dif́ıcil resolução e a adição do tempo em sua formulação aumenta

consideravelmente a complexidade da resolução dos problemas dinâmicos.

4. Os problemas de otimização podem ser discretos ou cont́ınuos. No primeiro caso há

um conjunto finito de possibilidades para as variáveis de otimização enquanto no

segundo as variáveis podem assumir infinitos valores. Os problemas de otimização
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discretos também são chamados de combinatoriais pois a solução consiste em um

combinação dos posśıveis valores para as variáveis.

5. A otimização é dita restrita quando ao menos uma de suas variáveis está sujeita a

restrições de igualdade e/ou desigualdade. Caso tal limitação não ocorra, o problema

é classificado como não restrito. De um modo geral, os problemas de otimização com

significado f́ısico apresentam restrições, sejam elas oriundas de limitações operaci-

onais, f́ısicas, ambientais, entre outras. Em suas concepções originais, a maioria

dos algoritmos de otimização foram desenvolvidos para tratar problemas irrestritos.

Por esse motivo, algumas metodologias foram desenvolvidas para transformar pro-

blemas restritos em irrestritos (EDGAR; HIMMELBLAU; LASDON, 2001). Dentre

algumas possibilidades está a inclusão das restrições impostas às variáveis na função

objetivo como penalidades. Também pode-se converter o problema original em um

irrestrito através de uma transformação de variáveis.

6. Os algoritmos de otimização determińısticos partem de um ponto inicial e buscam

o ótimo através de uma sequência de passos. Estes algoritmos podem fazer uso de

informações de derivadas para encontrar a direção que possivelmente minimizará

a função objetivo. Por outro lado, os métodos não determińısticos se baseiam em

números aleatórios para gerar o próximo ponto (ou conjunto de pontos) a partir

do ponto inicial (ou conjunto de pontos iniciais). Os algoritmos não-randômicos

costumam ser mais rápidos, porém facilmente ficam “presos” em mı́nimos locais. Já

os métodos randômicos são mais lentos, mas, em contrapartida, possuem maiores

chances de encontrar o mı́nimo global.

7. Os problemas de otimização podem ter um único objetivo (mono-objetivo) ou múlti-

plos objetivos (multiobjetivo). Esses diferem em termos conceituais pois, enquanto

no problema mono-objetivo o mı́nimo global é único, no multiobjetivo não existe

tal conceito, o que existe são soluções não-dominadas (soluções nas quais não se

pode melhorar o valor de uma função-objetivo sem, necessariamente, piorar o valor

de outra), conceito obtido por Edgeworth e Pareto pela expansão do significado de

ótimo. Uma descrição detalhada dos problemas de otimização multiobjetivos pode

ser encontrada em Lobato (2008).
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2.4.2 Obstáculos para se otimizar

Quando o sistema a ser otimizado apresenta restrições e funções-objetivo

convexas a otimização ocorre sem grandes dificuldades. Entretanto quando se trata de sis-

temas f́ısicos, a grande maioria dos problemas de otimização apresentam não-convexidade.

Para esses sistemas alguns métodos de otimização podem ser inapropriados ou levar a re-

sultados enganosos.

De modo geral, os problemas de otimização podem apresentar uma ou mais

das caracteŕısticas listadas a seguir, causando falhas em determinados métodos de otimi-

zação (EDGAR; HIMMELBLAU; LASDON, 2001):

1. As funções-objetivo ou as restrições podem ter um número finito de descontinuidades

no intervalo de busca.

2. Os modelos do sistema ou as restrições podem ser não-lineares. Na verdade, quando

se trata de problemas f́ısicos, sistemas com comportamento linear são exceções.

3. As funções-objetivo ou as restrições podem ser degeneradas de modo que não é

posśıvel obter um único ponto ótimo. Por exemplo, este é o caso da função-objetivo

f (x1,x2) = 15,5x1x1/2
2 .

4. As funções-objetivo ou as restrições podem ser planas, ou seja, variarem pouco com

respeito às variáveis de otimização ou, pelo contrário, variarem muito (comporta-

mento exponencial). Isso significa que o valor de uma função-objetivo ou restrição

é pouco ou muito senśıvel, respectivamente, a modificações no valor das variáveis.

5. As funções-objetivo podem apresentar ótimos locais e corre-se o risco do algoritmo

de otimização ficar preso em um desses ótimos locais deixando de encontrar o ótimo

global. Nesses caso pode-se obter uma solução melhor ao iniciar o algoritmo em um

ponto diferente da função-objetivo.

A presença de uma ou mais caracteŕısticas citadas diminui o leque de méto-

dos pasśıveis de serem utilizados no problema. A escolha do método correto é de grande

importância e evita problemas posteriores.

2.4.3 Formulação geral do problema de otimização

Em geral, os problemas de otimização têm estruturas matemáticas bastante

similares, apesar de seus distintos significados f́ısicos. É exatamente essa similaridade que
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permite o desenvolvimento de uma metodologia geral para o tratamento desses problemas

(EDGAR; HIMMELBLAU; LASDON, 2001). De modo geral, os problemas de otimização

são constitúıdos de três sub-partes essenciais:

� Ao menos uma função-objetivo a ser otimizada (função custo, lucro, impacto ambi-

ental, etc.);

� Restrições de igualdade;

� Restrições de desigualdade.

As restrições de igualdade e desigualdade constituem o modelo do processo e as limitações

ou relações entre os valores que as variáveis de processo podem receber. Uma solução viável

para o problema de otimização deve satisfazer às restrições de igualdade e desigualdade,

além de fornecer um valor ótimo para a função-objetivo ou conjunto de funções-objetivo.

Para que um problema possa ser otimizado, este deve ter um ou mais graus de liberdade.

Se o número de equações independentes referentes às restrições de igualdade for igual ao

número de variáveis, o sistema está determinado. Caso haja mais equações independentes

do que variáveis o sistema estará sobre-determinado e não existe nenhuma solução para o

problema. Problemas assim ocorrem em ajustes de modelos a dados experimentais, neste

caso, ao invés de resolver o sistema original (sem solução), relaxam-se as restrições de

igualdade e parte-se para um problema de otimização, no qual o erro entre o modelo e os

dados experimentais deve ser minimizado.

Do ponto de vista matemático, um problema de otimização estacionária

consiste na minimização ou maximização de uma ou mais funções sujeitas a restrições em

suas variáveis:

min
x

φ(x) (2.10)

sujeito a:

h(x,y) = 0 (2.11)

g(x)≥ 0 (2.12)

onde, x é o vetor de variáveis de otimização, φ(x) é o vetor de funções-objetivo, h é o

conjunto de restrições de igualdade, g é o conjunto de restrições de desigualdade e y é

o vetor das variáveis referentes somente às restrições de igualdade (no caso de otimi-

zação de processos, estas seriam as variáveis dos modelos dos equipamentos) (EDGAR;
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HIMMELBLAU; LASDON, 2001).

Caso a otimização seja dinâmica, tanto a função de otimização quanto as

restrições de igualdade e desigualdade poderão depender explicitamente do tempo. Além

disso, as restrições de igualdade podem conter equações diferenciais. A estrutura mate-

mática desses sistemas tem a forma descrita a seguir:

min
x,p,t f

φ(x, p, t f ) (2.13)

sujeito a:

dy
dt

= f (y(t),x(t), p, t) (2.14)

h(y(t),x(t), p, t) = 0 (2.15)

g(y(t),x(t), p, t)≥ 0 (2.16)

onde, t ∈ [t0, t f ] é a variável independente, t0 seu valor inicial e t f seu valor

final, x é o vetor de variáveis de otimização (dependentes de t), p é o vetor de parâmetros

de otimização (independentes de t), φ é o vetor de funções-objetivo, as Equações 2.14 e

2.15 são as equações que descrevem o processo (h ainda contém as restrições de igualdade

da otimização) e g são as restrições de desigualdade (SOARES, 2003).

Caso o problema de otimização irrestrita n-dimensional possua variáveis

e derivadas, primeira e segunda, cont́ınuas, são apresentadas a seguir as condições ne-

cessárias e a condição suficiente para que o ponto x∗ = {x∗1,x∗2, . . . ,x∗n} seja um mı́nimo

da função-objetivo (EDGAR; HIMMELBLAU; LASDON, 2001). Inicialmente, faz-se a

aproximação da função por uma série de Taylor aplicada no ponto x∗ truncada no termo

quadrático (Equação 2.17):

f (x) = f (x∗)+ ∇
T
x f (x∗)∆x +

1
2

(∆xT )∇xx f (x∗)∆x∗ (2.17)

1. f (x) tem que ser duas vezes diferenciável em x∗;

2. ∇x f (x∗) = 0, ou seja, o gradiente é nulo no ponto;

3. ∇xx f (x∗) (Hessiana da função) deve ser positiva definida para que um mı́nimo exista

no ponto.

As condições (1) e (2) são necessárias e a condição (3) é suficiente para que

haja um ponto de mı́nimo em x∗.
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Dentro do campo da otimização cont́ınua, pode-se classificar os métodos de

busca como baseados no gradiente e diretos.

Métodos baseados no gradiente

Os métodos baseados no gradiente, tendo em vista as condições necessárias e

a condição suficiente para a existência de um mı́nimo, buscam pontos nos quais o gradiente

da função é nulo. Para isso, realizam uma busca guiada pelo valor local do gradiente da

função-objetivo.

O método do gradiente descendente, por exemplo, é um método indireto

de primeira ordem, ou seja, só depende da primeira derivada da função-objetivo para o

cálculo do mı́nimo da função não-linear. Esse método consiste na busca do mı́nimo na

direção oposta ao gradiente, onde o valor da função decresce mais rapidamente. A cada

iteração k a direção de busca sk que definirá o próximo ponto xk+1 é calculada com base

no gradiente da função ∇x f (x) no ponto xk (EDGAR; HIMMELBLAU; LASDON, 2001):

xk+1 = xk + λ
ksk = xk−λ

k
∇x f (xk) (2.18)

O método de Newton é um exemplo de uma estratégia de segunda ordem

para a busca do mı́nimo de funções não-lineares. O método consiste em aproximar local-

mente a função-objetivo por uma função quadrática, como realizado na Equação 2.17 e

calcular o x que minimiza essa aproximação, conforme a Equação 2.19:

∇xx f (xk)(xk+1− xk) =−∇x f (xk) (2.19)

Desta forma, percebe-se que o método implica a resolução de um sistema

linear a cada iteração. O método pode apresentar problemas de convergência se a Hes-

siana não for positiva definida. Para contornar esse problema, alguns autores sugerem

modificar a Hessiana a cada iteração de modo que ela seja sempre positiva definida e

bem condicionada. Esse é o caso do método de Levenberg-Marquardt (NELLES, 2001).

Uma revisão ampla sobre os métodos de busca baseados no gradiente para problemas de

engenharia qúımica pode ser encontrada em Edgar, Himmelblau e Lasdon (2001).

Métodos diretos

Os métodos diretos se baseiam na avaliação da função-objetivo em diversos

pontos do espaço de busca, que deve ser finito ou discreto. Nenhuma informação adicional
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sobre a função-objetivo, como por exemplo o valor do gradiente, é necessária. Esses mé-

todos costumam ser pouco eficientes quando o espaço de busca é muito grande ou quando

o cálculo da função-objetivo demanda esforço expressivo. Entretanto, com o cont́ınuo

avanço tecnológico dos computadores, alguns métodos dessa classe vêm se tornando bas-

tante populares e apresentam resultados satisfatórios para casos de otimização não-linear

(NELLES, 2001; BIEGLER; GROSSMANN, 2004).

Dentre os métodos diretos existem os não determińısticos, que empregam

escolhas aleatórias em alguma parte dos cálculos, sendo, portanto, estocásticos. De um

modo geral, os métodos não determińısticos foram concebidos mediante analogias entre

a busca do ponto ótimo e fenômenos naturais. Como exemplo destes algoritmos temos o

recozimento simulado (Simulated Anneling, SA) (KIRKPATRICK; GELATT; VECCHI,

1983) e as estratégias evolutivas (RECHENBERG9, 1973 apud NELLES, 2001). Mais re-

centemente, o enxame de part́ıculas (PSO) (KENNEDY; EBERHART, 1995) e a evolução

diferencial (STORN; PRICE, 1997) surgem como métodos promissores, por apresentarem

convergência mais rápida e possúırem poucos parâmetros de sintonia.

A seguir é discutido o algoritmo de enxame de part́ıculas, que foi empregado

neste trabalho.

Enxame de part́ıculas (PSO)

O algoritmo se baseia na teoria sócio-cognitiva de que cada indiv́ıduo de

uma população possui suas experiências individuais e a capacidade de avaliar a qualidade

dessas experiências. Além disso, tais indiv́ıduos são seres sociais, logo também possuem

conhecimentos sobre o comportamento e as experiências dos demais integrantes do grupo.

Tal método foi desenvolvido a partir da analogia feita por Kennedy e Ebehart (1995)

com o comportamento de bandos de pássaros e cardumes de peixes em busca de alimento.

Os autores observaram que o comportamento do grupo é influenciado tanto pelas expe-

riências individuais acumuladas por cada indiv́ıduo quanto pelo resultado da experiência

acumulada pelo grupo como um todo.

No algoritmo PSO cada part́ıcula i do enxame possui uma posição xi =

{xi,1,xi,2, . . . ,xi,n} e uma velocidade vi = {vi,1,vi,2, . . . ,vi,n} no espaço de busca n-dimensional

(Rn, sendo n o número de variáveis de otimização). O vetor posição x j é constitúıdo pelos

valores das variáveis de otimização e o vetor v j representa a mudança dessa posição entre

9RECHENBERG, I. Evolutionsstrategie: Optimierung technischer systeme nach prinzipien der biolo-
gischen evolution. Feddes Repertorium, v. 86, p. 337, 1973
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a iteração k e a k+ 1 do otimizador (dáı o termo velocidade). O algoritmo inicia com

uma população aleatória, distribúıda de forma uniforme pelo espaço de busca. Em cada

iteração do método, a posição de cada part́ıcula é atualizada somando o vetor velocidade

ao vetor posição, com o intuito de obter um melhor resultado para a função-objetivo. O

cálculo da velocidade da part́ıcula, por sua vez, leva em consideração a melhor posição já

ocupada pela part́ıcula pi = {pi,1, pi,2, . . . , pi,n} e a melhor posição ocupada pelo grupo pg =

{pg,1, pg,2, . . . , pg,n}, até a iteração k. Além disso, considera-se a inércia da part́ıcula, ou

seja, a próxima velocidade da part́ıcula será composta, em parte, pela velocidade anterior

dela. As equações 2.20 e 2.21 apresentam a formulação matemática para a atualização da

velocidade e da posição, respectivamente:

vk+1
i = wvk

i + c1r1× (pi− xk
i )+ c2r1× (pg− xk

i ) (2.20)

xk+1
i = vk

i + xk
i (2.21)

onde vi é a velocidade da part́ıcula i, xi sua posição, pi e pg são, respectivamente, a melhor

posição da part́ıcula i e do grupo, até a iteração k; w é o fator de inércia da part́ıcula,

proposto inicialmente por Shi e Eberhart (1998), c1 e c2 são os parâmetros de sintonia do

método que representam, respectivamente, fatores de aprendizado cognitivo e social e r1

e r2 são números aleatórios entre 0 e 1.

Como todo método de busca direto, o desempenho do PSO é bastante de-

pendente dos valores de seus parâmetros de sintonia w, c1 e c2 (TRELEA, 2003). Shi e

Eberhart (1998) propõem que w seja iniciado em seu valor máximo e diminua conforme

a busca avança, atingindo seu valor mı́nimo na última iteração. Essa abordagem permite

que uma busca global seja realizada nas iterações iniciais pelo algoritmo de otimização,

ocorrendo neste estágio a exploração de diversas regiões do espaço de busca, aumentando

as chances de localizar o ótimo global (Figura 9a). Na medida que o processo progride,

a busca passa a ser local, ao redor do ponto mais promissor (Figura 9b) (SCHWAAB et

al., 2008).

A seguir é apresentado o pseudocódigo para o método de minimização por

enxame de part́ıculas.
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Figura 9 – Evolução do PSO. (a) Iterações iniciais: busca global; (b) Próximo a conver-
gência: busca local ao redor do ponto mais promissor.

(a) (b)

Fonte: Reproduzido de MEDEIROS, 2005

�

�

�

�

Algoritmo 1: Algoritmo PSO(Np)

Gere uma população aleatória e uniforme de Np part́ıculas

repeat

for i← 1 to Np

do



if f (xi) < f (pi)

then pi← xi

if f (pi) < f (pg)

then pg← pi

Atualize vi e xi

until Critério de parada == verdade

return (Pg)
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3 METODOLOGIA

3.1 O software EMSO

O software EMSO (Environment for Modeling Simulation and Optimiza-

tion) foi utilizado para realizar as simulações no presente trabalho. Este simulador ba-

seado em equações possui uma linguagem interna de modelagem orientada a objetos,

permitindo herança e composição. O conceito de herança permite construir modelos com-

plexos a partir de outro mais simples, enquanto o conceito de composição permite criar

modelos complexos utilizando vários outros modelos simples (RODRIGUES; SOARES;

SECCHI, 2010).

O software traz consigo um conjunto de modelos que cobrem grande parte

das operações industriais, como reatores, colunas de destilação, trocadores de calor, entre

outros. Esses modelos estão abertos para visualização e alteração do usuário, além de ser

posśıvel a este desenvolver seus próprios modelos empregando a linguagem de modelagem

do simulador. Esta caracteŕıstica é fundamental para o presente trabalho, pois este envolve

vários equipamentos que normalmente não são encontrados em simuladores comerciais.

Além do modo texto o simulador também possui uma interface gráfica com

o usuário, na qual este pode facilmente montar fluxogramas de processos ligando os equi-

pamentos. Tal caracteŕıstica facilita a sua utilização por usuários leigos, para os quais a

simulação em modo texto seria pouco atrativa (RODRIGUES; SOARES; SECCHI, 2010).

Como o simulador pode apresentar problemas de convergência, dependendo

do conjunto de variáveis especificadas ou do valor destas, esse possibilita a utilização

de arquivos contendo chutes iniciais para algumas, ou todas, as variáveis do sistema.

Isso auxilia a convergência do sistema, diminuindo, além disso, o número de iterações

necessárias para a convergência do mesmo. Esse aspecto é essencial para problemas de

otimização, nos quais muitos pontos de operação são testados.
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3.1.1 Adição de plug ins

Rotinas externas de cálculo podem ser adicionadas ao EMSO através de plug

ins implementados em linguagem C/C++ ou FORTRAN. É disponibilizado um template

para facilitar o desenvolvimento do plug in, além das bibliotecas necessárias. O plug in

criado deve ser compilado como uma biblioteca dinâmica (dll), e esta inclúıda ao EMSO

através da opção add plugin.

A implementação de rotinas externas como plug ins torna o simulador bas-

tante flex́ıvel. Porém isso tem um preço, pois, para tais rotinas não é posśıvel a derivação

simbólica das equações, o que é substitúıdo pela derivação numérica, que é menos robusta.

3.1.2 Adição de Solvers

A adição de solvers também segue um modelo que é disponibilizado junto

com o EMSO, o qual deve ser implementado em linguagem C/C++. Adicionou-se o oti-

mizador Particle Swarm Optimization (PSO) clássico (KENNEDY; EBERHART, 1995)

como solver do EMSO. Porém, o EMSO não estava adaptado para o uso de otimizadores

estocásticos, pois este transfere ao otimizador todas as variáveis do problema, e não so-

mente as variáveis de otimização. Neste caso, as equações dos modelos dos equipamentos

envolvidos são tratadas como restrições de igualdade para o problema de otimização.

Assim, foi necessário realizar adaptações no código fonte do EMSO para

que este inclúısse uma opção mediante a qual somente as variáveis de otimização seriam

recebidas pelo otimizador. Neste caso, cada iteração teria duas etapas: na primeira o

otimizador atualiza o valor das variáveis de otimização, na sequência um algoritmo de

resolução de sistemas não-lineares resolve o problema para as demais variáveis. No caso

do sistema não convergir, ou seja,do ponto não ser fact́ıvel, a part́ıcula recebe um valor

alto para a função objetivo, de modo que esta não seja escolhida como melhor part́ıcula.

Outra abordagem está sendo estudada que não dependa do valor da função objetivo, pois

o “valor alto” depende do caso particular em estudo. Estuda-se a possibilidade de utilizar

uma variável booleana para sinalizar se o sistema convergiu, sendo a part́ıcula descartada

para o caso negativo.
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3.2 Interpolador

Foi implementado um interpolador multilinear como plug in do EMSO, se-

gundo o modelo descrito em Nelles (2001). Multilinear pois este não apresenta termos

de ordem quadrática ou superior, somente termos de interação binária, ternária, etc.,

dependendo da dimensão do sistema.

O interpolador realiza uma busca na tabela de dados de modo a encontrar

os pontos mais próximos à entrada. A variável resposta interpolada consiste nos valores

desses pontos ponderados pelas áreas (ou volumes, hipervolumes, etc., dependendo da

dimensão do sistema) opostas a ele, como mostra a equação 3.1.

y′i =
∑

2M

j w j yi j

∑
2M
i wi

(3.1)

O pseudocódigo do interpolador é apresentado a seguir:

�

�

�

�

Algoritmo 2: pseudocódigo do interpolador(tabela de dados,x)

Busque os pontos mais próximos a x

w← 0

for i← 1 to 2M

do


wi← 1

for j← 1 to M

do
{

wi← wi ∗ |pi j− x j|

w← w + wi

for i← 1 to N

do


y′i← 1

for j← 1 to 2M

do
{

y′i← y′i ∗
w j∗yi j

w

return (y′)

Na equação e no pseudocódigo apresentados, M é o número de variáveis

de entrada, ou seja, as variáveis especificadas, N o número de variáveis resposta, yi j é

a variável resposta i no ponto j do interpolador, y′i é a variável resposta i obtida por

interpolação, x j é a variável de entrada j, pi j é a variável de entrada i no ponto j do

interpolador, wi é o peso do ponto i na interpolação e w é o peso total.
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4 MODELAGEM
MATEMÁTICA DA
BIORREFINARIA

4.1 Implementação de modelos das unidades de pro-

cesso da biorrefinaria no EMSO

Primeiramente, foi necessário estabelecer os componentes que deveriam ser

utilizados nas simulações. Foram definidos os principais componentes que constituem a

cana-de-açúcar, bem como os envolvidos no processo de tratamento qúımico e os gerados

na etapa de fermentação. A Tabela 3 apresenta os componentes escolhidos e seus nomes

no simulador.

4.1.1 Correntes

A biblioteca padrão de modelos do EMSO possui uma corrente material

com vazão e frações molares. Como nas usinas de cana-de-açúcar é mais comum o uso de

vazões e frações mássicas, optou-se por implementar um novo tipo de corrente em base

mássica. Desta forma, facilita-se a obtenção e interpretação dos dados obtidos através

das simulações.

Além da corrente mássica criou-se outra corrente contendo somente água,

em suas fases ĺıquida e vapor, para ser utilizada na integração energética da planta. Isso

foi realizado com o intuito de diminuir a complexidade do sistema de equações pois, ao

empregar tal corrente, diminui-se o número de variáveis do sistema (essencialmente as

frações mássicas na fase ĺıquida, vapor e total). Outra vantagem dessa corrente é o uso

do pacote Propterm, distribúıdo conjuntamente com o EMSO que possui correlações para

as propriedades da água pura – entalpia, entropia, pressão e temperatura. Fornecendo-se

duas dessas propriedades obtém-se as outras duas.
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Tabela 3 – Compostos empregados na simulação

Composto Nome no simulador
Terra Dirt

Óxido de potássio K2O
Cloreto de potássio KCl

Ácido fosfórico H3PO4
Hidróxido de cálcio CaOH2

Celulose Cellulose
Lignina Lignin

Hemicelulose Hemicell
Glicose Glucose

Sacarose Sucrose
Etanol Ethanol

Levedura Yeast

Água Water
Dióxido de carbono CO2

Glicerol Glycerol

Ácido acońıtico AcoAc

Ácido Sucćınico SucAc

Ácido Acético AceAc
Fonte: Elaborado pelo autor.

4.1.2 Composição da cana-de-açúcar

O tipo de cana tem grande influência no processo de produção de etanol.

Foi adotada a composição para a cana-de-açúcar descrita por Dias (2008), o que facilita

a comparação com resultados obtidos nesse trabalho. A Tabela 4 apresenta a composição

considerada nas simulações para a cana que chega à usina.

Tabela 4 – Composição média da cana que chega à usina.

Componente Teor (% em massa)
Sacarose 13,30
Celulose 4,77
Hemicelulose 4,53
Lignina 2,62
Açúcares redutores 0,62
Minerais 0,20
Impurezas 1,79

Água 71,57
Terra 0,60

Fonte: Reproduzido de DIAS, 2008.
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4.1.3 Operação unitária de limpeza

A etapa de limpeza foi modelada como um separador com duas entradas e

duas sáıdas. As entradas consistem na alimentação de cana-de-açúcar e na água utilizada

na limpeza desta. As sáıdas consistem na cana limpa e na água contendo as impurezas.

O modelo permite especificar as eficiências de separação para cada componente de cada

corrente, como descrito na seção A.2 do apêndice.

A etapa de limpeza visa a diminuir a concentração de terra na cana e para

ela foi adotada uma eficiência de 70%. Esta etapa também contribui para as perdas de

açúcar do processo, arrastando 0,5% dos açúcares presentes na cana. Adotou-se uma

vazão de água de 5 m3 por tonelada de cana.

4.1.4 Moagem

A moenda também foi implementada como um separador com duas entradas

e duas sáıdas. As entradas consistem na cana já limpa e na água de embebição, e as sáıdas

consistem no bagaço úmido e no caldo cru. Além disso, a moenda possui uma entrada de

energia para acionar seus motores.

O consumo energético foi estipulado em 16 kWh / TC (CAMARGO et al.,

1990), o que na verdade representa a demanda energética de toda a parte de extração,

pois normalmente não se conhece o consumo de cada um dos equipamentos envolvidos. A

eficiência de extração da moenda foi de 97,5% e o bagaço deixa a moenda com umidade

de 50%. A vazão de água de embebição utilizada foi de 280 kg por tonelada de cana.

4.1.5 Tratamento F́ısico

A etapa de tratamento f́ısico foi resumida a peneiras. A implementação de

modelos fenomenológicos para os hidrociclones necessitaria o conhecimento da distribui-

ção granulométrica das impurezas no caldo, o que está além da proposta deste projeto.

Desta forma, optou-se pela implementação somente das peneiras e incorporar à sua efici-

ência todo o tratamento f́ısico. Foi estipulada uma eficiência de 82% para essa etapa do

tratamento.
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4.1.6 Tratamento Qúımico

O tratamento qúımico consiste nas etapas de adição de ácido fosfórico, ca-

lagem do caldo, decantação, filtragem e desaeração do caldo em um tambor flash, além

de dois aquecimentos em trocadores de calor. Os tanques de mistura (adição de ácido

fosfórico e calagem) foram implementados como tanques de mistura perfeita, nos quais

os balanços de massa e energia são calculados, mas nenhuma reação ocorre. No tanque

de ácido fosfórico é adicionada uma quantidade de solução de ácido fosfórico 85% (m/m)

suficiente para que o caldo deixe a etapa com 300 ppm de fosfato em sua composição,

conforme descrito em Camargo et al. (1990). O decantador, o filtro e o flash foram imple-

mentados como caixas-pretas, do mesmo modo que a moenda. A escolha dessa abordagem

para o flash foi necessária pois o pacote termodinâmico presente no EMSO não possui da-

dos coerentes para todos os compostos presentes no caldo, o que causou problemas de

convergência na simulação. No decantador ocorre perda de 1% dos açúcares presentes no

caldo e no filtro perdem-se outros 0,5%. Nos trocadores de calor são calculados os balan-

ços de massa e energia e o vapor de aquecimento somente sofre condensação, ou seja, só

é considerado o calor latente de condensação do vapor.

Considerou-se que todo o bagaço (descrito como celulose, hemicelulose e

lignina), os sais e óxidos inorgânicos e a terra são completamente eliminados na etapa de

decantação. O mesmo vale para o filtro rotativo, que retém todo o material em suspensão.

4.1.7 Concentração

A etapa de evaporação tem grande influência na demanda de vapor da

planta, além de gerar o chamado vapor vegetal, que serve de vapor de aquecimento em

várias etapas do processo. Por este motivo, implementou-se um modelo fenomenológico

para o evaporador, baseado no enfoque de Araújo (2007). O modelo inclui os balanços

de massa e energia no evaporador, bem como as equações de transferência de calor na

serpentina de aquecimento. As equações utilizadas no modelo são apresentadas na seção

4.1.11 do apêndice.

Utilizaram-se quatro evaporadores em série para concentrar o caldo até apro-

ximadamente 22 °Bx com o intuito de diminuir o gasto energético na etapa de purificação

do etanol, bem como a produção de vinhaça nessa etapa. O aquecimento no primeiro eva-

porador é feito com o vapor que deixa a turbina de baixa pressão, a 2,5 bar. O segundo

efeito é aquecido com o vapor que deixa o primeiro efeito e assim por diante. Sangrias no
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primeiro e no segundo efeitos do trem de evaporadores suprem a demanda de vapor da

etapa de tratamento qúımico. Segundo Camargo et al. (1990) essa é uma prática comum

nas usinas e permite diminuir o consumo de vapor vivo (2,5 bar). A Tabela 5 apresenta

os dados mais relevantes dos evaporadores.

Tabela 5 – Principais dados dos evaporadores.

Dados Valor

Área (pré-evaporador) 2292 m2

Área (1° efeito) 850 m2

Área (2° efeito) 206 m2

Área (3° efeito) 334 m2

Pressão (pré-evaporador) 1,94 atm
Pressão (4° efeito) 0,19 atm

Fonte: SUGARTECH, 2011.

4.1.8 Fermentação

A fermentação normalmente é realizada em regime transiente, seguindo o

processo de Melle-Boinot. Como no estágio atual a simulação é estacionária, o modelo

dinâmico que foi implementado pelo grupo (FONSECA et al., 2010) não pôde ainda ser

utilizado. Ao invés disso, nesta fase inicial do trabalho utilizou-se um modelo simplificado

para o fermentador, com conversão estequiométrica dos reagentes nos diversos produtos.

A Tabela 6 apresenta os rendimentos utilizados para o etanol e subprodutos.

Tabela 6 – Rendimento da fermentação para o etanol e subprodutos.

Produto Conversão
Etanol 0,9048
Glicerol 0,0267

Ácido sucćınico 0,0029

Ácido acético 0,0119
Levedura 0,0137

Fonte: DIAS, 2008.

A eficiência de separação da centŕıfuga foi considerada de 100%, ou seja,

toda a levedura é separada do vinho. Isso foi necessário pois a presença de levedura na

coluna de destilação aumentaria em demasia a complexidade do problema. A levedura

deixa a centŕıfuga com concentração de células de 70% em massa, e retorna para o processo

após uma etapa de tratamento com ácido sulfúrico.
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4.1.9 Destilação

O simulador EMSO possui modelos para colunas de destilação em sua bi-

blioteca. Porém, a simulação estacionária de colunas de destilação, principalmente para

misturas com grande desvio da idealidade, pode apresentar dificuldades de convergência.

Para contornar esse problema, simuladores modulares usualmente utilizam algoritmos ad

hoc, para inicialização e aceleração da convergência. Ainda assim, pela experiência do

grupo, mesmo simuladores amplamente validados (como o Aspen), ocasionalmente não

alcançam convergência dos modelos rigorosos para simulação da operação de colunas de

destilação. Como o EMSO opera baseado em equações, este não possui uma rotina es-

pećıfica para a resolução de colunas de destilação, cujo equacionamento está integrado

ao do resto da planta industrial. Isso implica dificuldade de convergência para processos

envolvendo colunas de destilação no estacionário nesse simulador.

Como o enfoque proposto nesta dissertação é simular o regime estacionário,

utilizar a coluna nativa do simulador, bem como outro modelo fenomenológico para a

coluna de destilação, poderia levar a instabilidades nos cálculos de otimização do processo,

que tipicamente envolvem muitas resoluções do modelo das colunas, enquanto se busca o

ponto ótimo de operação da unidade industrial.

A solução empregada consistiu na utilização de um interpolador em con-

junto com uma tabela de inspeção multidimensional (NELLES, 2001) como alternativa

ao modelo fenomenológico da coluna. O interpolador retorna as variáveis mais importan-

tes para a correta representação da coluna e as demais variáveis são obtidas através dos

balanços de massa e energia inclúıdos no modelo. No estagio atual de desenvolvimento,

a coluna só opera com misturas de etanol e água. Assim, implementou-se o interpolador

como plug in do simulador, o qual obtém seus dados de uma tabela gerada pela simula-

ção de uma coluna de destilação por método rigoroso no simulador Aspen Plus (versão

AspenOne 7.0). Os resultados obtidos estão apresentados na seção 5.1.

4.1.10 Cogeração de energia

A caldeira foi implementada como um modelo simples, no qual somente os

balanços de massa e energia são calculados, e uma eficiência global de troca térmica é

fornecida. Utilizaram-se turbinas de contrapressão operando em dois ńıveis distintos de

pressão, além de uma turbina de condensação, que permite desacoplar a produção de

energia elérica da demanda de vapor da planta industrial. A turbina de alta opera com o



4.1 Implementação de modelos das unidades de processo da biorrefinaria no EMSO 69

vapor que deixa a caldeira (90 bar) e a de baixa opera com o vapor que deixa a primeira

turbina, a 22 bar. O vapor que deixa a segunda turbina está a uma pressão de 2,5 bar

e segue para o processo para servir como vapor de aquecimento ou para a turbina de

condensação. A Tabela 7 apresenta os dados mais relevantes do processo de cogeração.

Tabela 7 – Principais dados do sistema de cogeração.

Dado Valor
Pressãoa 90 bar
Eficiência da caldeiraa 86%
Poder caloŕıfico inferior (PCI) da celulose (base seca)b 16,0 MJ/kg
PCI da hemicelulose (base seca)b 16,4 MJ/kg
PCI da lignina (base seca)b 24,2 MJ/kg
PCI da palha (15% de umidade)c 13,0 MJ/kg
PCI do etanol (base seca)b 27,7 MJ/kg
Temperaturaa 520 °C
Eficiência da turbina (90 bar) 68 - 72%
Eficiência da turbina (22 bar) 77 - 81%
Eficiência da turbina de condensação 66 - 70%

Fonte:
a LEITE, 2009
b calculado a partir dos dados apresentados em WOOLEY; PUTS-

CHE, 1996
c WALTER; ENSINAS, 2010

4.1.11 Pré-tratamento do bagaço

Foram implementados três tipos de pré-tratamento para o bagaço de cana-

de-açúcar a fim de comparar o desempenho e o impacto dessa etapa nos custos do etanol

de segunda geração (2G). A seguir são apresentados os principais dados de cada pré-

tratamento bem como diagramas de bloco ilustrando os fluxos de massa entre as etapas

destes.

Explosão a vapor

A Figura 10 apresenta o diagrama de blocos do processo de produção de

etanol de segunda geração (2G) empregando explosão a vapor. Nesse processo, inicial-

mente é adicionado vapor de alta pressão ao bagaço e, após um peŕıodo de tempo que

pode variar de alguns segundos a dezenas de minutos, a pressão é reduzida bruscamente,

causando uma explosão. Na sequência o bagaço explodido é filtrado (filtro 1), com adição

de água, de modo a eliminar os açúcares que ficaram adsorvidos no sólido. Em seguida o
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sólido segue para o reator de hidrólise, juntamente com as enzimas e água para diluição.

A mistura obtida é filtrada (filtro 2) para eliminar os sólidos não hidrolisados e estes são

enviados para a caldeira, para auxiliar na geração de vapor. A fração ĺıquida rica em he-

xoses que deixa o filtro 2 é adicionada à corrente de caldo sáıda do decantador. Enquanto

isso, a fração ĺıquida que deixa o filtro 1 segue para uma etapa de hidrólise ácida, na qual

os oligômeros provenientes da hemicelulose são hidrolisados até monômeros. A corrente

segue para um evaporador para concentração dos açúcares e, em seguida, estes são fer-

mentados pela levedura Pichia stipitis. O vinho gerado é centrifugado e a fase ĺıquida

segue para as colunas de destilação, enquanto as leveduras retornam para o fermentador,

sendo o excesso descartado.

Figura 10 – Diagrama do processo de produção de etanol 2G empregando explosão a
vapor.
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Fonte: Elaborado pelo autor.

O modelo para a etapa de explosão a vapor foi implementado como um mis-

turador simples, no qual os balanços de massa e energia são calculados. Os filtros foram

implementados como caixas-pretas com duas entradas e duas sáıdas, como descrito no

apêndice A.2. O evaporador é descrito por um modelo fenomenológico, como se mostra

no apêndice . Por último, os reatores de hidrólise e de fermentação das pentoses foram

implementados como reatores estequiométricos, de forma equivalente ao reator de fer-

mentação das hexoses, descrito na seção 4.1.8. As Tabelas 8 e 9 apresentam os principais

dados empregados na explosão a vapor baseados nos dados reportados por Rocha et al.

(2011). Na Tabela 9 e nas Tabelas seguintes que apresentam as frações dos componentes

na fase sólida após os tratamentos (Tabelas 11 e 13), o rendimento apresentado representa

a fração da massa inicial (massa seca) que permanece na fase sólida.
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Tabela 8 – Principais dados utilizados na simulação da produção de etanol empregando
explosão a vapor.

Variável Valor
Pressão do vapor 1,3 MPa
Relação vapor/bagaço 0,5 (m/m)
Relação enzima/bagaço 50 FPU/g de bagaço

Fonte: Elaborado pelo autor.

Tabela 9 – Composição do bagaço em base seca após o tratamento com explosão a vapor.

Componente Fração
Celulose 63,0%
Hemicelulose 0,1%
Lignina 36,9%
Rendimento 62,5%

Fonte: Elaborado pelo autor.

Ácido dilúıdo

A Figura 11 apresenta o diagrama de blocos da etapa de produção de etanol

2G empregando ácido dilúıdo seguido de deslignificação com soda. Inicialmente é adicio-

nado ácido sulfúrico dilúıdo (1% m/m) ao bagaço e estes são mantidos a uma pressão de

120 °C. A mistura segue para o filtro 1, no qual as fases sólida (rica em celulose) e ĺıquida

(rica em hemicelulose) são separadas. A fração ĺıquida segue para um evaporador, para

concentração dos açúcares presentes e posterior fermentação destes por Pichia stipitis. O

vinho delevedurado proveniente do reator de fermentação segue para o trem de colunas

de destilação. A fração sólida que deixa o filtro 1 segue para um misturador, no qual é

adicionada uma solução de NaOH (1% m/m) e a mistura é mantida a 120 °C. A mistura

segue para o filtro 2, no qual a fração ĺıquida (contendo lignina) é separada da fração

sólida (celulose). A fração ĺıquida tem seu pH ajustado por adição de solução ácida, com

o intuito de precipitar a lignina presente na mistura, e esta é separada da fase ĺıquida no

filtro 4, seguindo para a caldeira. A fração sólida que deixa o filtro 2 segue para o reator de

hidrólise, no qual são adicionadas as enzimas e água para diluição. A mistura resultante

é enviada para o filtro 3 no qual a celulose não hidrolisada é separada do licor rico em

hexoses e segue para a caldeira, enquanto a fração ĺıquida segue para os evaporadores,

junto com o caldo sáıdo do decantador.

O modelo para as etapas de tratamento com ácido dilúıdo e deslignificação

básica foram implementados como misturadores simples, no qual os balanços de massa

e energia são calculados. Os demais equipamentos foram descritos anteriormente. As

Tabelas 10 e 11 apresentam os principais dados empregados no tratamento com ácido
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Figura 11 – Diagrama do processo de produção de etanol 2G empregando ácido dilúıdo.
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Fonte: Elaborado pelo autor.

dilúıdo, baseados nos dados reportados por Carli (2011).

Tabela 10 – Principais dados utilizados na simulação da produção de etanol empregando
ácido dilúıdo.

Variável Valor
Pressão (tratamento ácido) 2 atm
Temperatura (tratamento ácido) 120 °C
Razão bagaço/ácido 1:10 (m/m)
Pressão (tratamento básico) 2 atm
Temperatura (tratamento básico) 120 °C
Razão bagaço/base 1:10 (m/m)
Relação enzima/bagaço 25 FPU/g de bagaço

Fonte: Elaborado pelo autor.

Tabela 11 – Composição do bagaço em base seca após o tratamento com ácido dilúıdo e
após deslignificação com soda.

Componente Após ácido dilúıdo Após soda
Celulose 56,5% 69,5%
Hemicelulose 1,5% 18,7%
Lignina 33,0% 11,8%
Rendimento 62,5% 35,2%

Fonte: Elaborado pelo autor.
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Organosolv

A Figura 12 apresenta o diagrama de blocos da etapa de produção de etanol

2G utilizando o pré-tratamento organosolv. Neste processo o bagaço é enviado a um

tanque de mistura, onde é adicionada uma solução de etanol, e a mistura é mantida

sob pressão e temperatura elevadas. Na sequência a corrente é enviada ao filtro 1 para

separação das fases ĺıquida e sólida. A fração sólida segue para um misturador, no qual

a deslignificação com solução de NaOH (1% m/m) é realizada. Em seguida essa corrente

segue para o filtro 3, no qual a celulose é separada da lignina solubilizada pelo tratamento

básico. A celulose segue para o reator de hidrólise, no qual são adicionadas as enzimas e

água para diluição. A mistura resultante segue para o filtro 4 que realiza a separação entre

a celulose não hidrolisada, que segue para a caldeira, e o licor de hexoses, que segue para

o trem de evaporadores, junto com o caldo proveniente do decantador. A fração ĺıquida

que deixa o filtro 1 é hidrolisada com uma solução de ácido dilúıdo, para garantir que

toda a hemicelulose esteja na forma de monômeros. Sequencialmente, esta segue para um

tanque flash, para recuperação do solvente. A fase ĺıquida é misturada à fração ĺıquida

proveniente do filtro 3, previamente neutralizada com ácido dilúıdo, e seguem para o filtro

2 que realiza a separação entre a lignina precipitada, que segue para a caldeira, e o licor

de pentoses. O licor segue para o evaporador para concentração e posterior fermentação

com Pichia stipitis. O vinho delevedurado proveniente desta etapa segue para o trem de

colunas de destilação.

O modelo para as etapas de tratamento organosolv foi implementado como

um misturador simples, no qual os balanços de massa e energia são calculados. Novamente

o tanque flash foi implementado como um separador, por falta de dados termodinâmicos

para todos os componentes, como descrito na seção 4.1.6. Os demais equipamentos seguem

como descrito anteriormente. As Tabelas 12 e 13 apresentam os principais dados empre-

gados no pré-tratamento organosolv baseados nos dados reportados por Wolf (2011). Os

rendimentos apresentados na Tabela 13 representa, em ambos os casos, a fração da massa

inicial de sólidos (massa seca) que permanece na fase sólida.

Para os três pré-tratamentos, as etapas de hidrólise da celulose e fermen-

tação das pentoses utilizaram os mesmos dados com exceção da relação entre enzimas e

bagaço no reator de hidrólise da celulose. Os dados mais relevantes estão apresentados na

Tabela 14.
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Figura 12 – Diagrama do processo de produção de etanol 2G empregando organosolv.
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Fonte: Elaborado pelo autor.

Tabela 12 – Principais dados utilizados na simulação da produção de etanol empregando
organosolv.

Variável Valor
Pressão 22,15 bar
Temperatura 170 °C
Razão bagaço/solvente 1:9,2 (m/m)
Concentração do solvente 50% (v/v)
Concentração de NaOH no tratamento básico 1% (m/m)
Razão bagaço/base (tratamento básico) 1:10 (m/m)
Relação enzima/bagaço 25 FPU/g de bagaço

Fonte: Elaborado pelo autor.

Tabela 13 – Composição do bagaço em base seca após o pré-tratamento organosolv e após
a deslignificação com soda.

Componente Após organosolv Após soda
Celulose 65,5% 88,6%
Hemicelulose 22,6% 3,1%
Lignina 11,9% 8,3%
Rendimento 60,8% 39,7%

Fonte: Elaborado pelo autor.
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Tabela 14 – Principais dados referentes a hidrólise da celulose e fermentação da xilose.

Dados Valor
Conversão da celulose 75%
Relação bagaço/água (hidrólise) 1:5
Atividade das celulases 108 FPU/ml
Conversão da xilose em etanol 0,65
Conversão da xilose em biomassa 0,1

Fonte: SILVA et al., 2011
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5 RESULTADOS

5.1 Interpolador Multilinear

Como descrito na seção 4.1.9 a coluna de destilação responsável pela purifi-

cação do etanol teve seu modelo fenomenológico substitúıdo por um interpolador multili-

near. Antes de empregar o interpolador nas simulações, realizou-se um teste para verificar

a precisão do método na previsão do comportamento do trem de colunas de destilação

utilizado no processo. Para fins de teste, considerou-se somente as colunas A e A1 em-

pregando uma solução de etanol e água. A Figura 13 apresenta o trecho do trem de

colunas de destilação escolhido. A coluna D não foi inclúıda nas simulações pois nenhum

dos compostos que são separados nesta estão presentes nessa etapa. As simulações foram

realizadas no software Aspen Plus (versão AspenOne 7.0) empregando o modelo RAD-

FRAC. Os dados utilizados na simulação da coluna estão apresentados na Tabela 15. A

configuração inicial foi reproduzida das simulações realizadas por (DIAS, 2008) e a região

de interpolação foi estipulada como sendo correspondente a 20% de variação ao redor

deste ponto.

Tabela 15 – Principais dados utilizados na simulação do trem de colunas de destilação.

Dado Valor
Recuperação de etanol no vapor de flegma 76%

N° de pratos 26
Alimentação prato 1 (topo)

Retirada de vapor prato 9
Pressão topo 136,3 kPa
Pressão fundo 152,5 kPa

Fração de etanol no vinho 0,074 (m/m)
Vazão vinho 100 kg/s
Vazão topo 3,66 kg/s
Vazão vapor 11,63 kg/s

Fonte: Reproduzido de DIAS, 2008.

Foram escolhidas como variáveis de entrada do interpolador a fração molar
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Figura 13 – Imagem esquemática do trem de colunas de destilação empregada na purifi-
cação do etanol.

Fonte: Elaborado pelo autor.

de etanol na corrente de entrada (zE), a vazão de vapor no topo da coluna (Ftopo) e a

vazão de vapor na sáıda lateral da mesma (Fvapor). Como variáveis de sáıda temos as

temperaturas no topo da coluna (Ttopo), na sáıda lateral (Tvapor) e no fundo (Tf undo), o

calor trocado no refervedor (QR), a fração molar de etanol no fundo da coluna (xB) e a

fração molar na sáıda lateral (xV ).

A distância entre os pontos da malha utilizada pelo interpolador pode apre-

sentar influência na precisão das respostas. Para averiguar esta influência, duas malhas

com tamanhos distintos foram criadas, denominadas Malha 1 e Malha 2, com 5 e 17 pon-

tos, respectivamente. Ambas as malhas cobrem a mesma região no espaço das variáveis

de entrada, de modo que a Malha 2 apresenta menores intervalos entre seus pontos. A

Tabela 16 apresenta os pontos para as duas malhas utilizadas. Verifica-se que as duas

malhas têm pontos coincidentes. Esse aspecto foi proposital e visa remover os efeitos do

deslocamento da malha dentro da região estipulada na precisão da resposta. Dessa forma

isola-se somente o efeito do tamanho das malhas.

Para analisar a qualidade das respostas obtidas, gerou-se um conjunto de
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Tabela 16 – Principais dados utilizados na simulação do trem de colunas de destilação.

Malha 1 (5 pontos) Malha 2 (17 pontos)
Ftopo Fvapor ZE Ftopo Fvapor ZE
9,31 2,93 0,059 9,31 2,93 0,059

- - - 9,60 3,02 0,061
- - - 9,89 3,11 0,063
- - - 10,18 3,20 0,065

10,47 3,29 0,066 10,47 3,29 0,066
- - - 10,76 3,38 0,068
- - - 11,05 3,47 0,070
- - - 11,34 3,57 0,072

11,63 3,66 0,074 11,63 3,66 0,074
- - - 11,92 3,75 0,076
- - - 12,22 3,84 0,077
- - - 12,51 3,93 0,079

12,80 4,02 0,081 12,80 4,02 0,081
- - - 13,09 4,11 0,083
- - - 13,38 4,21 0,085
- - - 13,67 4,30 0,087

13,96 4,39 0,088 13,96 4,39 0,088
Fonte: Elaborado pelo autor.

respostas obtidas pelo método rigoroso em diversos pontos da região de interpolação mas

não coincidente com os pontos da malha, pois nesse caso a resposta seria idêntica. A

Tabela 17 apresenta os pontos utilizados no teste.

Tabela 17 – Pontos escolhidos para a validação das respostas obtidas pelas malhas de
interpolação.

zE Ftopo Fvapor Ttopo Tvapor Tf undo QR xB xV
1 0,060 3,04 9,82 374,7 375,7 384,6 2,9E+07 3,5E-03 0,44
2 0,060 3,04 13,60 374,7 377,9 385,0 3,7E+07 1,6E-07 0,34
3 0,060 3,59 12,72 374,7 377,8 385,0 3,6E+07 2,4E-07 0,35
4 0,067 3,86 13,60 374,2 377,4 385,0 3,8E+07 1,2E-07 0,36
5 0,069 3,04 11,85 374,1 375,2 385,0 3,2E+07 3,3E-05 0,46
6 0,069 3,31 13,60 374,1 376,8 385,0 3,6E+07 3,3E-07 0,39
7 0,069 3,59 11,85 374,1 375,7 385,0 3,3E+07 4,4E-06 0,44
8 0,076 3,31 9,82 373,6 374,5 383,2 2,8E+07 1,4E-02 0,49
9 0,082 3,04 9,82 373,2 374,2 382,5 2,7E+07 2,0E-02 0,50
10 0,082 3,59 13,72 373,2 674,2 385,0 3,3E+07 2,1E-04 0,50
11 0,082 4,05 10,98 373,2 374,1 384,0 3,1E+07 7,7E-03 0,50
12 0,082 4,05 13,60 373,2 375,4 385,0 3,6E+07 6,4E-07 0,45

Fonte: Elaborado pelo autor.

A Tabela 18 apresenta os erros relativos e absolutos máximos obtidos pelas

duas malhas. Observa-se que o maior erro obtido para as temperaturas foram de aproxima-
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damente 0,16 K, inferior à precisão esperada para instrumentos de medida de temperatura

de processos industriais. Assim, percebe-se que, para o caso das temperaturas, não há a

necessidade de empregar a Malha 2 pois a Malha 1 já apresenta precisão suficiente. O

mesmo é observado para as variáveis QR e xV , para as quais os erros relativos e absolutos

não apresentam melhora suficiente com a Malha 2 para justificar seu uso. Entretanto, a

variável xB não apresentou comportamento semelhante às demais. Para este caso as duas

malhas apresentaram precisões bastante distintas, principalmente com relação aos erros

relativos. Isso ocorre pois a variável xB apresenta valores baixos, inferiores a 1,5×10−02,

e grandes variações dentro da região de interpolação, de até cinco ordens de grandeza.

Assim, o interpolador multilinear falha ao tentar prever o comportamento dessa variável.

Porém, não há uma real necessidade de prever o valor dessa variável com grande precisão,

pois a variável xB representa somente uma pequena perda na produção de etanol, não

constituindo um poluente cuja concentração deve ser rigorosamente controlada. Dessa

forma, não se justifica o uso da malha mais refinada para este caso, de modo que pôde-se

optar pelo uso da malha com cinco pontos para o estudo realizado.

Tabela 18 – Erros relativos e absolutos máximos obtidos pelas duas malhas para cada
variável resposta.

Erros absolutos Erros relativos
Malha 1 Malha 2 Malha 1 Malha 2

Ttopo 4,01E-03 2,30E-03 1,07E-05 K 6,17E-06 K
Tvapor 1,61E-01 5,08E-02 4,30E-04 K 1,36E-04 K
Tf undo 1,42E-01 4,44E-02 3,70E-04 K 1,15E-04 K

QR 7,24E+04 1,57E+04 2,28E-03 W 4,75E-04 W
xV 1,05E-03 3,26E-04 1,51E-02 3,75E-03
xB 7,01E-03 1,88E-03 1,12E+02 3,45E+00

Fonte: Elaborado pelo autor.

5.2 Estudo da robustez da ferramenta na otimização

da planta de produção de etanol

Com o intuito de testar a capacidade do otimizador de encontrar o ótimo de

um problema complexo de engenharia, propôs-se uma função objetivo econômica para o

caso da biorrefinaria empregando organosolv como pré-tratamento (4.1.11). Nesta etapa,

o interesse não estava nos resultados econômicos obtidos, mas na capacidade do algoritmo

de otimização de encontrar o ponto de ótimo, conciliando as restrições impostas. Com

esse intuito, simulou-se uma planta de produção de etanol de primeira e segunda geração

com uma alimentação de cana-de-açúcar de 500 ton/h.
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Quatro estudos de caso foram criados e comparados com relação às suas

funções objetivo e outros parâmetros importantes de processo, como o consumo de vapor

e produção de excedente de energia elétrica. A Tabela 2 apresenta a descrição dos quatro

estudos de caso citados. O Caso 1 não requer nenhum tipo de otimização e serviu de

comparação para os demais casos. O Caso 2 traz a informação da quantidade de bagaço

necessário para atender à demanda de vapor do processo de produção de etanol de pri-

meira geração. Esse valor foi obtido ao otimizar a quantidade de bagaço vendido. As

condições operacionais para os Casos 3 e 4 foram obtidas pela maximização da função

objetivo representando o fluxo de caixa da biorrefinaria (eq. 5.1), levando em conside-

ração os preços das matérias-primas e produtos envolvidos. Nesta função objetivo não

foram considerados os investimentos necessários para a construção da biorrefinaria nem

os custos de operação da mesma. Também não foram considerados os custos constantes,

envolvendo as matérias-primas utilizadas na etapa de tratamento qúımico do caldo. A

Figura 14 apresenta o fluxograma completo para o Caso 4. As otimizações foram reali-

zadas utilizando o algoritmo PSO empregando 20 part́ıculas por 20 iterações e com os

parâmetros de aprendizado cognitivo e social (c1 e c2) iguais a dois.

φ = vazão de etanol(kg/h)×$1 + Excedente de energia elétrica(MWh/h)×$2

+ Bagaço vendido(kg/h)×$3 + Excedente de levedura(kg/h)×$4

− Enzimas(kg/h)×$5−Cana-de-açúcar(kg/h)×$6 (5.1)

Na equação 5.1, $1, $2, $3 e $4 são os preços unitários para os produtos:

etanol, energia elétrica, bagaço e levedura, respectivamente; enquanto $5 e $6 são os preços

das matérias-primas: enzimas e cana-de-açúcar, respectivamente. A Tabela 19 apresenta

os preços utilizados nas simulações e otimizações. Estes preços são hipotéticos, não re-

presentando uma condição real de mercado. Eles foram exagerados propositadamente, de

modo a garantir que a produção de etanol de segunda geração fosse economicamente viá-

vel para os Casos 3 e 4. Por este motivo, foi necessário utilizar dois preços distintos para

as enzimas e a energia elétrica, de modo a atender, em ambos os casos, o requerimento

proposto.
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Figura 14 – Fluxograma completo da biorrefinaria no EMSO para o Caso 4.

Fonte: Elaborado pelo autor.
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Quadro 2 – Estudos de caso considerados no trabalho.

Estudo de caso Cenário
Caso 1 (caso base) Produção de etanol de primeira geração, todo bagaço é quei-

mado.
Caso 2 Produção de etanol de primeira geração, somente o bagaço

necessário para atender a demanda de vapor da planta é quei-
mado, o restante é vendido.

Caso 3 Produção de etanol de primeira e segunda geração, sem con-
siderar a utilização da fração de pentoses para produção de
etanol 2G.

Caso 4 Produção de etanol de primeira e segunda geração, conside-
rando o uso da fração de pentoses para produção de etanol
2G.

Fonte: Elaborado pelo autor.

Tabela 19 – Preços unitários das matérias-primas e produtos envolvidos na produção de
bioetanol.

Matéria-prima ou produto Valor
Etanol 1,50 USD/kg

Energia elétricaa 25,00 - 75,00 USD/MWh
Bagaço 20,00 USD/ton

Levedura 100,00 USD/ton
Enzimasb 0,60 - 1,20 USD/kg

Cana-de-açúcar 32,10 USD/ton

Fonte: Elaborado pelo autor.
a Casos 3 e 4, respectivamente
b Casos 4 e 3, respectivamente

Foram escolhidas duas variáveis de decisão para o problema de otimização,

chamadas de “Splitter 1” e “Splitter 2”. Estas estão relacionadas com as variáveis de

processo pelas equações 5.2 e 5.3.

Splitter 1 =
Bagaço para caldeira

Bagaço total
(5.2)

Splitter 2 =
Bagaço para etanol 2G

Excedente de bagaço
(5.3)

A Tabela 20 apresenta os valores para as variáveis de decisão para os Casos

2, 3 e 4 obtidos pelo algoritmo de otimização PSO. Pode-se observar ao comparar os Casos

3 e 4 com o Caso 2 que quando a produção de etanol de segunda geração é considerada,

uma quantidade maior de bagaço deve ser enviado para a caldeira para suprir a nova

demanda de vapor da biorrefinaria, sendo mais significativo quando a fermentação das

pentoses é considerada.
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Tabela 20 – Valores para as variáveis de decisão para os casos 2, 3 e 4.

Estudo de caso Splitter 1 Splitter 2
Caso 2 0,702 0,000
Caso 3 0,728 1,000
Caso 4 0,893 1,000
Fonte: Elaborado pelo autor.

Foram guardados os valores das variáveis de escolha e da função objetivo

para todas as part́ıculas do PSO de modo a permitir a construção de curvas de ńıvel

para os Casos 3 e 4. Para facilitar a comparação entre os casos, a função objetivo foi

normalizada segundo a equação 5.4. As Figuras 15 e 16 apresentam as curvas de ńıvel

para os Casos 3 e 4, respectivamente. A região branca no lado esquerdo superior da

Figura 16 é uma região infact́ıvel, na qual a fração de bagaço enviado para a caldeira é

insuficiente para atender à demanda de vapor da biorrefinaria. A inclinação da curva que

separa a região fact́ıvel da infact́ıvel sugere que a queima da lignina proveniente da etapa

de produção de etanol de segunda geração não é suficiente para atender à demanda de

vapor dessa etapa. A inclinação é menos viśıvel para o Caso 3 (Figura 15), o que sugere

que a etapa de concentração das pentoses tem um grande impacto na demanda energética

da biorrefinaria.

φ −φmin

φmax−φmin
(5.4)

O impacto da etapa de concentração das pentoses na demanda energética

da biorrefinaria é confirmada pela comparação entre as demandas energéticas dos Casos

3 e 4 com o Caso 1, apresentada na Tabela 21. O Caso 3 apresentou um aumento de

25,2% na demanda de vapor, na comparação com o Caso 1, e teve um impacto ainda

maior na produção de excedente de energia elétrica (-65,4%). A diminuição na produção

de excedente de energia elétrica se deve ao consumo de energia elétrica pela etapa de

produção de etanol de segunda geração. O aquecimento do tanque no qual realiza-se o

pré-tratamento organosolv emprega energia elétrica, de modo que há um grande consumo

nesta etapa. A inclusão da etapa de aproveitamento da fração de C5 (Caso 4) aumentou

significativamente a demanda de vapor do processo, passando para 33,7% na comparação

com o caso base. Entretanto, isso demandou a queima de uma fração maior de bagaço, o

que gerou uma quantidade maior de vapor de alta pressão, e consequentemente aumentou

a produção de excedente de energia elétrica. Por esse motivo, o excedente de energia

elétrica não sofreu um decréscimo tão significativo para o Caso 4, ficando em -31,0%.

A Tabela 22 apresenta a fração de energia elétrica produzida em cada tur-
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Figura 15 – Curva de ńıvel da função objetivo adimensionalizada para o caso 3.

Fonte: Elaborado pelo autor.

Tabela 21 – Demanda de vapor do processo e excedente de energia elétrica produzida para
os Casos 2, 3 e 4, comparados ao Caso 1.

Estudo de caso Demanda de vapor excedente de energia
Caso 2 0,0% -42,1%
Caso 3 25,2% -65,4%
Caso 4 33,7% -31,0%

Fonte: Elaborado pelo autor.

bina individual. Verifica-se que a turbina de condensação só atua na geração de energia

elétrica para o Caso 1 pois para os demais casos somente o bagaço necessário para atender

a demanda de vapor da biorrefinaria é queimado. Mesmo para o Caso 1 a turbina de con-

densação é responsável por uma fração pequena da energia elétrica produzida. Entretanto,

seu valor está na sua capacidade de desacoplar a produção de energia elétrica da demanda

de vapor da biorrefinaria, possibilitando a atuação desta como uma termoelétrica.
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Figura 16 – Curva de ńıvel da função objetivo adimensionalizada para o caso 4.

Fonte: Elaborado pelo autor.

Tabela 22 – Porcentagem de energia elétrica produzida por cada turbina para os casos
estudados.

Estudo de caso Alta pressão Média pressão Condensação
Caso 1 41,6% 53,8% 4,6%
Caso 2 43,3% 56,7% 0,0%
Caso 3 43,7% 56,3% 0,0%
Caso 4 43,7% 56,3% 0,0%

Fonte: Elaborado pelo autor.

5.3 Estudo econômico da biorrefinaria

Um segundo estudo foi realizado comparando três diferentes pré-tratamentos

em um cenário representativo do mercado brasileiro no peŕıodo de setembro de 2011. A

Tabela 23 apresenta os valores dos preços considerados para as matérias-primas e pro-

dutos envolvidos. Os três pré-tratamentos considerados foram: ácido fraco seguido de

deslignificação com base; explosão a vapor; e organosolv seguido de deslignificação com

base, como descrito na seção 4.1.11. Considerou-se também a utilização de 50% da palha

presente no campo, equivalente a 70 kg/ton de cana (base seca), como combust́ıvel para a

caldeira, de modo a aumentar a quantidade de bagaço dispońıvel para produção de etanol
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2G. Duas funções foram selecionadas para estudar o problema em questão: o fluxo de

caixa da biorrefinaria, considerando as matérias-primas e produtos envolvidos (5.5), e a

produção de etanol hidratado (5.6). Na função representando o fluxo de caixa da biorrefi-

naria não foram considerados os gastos com a compra da cana-de-açúcar e do transporte

da palha dado que estes são valores constantes e não apresentarão influência no valor da

função adimensionalizada.

Tabela 23 – Dados econômicos utilizados no estudo da influência do tipo de pré-tratamento
na viabilidade econômica da biorrefinaria.

Matéria-prima / produto Valor*

Etanola 0,87 USD/kg
Energia elétricab 58,39 USD/MWh
Enzimas 2,25 USD/kg

Ácido sulfúrico (98% m/m)d 90,00 USD/ton
Hidróxido de sódio (sólido)d 560,00 USD/ton
* Considerando uma relação 1,00 USD - 1,75 BRL (relativo

ao mês de setembro/2011)
Fonte:

a União da Indústria de Cana-de-açúcar - UNICA,
b Agência Nacional de Energia Elétrica - ANEEL, 2011b
c Preço médio na colheita 2011/2012 no estado de São Paulo,

Brasil.
d ALICE WEB,

φ = vazão de etanol(kg/h)×$1 + excedente de energia elétrica(MWh/h)×$2

− enzimas(kg/h)×$3− ácido sulfúrico(kg/h)×$4

−hidróxido de sódio(kg/h)×$5 (5.5)

φ = vazão de etanol(kg/h) (5.6)

A Figura 17 apresenta a sensibilidade das duas funções consideradas (5.5,

5.6) para os três pré-tratamentos com relação a quantidade de bagaço desviado para a

produção de etanol de segunda geração. Os valores apresentados na figura foram nor-

malizados considerando os valores máximos e mı́nimos obtidos pelo conjunto dos três

pré-tratamentos de modo a facilitar as comparações entre estes. A região da Figura 17

em que as curvas se tornam pontilhadas representa a região infact́ıvel, na qual a quanti-

dade de bagaço queimado na caldeira não é suficiente para atender à demanda de vapor

da biorrefinaria. Esses valores não têm significado f́ısico visto que a demanda energética

da biorrefinaria não é atendida. Cada pré-tratamento apresentou uma região infact́ıvel
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distinta, dado que estes usam diferentes tecnologias e, desta forma, apresentam diferentes

demandas energéticas. O mesmo ocorreu com os valores das funções consideradas, sendo

que ambos os fenômenos podem ser atribúıdos ao seguinte conjunto de fatores:

� A demanda de vapor da etapa de pré-tratamento do bagaço (aquecimento dos rea-

tores, uso de vapor vivo na explosão a vapor, etc.);

� A quantidade e concentração das hexoses geradas na etapa de hidrólise da celulose;

� A quantidade e concentração de pentoses geradas a partir da hemicelulose;

� A quantidade e concentração de etanol produzido na etapa de fermentação das

pentoses;

� A quantidade de lignina e celulose não hidrolisada que são enviadas para substituir

parte do bagaço como combust́ıvel para a caldeira.

Pode-se observar na Figura 17 que o fluxo de caixa diminui à medida que a

fração de bagaço desviado para a produção de etanol de segunda geração aumenta. Esse

comportamento indica que, dada a opção de vender o excedente de energia elétrica para a

rede, o etanol 2G se torna pouco interessante, do ponto de vista econômico, para o cenário

considerado.

O pré-tratamento organosolv utiliza como solvente etanol obtido no próprio

processo, de modo que o custo com matérias-primas nessa etapa é baixo. Além disso,

parte do etanol utilizado é recuperado e retorna à etapa de pré-tratamento enquanto o

restante segue com a lignina e serve de combust́ıvel para a caldeira, o que contribui para o

aumento da produção de excedente de energia elétrica. Por esses motivos o pré-tratamento

organosolv foi o que apresentou menor sensibilidade do fluxo de caixa perante modificações

na fração de bagaço enviado para produção de etanol 2G, visto que a produção de energia

elétrica não sofreu um decréscimo tão acentuado quanto nos outros casos. O mesmo pode

ser observado para a produção de etanol o que pode ser atribúıdo ao consumo de etanol,

visto que o solvente não é completamente recuperado.

O pré-tratamento com explosão a vapor não usa nenhum tipo de matéria-

prima extra porém não remove efetivamente a lignina presente no bagaço. Desta forma

esse pré-tratamento demanda uma quantidade maior de enzimas no reator de hidrólise,

aumentando os custos de produção. Em contrapartida, a baixa demanda energética desse

pré-tratamento, se comparado aos demais, o torna mais flex́ıvel, viabilizando o desvio de
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Figura 17 – Fluxo de caixa (a) e a produção de etanol (b) em função da fração de bagaço
desviado para a produção de etanol 2G para os três pré-tratamentos considerados

(a) Fluxo de caixa

(b) Vazão de etanol

Fonte: Elaborado pelo autor.

frações maiores de bagaço para a produção de etanol 2G (Figura 17). Isso aliado ao fato

de que esse pré-tratamento só emprega uma etapa, o que diminui as perdas de celulose e

o confere a maior produção de etanol entre os casos estudados.

O pré-tratamento com ácido fraco seguido de deslignificação básica apre-
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sentou o menor fluxo de caixa (Figura 17a). Esse comportamento se deve, em parte, aos

gastos superiores com as matérias-primas empregadas no processo, aliado a uma elevação

intermediária da produção de etanol, se comparado aos demais processos.

Pode-se notar que as curvas apresentadas na Figura 17 não tocam o eixo

das ordenadas. Quando a fração de bagaço desviada para a produção de etanol 2G se

aproxima de zero, o mesmo ocorre com todas as correntes envolvidas nessa etapa do

processo, o que leva a um problema no método numérico durante as simulações.

A demanda de vapor de cada etapa da biorrefinaria foi calculada para os

três pré-tratamentos. Verificou-se que a demanda de vapor da etapa de concentração

das pentoses é bastante significativa, chegando a representar 37,15% do consumo total de

vapor da planta. Vale ressaltar que não foi realizada a otimização energética da planta

e que a etapa de concentração das pentoses é realizada em um evaporador com somente

um efeito. Uma possibilidade para diminuir a demanda de vapor dessa etapa é o emprego

de evaporadores de múltiplos efeitos. Entretanto, outra alternativa com maior impacto

na demanda de vapor é o uso de sistema de ultra-filtração com membrana, o qual foi

utilizado com o intuito de verificar se a demanda de vapor da etapa de concentração

das pentoses é responsável pela baixa competitividade do etanol de segunda geração.

A Figura 18 apresenta os gráficos com o consumo relativo de vapor para os três pré-

tratamentos estudados empregando evaporadores e membranas na etapa de concentração

das pentoses. Utilizou-se a condição de máxima produção de etanol para os gráficos

empregando evaporadores (18a,18c e 18e), na qual somente é enviada para a caldeira a

quantidade de bagaço necessária para atender à demanda de vapor da biorrefinaria. Para

os casos empregando membranas (18b,18d e 18f), manteve-se a fração de bagaço utilizada

nos casos anteriores.

O consumo de vapor na etapa de pré-tratamento do bagaço também se

mostrou significativo. Essa etapa apresentou um consumo espećıfico (kg de vapor / kg de

bagaço) de 2,33 para o pré-tratamento com ácido fraco, 2,44 para o organosolv e 0,5 para

o explosão a vapor.

Dado que o organosolv foi o pré-tratamento que mais se aproximou da vi-

abilidade, este foi escolhido para um estudo que visou verificar o efeito da relação entre

os preços do etanol e da energia elétrica na viabilidade econômica do etanol de segunda

geração. Para isso todos os demais preços das matérias-primas e produtos foram manti-

dos constantes e somente o valor de venda da energia elétrica teve seu valor variado. A

Figura 19 apresenta os resultados obtidos para o organosolv empregando evaporadores e
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Figura 18 – Consumo energético por setor para os três pré-tratamentos estudados, em-
pregando evaporadores ou membranas na concentração das pentoses.

(a) Ácido fraco (b) Ácido fraco com membranas

(c) Explosão a vapor (d) Explosão a vapor com membranas

(e) Organosolv (f) Organosolv com membranas

Fonte: Elaborado pelo autor.
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Figura 19 – Diferença no fluxo de caixa causada pela produção de etanol de segunda
geração ou excedente de energia elétrica em função da relação entre os preços do etanol e
da energia elétrica.

Fonte: Elaborado pelo autor.

membranas. O eixo das ordenadas na Figura 19 é a diferença entre o fluxo de caixa para

uma fração pré-definida de bagaço sendo enviada para a produção de etanol de segunda

geração (φ1,2G) e o fluxo de caixa quando todo o bagaço é queimado (φ1,0). Já o eixo das

abscissas corresponde à relação entre o preço de venda do etanol e da energia elétrica.

O ponto de virada apresentado na Figura 19 corresponde a um cenário no qual o fluxo

de caixa obtido com a venda de etanol de segunda geração ou de energia elétrica são

equivalentes. Para a direita desse ponto a produção de etanol de segunda geração implica

um fluxo de caixa superior, enquanto o oposto ocorre à esquerda do ponto de virada.

Pode-se observar na Figura 19 que o uso de membranas desloca o ponto de

virada para a esquerda, tornando a produção de etanol 2G viável para maiores valores

para a energia elétrica. Porém a sensibilidade do ponto de virada com relação a essa

mudança não é muito significativa. Observa-se também que as curvas apresentadas na

Figura 19 possuem um comportamento assintótico. Tal comportamento se deve ao fato

de que à medida que o preço da energia elétrica decresce este se torna menos significativo

enquanto os demais termos da função φ1,2G−φ1,0 permanecem constantes, de modo que

esta tende a esse valor constante. Um comportamento distinto seria observado se o preço

do etanol fosse incrementado ao invés do preço da energia elétrica ser diminúıdo.
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Da Figura 19 podemos concluir que um planta autônoma multipropósito,

como a simulada no presente trabalho, apresentaria um comportamento “bang-bang”,

dependendo principalmente da relação entre os preços do etanol e da energia elétrica.

Assim, a decisão recairia sempre entre queimar todo o bagaço ou utilizar o máximo posśıvel

deste para a produção de etanol. Isso deixa claro a importância de uma planta flex́ıvel,

que possa absorver ao menos em parte a volatilidade dos preços do etanol e da energia

elétrica alterando a fração de bagaço desviada para um ou outro uso, de modo semelhante

ao que é realizado com o caldo para o caso etanol/açúcar.

É importante ressaltar que a otimização energética da planta não foi reali-

zada nesse estágio da simulação. Uma análise pinch, por exemplo, poderia beneficiar o

fluxo de caixa da biorrefinaria, permitindo um melhor aproveitamento do bagaço. Aqui,

assumiu-se que o aumento da eficiência energética da biorrefinaria ocorreria de uma forma

relativamente homogênea, distribuindo-se por todas as etapas do processo. Assim, se a

decisão obtida indica que todo o bagaço deve ser queimado ou que o máximo de bagaço

posśıvel deve ser enviado para a produção de etanol de segunda geração, a integração

energética aumentaria o fluxo de caixa para os dois casos, mas não alteraria a decisão.
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6 CONCLUSÕES E
SUGESTÕES DE
TRABALHOS FUTUROS

6.1 Conclusões

Dentre os problemas enfrentados durante a simulação da biorrefinaria, o

mais importante se refere à convergência do trem de colunas de destilação. De fato,

as colunas de destilação geralmente apresentam problemas de convergência no estado

estacionário em simuladores baseados em equações, decorrentes da não-linearidade de seus

modelos. A contribuição do trabalho foi propor a utilização de um interpolador multilinear

em substituição ao modelo da coluna. Esta abordagem se mostra interessante quando são

conhecidos os limites para os valores das variáveis de entrada. Ademais, o método só deve

ser considerado quando o número de variáveis é pequeno, visto que o número de pontos

da tabela de inspeção cresce exponencialmente com o número de variáveis.

A otimização da biorrefinaria foi realizada, mostrando a capacidade do PSO

de encontrar a configuração ótima para o uso do bagaço apesar da não-linearidade do

sistema, a qual foi confirmada pelas curvas de ńıvel da função objetivo. O estudo das

variáveis do sistema para os casos ótimos evidenciou o impacto da produção de etanol

de segunda geração na demanda energética da biorrefinaria. Tal demanda é ainda maior

quando se considera o aproveitamento das pentoses, sendo a etapa de concentração destas

a principal responsável pelo aumento. Vale ressaltar que não foi realizada a otimização

energética da biorrefinaria, pois estava fora do escopo deste trabalho. Destacou-se também

a importância da turbina de condensação no arranjo estudado. Embora esta não contribua

em grande parte para a produção de energia elétrica, sua importância reside em desacoplar

esta produção da demanda de vapor da biorrefinaria.

O estudo econômico da viabilidade da biorrefinaria frente às alterações no
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preço da energia elétrica mostrou que, apesar na não-linearidade do sistema, esta apre-

sentaria um comportamento “bang-bang”. Desta forma, a decisão recairia entre queimar

todo o bagaço ou hidrolisar o máximo posśıvel deste. Logo, indica-se a necessidade de

uma biorrefinaria multipropósito, que seja capaz de absorver a volatilidade do mercado

com alterações em suas variáveis. Todavia, para o cenário atual (setembro/2011) a pro-

dução de etanol de segunda geração não se mostrou viável perante a opção de produzir

energia elétrica. Assim, os resultados indicam a necessidade de subśıdios governamen-

tais, ao menos na fase inicial de desenvolvimento da tecnologia, a fim de viabilizar sua

implementação. A viabilidade econômica do etanol de segunda geração também pode ser

obtida se a tendência de decréscimo no preço de venda da energia elétrica observado nos

últimos anos continuar.

6.2 Sugestões de trabalhos futuros

Alguns aspectos do problema envolvendo a biorrefinaria não puderam ser

estudados por estarem fora do escopo deste trabalho. Entretanto, estes aspectos são

dignos de futuras investigações e ficam como sugestão para trabalhos futuros. São eles:

� A análise econômica da biorrefinaria, envolvendo os preços de equipamentos e ope-

ração, para melhor compreensão do tempo de retorno dos investimentos necessários

para a produção de etanol de segunda geração e de excedente de energia elétrica.

� A simulação da biorrefinaria no transiente para melhor acomodar os processos de

natureza inerentemente transiente, como o caso da etapa de fermentação da sacarose

e hexoses, de pré-tratamento do bagaço, da hidrólise da celulose e da fermentação

das pentoses.

� Outros equipamentos podem merecer uma representação fenomenológica, como o

trem de colunas de destilação cujo modelo poderá ser mais facilmente incorporado

nas simulações uma vez que estas sejam realizadas no transiente.

� A integração energética do processo também é de grande interesse uma vez que

permite maior flexibilização da fração de bagaço desviado para a produção de etanol

2G.

� O estudo do impacto ambiental da produção de etanol 2G também merece atenção

uma vez que pode indicar o maior interesse ambiental da produção de etanol de

segunda geração sobre a produção de excedente de energia elétrica.
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� Novas rotas para a produção de etanol de segunda geração merecem maior atenção

podendo ser implementadas na ferramenta para estudo de sua viabilidade econômica.

� Ampliação da biorrefinaria com a adição de novas rotas para o aproveitamento

econômico da hemicelulose e da lignina, auxiliando na implementação de uma su-

croqúımica.
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Brasil - Ministério de Minas e Energia. Resolução ANP n. 7, de 9.2.2011. Braśılia, 07
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ZHAO, C. et al. Xylose fermentation to biofuels (hydrogen and ethanol) by extreme
thermophilic (70 ◦C) mixed culture. International Journal of Hydrogen Energy, v. 35,
n. 8, p. 3415–3422, 2010.



105

APÊNDICE A -- MODELOS

MATEMÁTICOS DA

BIORREFINARIA

A.1 corrente mássica

A corrente mássica é a principal responsável pela conexão entre os diversos

equipamentos envolvidos na biorrefinaria. As variáveis envolvidas são:

F Vazão mássica;

T Temperatura;

P Pressão;

h Entalpia;

Bx Fração de sólidos solúveis;

v Fração de vapor;

zi Fração mássica do componente i;

Mi Massa molar do componente i;

Mw Massa molar média.

Cálculo da massa molar média:

Mw =
1

∑
( z

M

) (A.1)

Cálculo da fração de sólidos solúveis:

Bx = zC6H12O6 + zK2O + zC5H10O5 + zKCl + zH3PO4 + zCa(OH)2 + zC3H8O3 + zC12H22O11

+ zC4H6O4 + zC2H4O2 (A.2)
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A.2 Caixa-preta com duas entradas e duas sáıdas

As quatro correntes envolvidas foram denominadas in1 e in2, para as entra-

das e out1 e out2, para as sáıdas. As variáveis envolvidas são:

Fi Vazão mássica da corrente i;

z j
i Fração mássica do componente j na corrente i;

f raci
j Fração do componente i da corrente j que segue para a corrente out1;

Hi Entalpia da corrente i;

Ti Temperatura da corrente i;

Pi Pressão da corrente i;

Bxi Brix da corrente i.

Balanço de massa global:

Fin1 + Fin2 = Fout1 + Fout2 (A.3)

Balanço de massa por componente:

Fout1× zi
out1 = Fin1× zi

in1× f raci
in1 + Fin2× zi

in2× f raci
in2 (A.4)

Fout2× zi
out2 = Fin1× zi

in1× (1− f raci
in1)+ Fin2× zi

in2× (1− f raci
in2) (A.5)

Balanço de energia:

Fin1×Hin1 + Fin2×Hin2 = Fout1×Hout1 + Pout2×Hout2 (A.6)

Soma das frações molares:

n

∑
i

zi
out1 =

n

∑
i

zi
out2 (A.7)

Equiĺıbrio mecânico:

Pout1 = Pout2 (A.8)

Pout1 = Pin (A.9)

Equiĺıbrio térmico:

Tout1 = Tout2 (A.10)
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Cálculo da entalpia do caldo (JESUS, 2000):

H = 4.187× (1−0.6×Bx)×T (A.11)

A.3 Evaporador

O modelo de evaporador descrito nessa seção foi baseado no enfoque de

Araújo (2007). As variáveis envolvidas são:

F Vazão da corrente de alimentação do efeito;

V Vazão do vapor vegetal que deixa o efeito;

L Vazão do caldo concentrado que deixa o efeito;

S Vazão do vapor de aquecimento;

z j
i Fração mássica do componente j na corrente i;

Q Calor trocado no efeito;

Hi Entalpia da corrente i;

U Coeficiente de troca térmica do efeito;

A Área de troca térmica do efeito;

Ti Temperatura da corrente i;

Pi Pressão da corrente i;

Tsat Temperatura de saturação da água na pressão do efeito;

BPE Elevação do ponto de ebulição devido à concentração do caldo.

Balanço de massa global:

F = V + L (A.12)

Balanço de massa por componente: para o caso da água

F× zwater
F = L× zwater

L +V (A.13)

para os demais componentes

F× zi
F = L× zi

L (A.14)

Balanço de energia:

F×hF + Q = V ×HV + L×hL (A.15)
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Calor requerido pelo efeito:

Q = S× (HS−hS) (A.16)

Equação de transferência de calor:

Q = U×A× (TS−TL) (A.17)

Equiĺıbrio térmico:

TV = TL = Tsat + BPE (A.18)

Equiĺıbrio mecânico:

PV = PL (A.19)

Cálculo da elevação do ponto de ebulição (JESUS, 2004):

BPE =
Bx× (0.3 + Bx)× (0.22 + 0.0078×Tsat)

0.355× (1.036−Bx)
(A.20)




