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Resumo 

 

 

 

O aumento na demanda por biocombustíveis tem impulsionado o desenvolvimento de novas 

tecnologias como a produção de etanol a partir da hidrólise do bagaço de cana-de-açúcar. Dada a 

grande importância do Brasil no mercado de etanol, a inserção da tecnologia de etanol de segunda 

geração potencializará o crescimento da produção. A integração energética em uma biorrefinaria de 

cana-de-açúcar proporciona importantes vantagens ao processo industrial como a melhor gestão de 

energia, benefícios ambientais e aumento na produção de etanol. O último fator se deve ao menor 

consumo de vapor na planta com a integração energética, logo, menos bagaço é necessário para o 

sistema de cogeração e parte do excedente pode ser disponibilizado para a produção de etanol de 

segunda geração. Neste contexto, o presente estudo realizou a integração energética de uma 

biorrefinaria de cana-de-açúcar com o objetivo de reduzir o consumo de utilidades. A técnica 

utilizada foi a análise Pinch, metodologia consagrada na área de integração energética. A 

biorrefinaria empregada neste trabalho consiste do processo de produção de etanol de primeira e 

segunda geração e energia elétrica por simulação computacional realizada no software EMSO 

(Environment for Modeling, Simulation, and Optimization). Foram avaliados seis cenários 

diferentes da biorrefinaria, os quais diferem pelo tipo de pré-tratamento para o bagaço 

(hidrotérmico, ácido diluído e explosão a vapor) e pela consideração ou não da etapa de 

fermentação das pentoses. Os processos com os pré-tratamentos hidrotérmico, ácido diluído e 

explosão a vapor com a inclusão da etapa de fermentação das pentoses tem maior produção de 

etanol quando comparado aos processos que não fazem uso da fração de pentoses, porém o 

consumo de vapor aumenta na mesma ordem de grandeza da produção de etanol. Para os seis 

cenários avaliados a aplicação da integração energética demonstrou uma redução no consumo de 

energia acima de 50% se comparada aos correspondentes processos sem integração energética e 

acima de 30% se comparada aos processos com integração de projeto, como comumente 

encontrados nas usinas brasileiras. Além da vantagem econômica, devido à diminuição nos custos 

de utilidades quentes e frias, a integração energética do processo proporciona melhor gestão de 

energia, redução na emissão de gases e efluentes líquidos e aumenta a disponibilidade de bagaço 

para a produção de etanol de segunda geração e/ou energia elétrica.  

 

 

 

Palavras-chave: Integração energética - Análise Pinch - Biorrefinaria - Etanol. 
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Abstract 
 

 

 

The increase in demand for biofuels has driven the development of new technologies such as 

ethanol production from sugarcane bagasse hydrolysis. Given the importance of Brazil in the 

ethanol market, the inclusion of technology of second generation ethanol will intensify its 

production. Energy integration in a sugarcane biorefinery provides important advantages for 

industrial processes such as better energy management, environmental benefits and increased 

ethanol production. The last factor is due to lower steam consumption in plant with energy 

integration, so, less bagasse is needed for cogeneration and a fraction of the surplus can be made 

available for production of second generation ethanol. In this context, the present study conducted 

energy integration of a sugarcane biorefinery in order to reduce the consumption of utilities. The 

technique used was Pinch analysis, an established methodology in the area of energy integration. 

The biorefinery used in this work consists of process for first and second generation ethanol and 

electricity production simulated in EMSO software (Environment for Modeling, Simulation, and 

Optimization). Six different scenarios of biorefinery were evaluated, which differ by pretreatment 

for bagasse (hydrothermal, diluted acid and steam explosion) and by inclusion or not of pentoses 

fermentation step. Processes that consider pentoses fermentation step have higher ethanol 

production when compared to processes that do not make use of pentoses fraction, but steam 

consumption increases in the same order of magnitude of ethanol production. For the six scenarios 

evaluated energy integration demonstrated a reduction in energy consumption over 50% when 

compared to corresponding processes without energy integration and over 30% when compared to 

process with project integration, as commonly found in Brazilian plants. Besides the economic 

advantage due to decreased costs of hot and cold utilities, the energy integration provides better 

energy management, reduction in emission of gases and liquid effluents and increases the 

availability of bagasse for production of second generation ethanol and/or electricity. 

 

 

Keywords: Energy integration - Pinch analysis - Biorefinery - Ethanol. 
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1 Introdução e Justificativa 
 

 

A preocupação com o melhor uso da energia se iniciou com os choques do 

petróleo em 1973-1974 e 1979-81, que forçaram a alta dos preços e a percepção de escassez 

desse recurso. Desde então, surgiram ações voltadas à conservação, maior eficiência no uso e 

diversificação da matriz energética (BRASIL, 2011).  

Quando comparado a outros países, o Brasil apresenta uma supremacia na oferta 

interna de energia proveniente de fontes renováveis, aproximadamente 44%, contra apenas 

7,8% nos países da OECD (Organisation de Coopération et de Développement Économiques) 

e de 13,3% na média mundial. Em 2011, 15,6% da oferta interna de energia no Brasil foi 

proveniente de derivados da cana-de-açúcar, sendo que no ano anterior a parcela foi de 17,5% 

(BRASIL, 2012a).  

O Brasil iniciou a diversificação de combustíveis com o Proálcool, programa 

desenvolvido pelo governo brasileiro com o intuito de substituir derivados do petróleo pelo 

etanol. Desde então, no Brasil, o etanol vem sendo majoritariamente produzido a partir do 

caldo da cana-de-açúcar, no processo conhecido como de primeira geração (1G). Com a 

possibilidade de escolha e a percepção de economia, o consumidor tem mostrado ao mercado 

grande aceitação ao biocombustível etanol. Em 2004, a opção por veículos com motores flex-

fuel, movidos à gasolina e etanol em qualquer proporção, representavam 22% das vendas de 

veículos leves no Brasil. Em 2011, atingiu valores superiores a 80%. Com isto, a frota de 

veículos leves com motor flex-fuel vem crescendo significativamente (BRASIL, 2013a). 

De acordo com estudo do Departamento de Combustíveis Renováveis (BRASIL, 

2012b), desde junho de 2012 os veículos flex fuel, representavam 50% da frota de veículos 

leves no Brasil. Estudos realizados projetam que a participação de veículos movidos a 

bicombustíveis deverá ser aproximadamente 75% da frota total circulante de veículos leves 

em 2021 (BRASIL, 2012c).  

O Brasil é o segundo maior produtor e consumidor de etanol no mundo atrás 

apenas dos Estados Unidos, produzindo 405.000 barris/dia de etanol em 2012 (EIA, 2013). 

Recentemente o governo brasileiro anunciou novas medidas de incentivo à produção e 

investimento em etanol, como a alteração do percentual de mistura de 20% para 25% de 

etanol na gasolina e linhas de financiamento para a estocagem do etanol, renovação e 

implantação de novos canaviais (BRASIL, 2013b,c,d). 

O setor sucroalcooleiro, também chamado sucroenergético, apresenta importância 
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econômica não apenas na produção de etanol e de açúcar a partir da cana, mas também na 

geração de energia elétrica. Parte do bagaço da cana é queimado em caldeiras e o vapor 

produzido pela queima movimenta as turbinas e gera energia. O processo de cogeração reduz 

os gastos da usina com energia elétrica e em muitos casos, supre as necessidades internas e 

possibilita a comercialização do excedente.  

As estimativas da Empresa de Pesquisa Energética (EPE) indicaram que em 2011 

o setor sucroalcooleiro no Brasil gerou 22,3 TWh de energia elétrica, sendo 9,9 TWh 

destinados ao mercado e 12,4 TWh destinados ao consumo das próprias usinas. Deste modo, a 

geração de energia elétrica por bagaço de cana de açúcar representou 69% da geração total 

por biomassa, sendo que a geração de energia elétrica por biomassa correspondeu a 5,7% do 

total (BRASIL, 2012a).  

Na indústria sucroalcooleira o bagaço da cana, além de ser aproveitado na 

produção de energia elétrica e vapor, pode ser utilizado na produção de etanol de segunda 

geração (2G) (DIAS et al., 2013,a,b, 2012, 2011a,c; DANTAS, LEGEY e MAZZONE, 2013; 

ABO-STATE et al., 2013; JUNQUEIRA et al., 2012; LAGO et al., 2012; CARDONA, 

QUINTERO e PAZ, 2010; RODRÍGUEZ-CHONG et al., 2004; MARTÍN et al., 2002; 

ROBERTO et al., 1991; UENG e GONG, 1982). Entretanto, a tecnologia de etanol 2G via 

hidrólise enzimática ainda é recente e requer estudos que proponham melhorias, tornando a 

produção integrada de etanol 1G/2G mais sustentável, econômica e otimizada.  

Os processos químicos devem ser idealizados como parte de uma atividade 

industrial sustentável que mantêm a capacidade dos ecossistemas para sustentar a vida e a 

atividade industrial no futuro. Atividade industrial sustentável deve atender às necessidades 

do presente, sem comprometer as necessidades das gerações futuras. Para processos químicos, 

isto significa que os processos devem utilizar matérias-primas de forma tão eficiente quanto 

econômica e viável, a fim de prevenir a produção de resíduos que podem ser prejudiciais ao 

ambiente e preservar as reservas de matéria-prima. Os processos devem usar o mínimo de 

energia, além de evitar o acúmulo de dióxido de carbono na atmosfera pela queima de 

combustíveis fósseis e preservar as reservas de combustíveis fósseis. A água deve também ser 

consumida em quantidades sustentáveis, que não causem degradação da qualidade da fonte e 

em longo prazo, a quantidade das reservas (SMITH, 2005). 

Em uma indústria, o aproveitamento de energia térmica entre as correntes do 

processo, através da integração energética entre geradores, dissipadores e trocadores de calor, 

é o procedimento mais eficaz para se alcançar a economia de energia. A integração energética 
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pode ser realizada em plantas preexistentes ou em projetos de plantas novas, onde o conceito 

é introduzido desde a sua concepção (FERNANDES JR., 2009). Além do aspecto econômico, 

devido à diminuição dos custos com utilidade quente e fria, há também os benefícios 

ambientais, como a redução dos efluentes aquosos e a redução do consumo de combustíveis 

fósseis, o que consequentemente reduz a emissão de gases poluentes (SOUZA NETO, 2005).  

Trocadores de calor são equipamentos empregados na integração energética de 

uma planta de processamento, sendo utilizados para a troca de energia entre as correntes 

quentes e frias. A tarefa de um engenheiro consiste em conceber uma rede ótima de 

trocadores de calor (GUPTA e GHOSH, 2010). A síntese de uma rede de trocadores de calor 

(RTC) geralmente pretende minimizar os custos totais anuais, que consistem dos custos 

correspondentes ao consumo de energia e dos trocadores de calor (LUO, WEN e FIEG, 2009).  

Muitos métodos baseados em conceitos termodinâmicos e programação 

matemática têm sido usados no desenvolvimento de algoritmos para obter o ótimo custo 

efetivo de uma rede. Entretanto, ainda é uma tarefa difícil e desafiadora obter a melhor 

solução deste problema, pois os métodos estão em constante evolução (GUPTA e GHOSH, 

2010). A análise Pinch é uma das metodologias mais consagradas para integração energética 

devido à simplicidade e facilidade de aplicação e consiste de um conjunto de técnicas para a 

aplicação sistemática de conceitos termodinâmicos. A aplicação da técnica permite que os 

engenheiros de processo ganhem a intuição necessária nas interações térmicas entre processos 

químicos e os sistemas de utilidade que os cercam (PANJESHAHI, LANGEROUDI e 

TAHOUNI, 2008).  

Ao longo dos últimos 20 anos a análise Pinch evoluiu bastante e desde então, 

vários estudos com aplicação da técnica foram realizados (LIEBMANN, DHOLE e JOBSON, 

1998; YOON, LEE e PARK, 2007; PANJESHAHI, LANGEROUDI e TAHOUNI, 2008; 

SÁNCHEZ et al., 2011; MODARRESI, KRAVANJA e FRIEDL, 2012).  

É de suma importância trabalhos que proponham melhorias às tecnologias em 

desenvolvimento, pois eles auxiliam na otimização das tecnologias em termos econômicos, 

ambientais e de processo. Neste contexto, neste trabalho foi realizada a integração energética 

da biorrefinaria de cana-de-açúcar com o objetivo de minimizar o consumo de utilidades. 

Além disso, com o menor consumo de vapor na planta, menos bagaço precisa ser destinado ao 

sistema de cogeração e o excedente pode ser disponibilizado para a produção de etanol de 

segunda geração. Logo, a integração energética pode proporcionar à biorrefinaria economia 

financeira, benefícios ambientais e aumento na produção de etanol.   
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O presente trabalho está organizado como descrito a seguir. O primeiro capítulo 

apresenta uma introdução e justificativa do trabalho, contextualizando-o no atual cenário 

brasileiro e mundial. O segundo capítulo é composto por uma revisão bibliográfica, incluindo 

os conceitos da análise Pinch e do processo de produção de etanol de primeira e segunda 

geração e energia elétrica. Os capítulos três e quatro mostram os objetivos e a metodologia 

utilizada no estudo, respectivamente. O quinto capítulo apresenta os resultados obtidos pela 

integração energética e uma discussão sobre a implicação dos mesmos. O capítulo seis é 

responsável por apresentar as conclusões. O capítulo sete mostra sugestões de trabalhos 

futuros que possam auxiliar nessa linha de pesquisa. Por fim, apresentam-se as referências e 

apêndices empregados no desenvolvimento deste trabalho. 
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2 Estado da Arte 

 

 
2.1 Biorrefinaria de cana-de-açúcar  

 

 

O termo biorrefinaria é definido pelo Laboratório Nacional de Energia Renovável 

dos EUA (NREL, 2009) como  

[...] uma instalação que integra os processos de conversão de biomassa e 

equipamentos para a produção de combustíveis, energia e produtos químicos a 

partir da biomassa. O conceito de biorrefinaria é análogo ao das refinarias de 

petróleo de hoje, que produzem combustíveis múltiplos e produtos do petróleo. 

A biomassa é constituída principalmente por carboidratos, lignina, gorduras e 

proteínas. O objetivo de uma biorrefinaria é transformar parte desse material em produtos 

úteis por meio de um processo adequado, agregando valor à cadeia de produção.  

Dada a grande importância do Brasil no mercado de etanol, a utilização da 

biomassa proveniente do processo é mais um ponto favorável. O setor sucroenergético tem 

como um dos seus produtos principais o etanol de primeira geração (1G) e como um dos seus 

subprodutos a biomassa, que pode ser queimada para a geração de energia elétrica e utilizada 

para a produção de etanol de segunda geração (2G). A partir do desenvolvimento de 

combustíveis de segunda geração, como o etanol, espera-se que a utilização da biomassa em 

complexos de biorrefinaria assegure benefícios ambientais e proporcione maior segurança 

energética (RODRIGUES, 2011). 

O grupo de pesquisa de Simulação e Controle de Processos do Departamento de 

Engenharia Química da Universidade Federal de São Carlos (UFSCar) possui uma linha de 

trabalho na área de Engenharia de Bioprocessos e Sistemas: biorrefinarias. Os estudos 

realizados por este grupo de pesquisa estão relacionados ao desenvolvimento de uma 

biorrefinaria virtual no simulador EMSO, que compreende o processo de produção de etanol 

1G/2G e energia elétrica. Na Figura 1 é apresentado um fluxograma com as principais 

entradas e saídas do processo de produção de etanol 1G/2G e energia elétrica avaliado neste 

trabalho (destilaria autônoma). O fluxograma é uma simplificação do processo, contudo, a 

biorrefinaria desenvolvida no EMSO apresenta todas as etapas necessárias para produção de 

etanol e energia elétrica, incluindo etapas secundárias como o aquecimento e resfriamento das 

correntes, remoção de gases, entre outras. As principais definições das etapas envolvidas na 

biorrefinaria encontram-se no Apêndice A.  
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Figura 1. Fluxograma simplificado do processo de produção de etanol 1G/2G e energia 

elétrica em uma destilaria autônoma. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Fonte: Elaborado pelo autor. 

 

 

2.1.1 Produção de etanol 1G 

 

 

Em uma destilaria a produção de etanol inicia-se com a limpeza da cana-de-

açúcar, que tem por objetivo remover as impurezas. Esta etapa pode ser realizada com água 

ou ar. A extração do caldo consiste em um processo de separação do bagaço e do caldo que 

contém os açúcares da cana, por meio de moendas ou difusores. Nas usinas é mais utilizado o 

sistema de extração por moendas, pois frequentemente é uma infraestrutura preexistente na 

planta, não havendo necessidade de novos investimentos nesta etapa, além de apresentar a 

vantagem da obtenção de um bagaço com baixo teor de umidade e investimento gradual nos 

ternos de moendas (NAZATO et al., 2011).  

O caldo recém-extraído contém impurezas que devem ser removidas pelos 

tratamentos físico e químico, a fim de purificar e concentrar os açúcares presentes no caldo 

(FURLAN, 2012). O tratamento físico promove a remoção das partículas em suspensão, 

empregando peneiras rotativas e hidrociclones. Em seguida o caldo é encaminhado ao 
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tratamento químico, no qual são removidos compostos solúveis e insolúveis, partículas 

coloidais e suspensões, seguida pela neutralização do caldo. Esta etapa compreende o 

aquecimento do caldo, calagem, remoção dos gases em um tanque flash, adição de um 

polímero coagulante, decantação e filtração (DIAS et al., 2011a).  

O caldo clarificado, resultante do tratamento químico, possui aproximadamente 

15°Brix. Para que o vinho contenha um teor de etanol adequado e permita a redução do 

consumo de energia durante as etapas posteriores, o caldo deve ser concentrado até cerca de 

20°Brix (DIAS et al., 2011b). Após a concentração do caldo clarificado, este é levado ao 

fermentador com adição da levedura Saccharomyces cerevisae, onde é produzido etanol, CO2 

e, em menor escala, outros produtos como glicerol, ácidos orgânicos e alcoóis superiores 

(SOUZA e MONTEIRO, 2011). As configurações de processo da etapa de fermentação mais 

utilizadas são em batelada alimentada com reciclo de células, processo conhecido como 

Melle-Boinot e o contínuo multiestágio com reciclo de células. No Brasil o processo Melle-

Boinot é o mais comumente encontrado nas usinas (PACHECO, 2010).  

O vinho proveniente da fermentação possui uma concentração entre 7,0 e 10,0 % 

de etanol em massa, variando de acordo com o mosto. Ele é pré-aquecido e enviado para a 

unidade de destilação, onde é produzido álcool hidratado carburante (AEHC), que possui 

entre 92,6 e 93,8 % de etanol em massa (DIAS, 2008). Ainda, é possível produzir etanol 

anidro por destilação extrativa ou azeotrópica ou por peneiras moleculares, porém este 

trabalho não contemplou a modelagem da etapa de produção de etanol anidro, produzindo 

apenas etanol hidratado.  

 

 

2.1.2 Cogeração de energia 

 

 

A cogeração de energia, uma prática corrente nas usinas, consiste da utilização do 

bagaço de cana-de-açúcar para a geração de vapor e energia elétrica e pode ser aumentada 

quando utilizadas outras fontes, como a palha e a lignina proveniente do pré-tratamento do 

bagaço. O crescente consumo de combustíveis tem provocado grande interesse no aumento da 

eficiência energética nas usinas, pois com um consumo energético menor, mais bagaço pode 

ser disponibilizado para a produção de etanol de segunda geração e/ou produção de energia 

elétrica.  

A produção combinada de energia elétrica e de calor útil pode ser realizada 

empregando motores de combustão interna, turbinas a vapor ou a gás. Em todos os casos 
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citados existe a rejeição de calor não convertido em potência no eixo, que pode ser utilizado 

para atender uma demanda térmica do processo (LORA e NASCIMENTO, 2004a). O Ciclo 

Rankine, ciclo de potência a vapor, é o ciclo comumente utilizado nas indústrias 

sucroalcooleiras. Os componentes principais do ciclo Rankine são a caldeira, a turbina a 

vapor, o condensador, a bomba de alimentação, a chaminé, o gerador elétrico e o sistema de 

resfriamento (LORA e NASCIMENTO, 2004b). A Figura 2 (a) apresenta um esquema do 

ciclo Rankine.  

 

Figura 2. Esquema simplificado de cogeração de energia seguindo o Ciclo Rankine. 

 

 

 

 

 

 

 

 

(a) Ciclo de Rankine. 

 

 

 

 

 

 

 

(b) Sistema de cogeração com ciclo a vapor. 

Fonte: Adaptado de Lora e Nascimento (2004a,b) 

 

 

No caso da cogeração com turbinas a vapor, o acionamento da turbina se produz 

pela expansão do vapor de alta pressão proveniente de uma caldeira. Esta expansão se realiza 

nos bocais fixos e nas palhetas móveis, onde a energia contida no vapor impulsiona as 

palhetas. Embora a energia mecânica gerada receba as mesmas aplicações que no caso da 

turbina a gás, o vapor de baixa ou de média pressão rejeitado pelas turbinas pode ser 
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aproveitado no processo industrial quando o mesmo necessitar de vapor ou energia térmica a 

um nível relativamente baixo de temperatura (LORA e NASCIMENTO, 2004b). A Figura 2 

(b) apresenta um sistema de cogeração com ciclo a vapor.  

Uma planta de potência a vapor apresenta várias vantagens, como força motriz 

para a produção de energia elétrica. Além disso, o processo envolve o fluido em duas fases e o 

fluido de trabalho a ser bombeado de baixa para alta pressão é líquido. O trabalho necessário 

para trazer a água para a pressão desejada é muito menor que o trabalho necessário para 

elevar a pressão do gás por compressão. De fato, o trabalho necessário para bombear a água é 

frequentemente negligenciado na determinação da potência e da eficiência de grandes plantas 

de potência a vapor. Outra vantagem é a sua capacidade de queimar uma ampla variedade de 

combustíveis, uma vez que o fluido de trabalho não entra em contato direto com os produtos 

da combustão (BOYCE, 2002).  

 

 

2.1.3 Produção de etanol 2G 

 

 

O bagaço de cana-de-açúcar é constituído, majoritariamente, de celulose, 

hemicelulose e lignina. O aproveitamento desse subproduto das usinas na produção de etanol 

2G apenas pode ser realizado com a separação dos componentes do material lignocelulósico, 

ou seja, ruptura do complexo de celulose, hemicelulose e lignina. Por esta razão, o pré-

tratamento é uma etapa importante em processos com hidrólise enzimática, no qual há 

alteração da estrutura da biomassa celulósica, tornando a celulose mais acessível às enzimas 

que convertem polímeros de carboidratos em açúcares fermentescíveis (MOSIER et al., 

2005).  

Existem muitos estudos na literatura com diferentes tipos de pré-tratamento para 

materiais lignocelulósicos, tais como explosão a vapor, organosolv, uso de ácido diluído ou 

álcali, hidrotérmico, entre outros. Os trabalhos de Taherzadeh e Karimi (2008) e Hendriks e 

Zeeman (2009) comparam diferentes tipos de pré-tratamento. Posteriormente, tem-se a etapa 

de hidrólise dos materiais lignocelulósicos, ou seja, conversão da celulose e hemicelulose em 

açúcares fermentescíveis, que pode ser realizada por hidrólise com ácido diluído, hidrólise 

com ácido concentrado ou hidrólise enzimática. A lignina não é convertida em etanol, mas 

pode ser utilizada na cogeração de energia. 

Na hidrólise com ácido diluído frequentemente é utilizado ácido sulfúrico a 1-5% 

e são requeridas temperaturas entre 200 a 240°C para a hidrólise da celulose e 160°C para a 
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hemicelulose. Contudo, estas condições são suficientes para degradar a glicose e a xilose em 

hidroximetilfurfural e furfural, compostos inibidores da etapa de fermentação (WYMAN, 

1994). A hidrólise com ácido concentrado é realizada a baixas temperaturas, 

aproximadamente 30ºC, e resulta em rendimentos altos tanto de hexoses quanto de pentoses, 

porém o processo exige um investimento elevado em equipamentos, pois, como a operação 

ocorre na presença de um ácido forte, faz-se necessário o uso de ligas especiais. Além disso, a 

recuperação do ácido sulfúrico exige consumo energético elevado (OGEDA e PETRI, 2010; 

SOARES e ROSSELL, 2011).  

Por outro lado, a hidrólise enzimática utilizando celulases não gera os inibidores e 

as enzimas são específicas para a celulose. As celulases, derivadas principalmente de fungos 

como Trichodermareesei e de bactérias como Cellulomonasfimi, são uma mistura de ao 

menos três enzimas diferentes (EL-ZAWAWY et al., 2011). As reações enzimáticas ocorrem 

em condições suaves e obtêm-se rendimentos elevados com quantidades relativamente 

pequenas de catalisadores. Os avanços na tecnologia de hidrólise enzimática para a produção 

de etanol tem sido substancial ao longo dos anos, e, como resultado, os custos de produção de 

etanol têm sido reduzidos consideravelmente (WYMAN, 1994).  

A fermentação das hexoses (principalmente glicose), obtida na hidrólise do 

material lignocelulósico, pode ser realizada junto à etapa de fermentação do processo de 

produção de etanol 1G.  

A fração de pentoses (principalmente xilose) obtida na hidrólise da hemicelulose 

do bagaço pode ou não ser aproveitada para a produção de etanol, aumentando a sua 

produção. Essa decisão depende da viabilidade comercial e técnica da conversão das pentoses 

em etanol (DIAS, 2008). As linhagens selvagens de Saccharomyces cerevisiae não 

metabolizam xilose e são sensíveis à inibição por subprodutos gerados no pré-tratamento. Por 

esta razão, tem-se a necessidade do desenvolvimento de microrganismos mais robustos, 

capazes de metabolizar xilose e produzir etanol (ZÚÑIGA, 2010). Algumas das estratégias 

abordam a fermentação com cepas recombinantes de Saccharomyces cerevisiae, Pichia 

stipitis, Pachysolen tannophilus, Zymomonas mobilis, Candida shehatae, entre outras 

(DELGENES, MOLETTA e NAVARRO, 1996; SÁNCHEZ et al., 2004; NAKAMURA et 

al., 2008; SILVA et al., 2012). 

Neste trabalho foi avaliada a integração energética da biorrefinaria em diferentes 

cenários, os quais diferem pelo tipo de pré-tratamento para o bagaço (hidrotérmico, ácido 

diluído e explosão a vapor) e pela consideração ou não da etapa de fermentação das pentoses. 
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Nos tópicos a seguir encontra-se uma breve explicação de cada um dos pré-tratamentos 

empregados. Os principais parâmetros da simulação da biorrefinaria para os diferentes tipos 

de pré-tratamento são apresentados no Apêndice B.  

 

 

2.1.3.1 Pré-tratamento hidrotérmico 

 

 

O pré-tratamento hidrotérmico consiste no contato da água quente e comprimida 

com a biomassa durante alguns minutos. A água utilizada deve-se encontrar na condição 

líquida em altas temperaturas (160-240°C) e sob pressão. Essa técnica solubiliza 

principalmente a fração de hemicelulose em oligossacarídeos solúveis (GOH, LEE e 

BHATIA, 2010).  

 

 

 
Figura 3. Pré-tratamento hidrotérmico.  

 

 

 

Posterior ao pré-tratamento hidrotérmico é realizada uma filtração, onde são 

obtidas duas frações: uma delas enriquecida de celulose (fração sólida) e outra enriquecida em 

açúcares derivados da hemicelulose (fração líquida) (PÉREZ et al, 2008). Acima de 90% da 

hemicelulose é recuperada como açúcares monômeros quando ácido é utilizado para a 

hidrólise da fração líquida resultante (MOSIER et al., 2005). Entretanto, uma parcela dos 

carboidratos da biomassa lignocelulósica, em especial a hemicelulose, pode ser degradada e 

gerar compostos inibidores da fermentação (PETERSENA, LARSENA e THOMSEN, 2009). 

O pré-tratamento hidrotérmico é uma abordagem atrativa, porque não requer adição de 

químicos ou de materiais resistentes a corrosão (YU et al., 2013; CHANDRA, TAKEUCHI e 

HASEGAWA, 2012). A Figura 3 apresenta um esquema com as etapas envolvidas no pré-

tratamento hidrotérmico para o processo de segunda geração.  
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2.1.3.2 Pré-tratamento com ácido diluído 

 

 

O pré-tratamento com ácido pode ser realizado com ácido diluído ou concentrado. 

No entanto, o pré-tratamento com ácido diluído é um dos métodos químicos mais 

frequentemente utilizados, cujo objetivo é solubilizar a fração hemicelulósica da biomassa e 

tornar a celulose mais acessível para a hidrólise enzimática. Pode ser realizado durante um 

tempo curto a uma temperatura elevada (acima de 160°C) ou durante um tempo relativamente 

longo a uma menor temperatura. Em geral, os pré-tratamentos realizados a temperaturas mais 

altas e menor tempo de residência geram maior recuperação da xilose solúvel e facilita a 

hidrólise enzimática na fração de celulose (VASCONCELOS et al., 2013). 

 

 

 
Figura 4. Pré-tratamento com ácido diluído.  

 

 

 

Nesse tipo de pré-tratamento é utilizado, principalmente, ácido sulfúrico ou ácido 

fosfórico para romper o complexo lignocelulósico (BALAT, BALAT e ÖZ, 2008). Assim 

como no método hidrotérmico, o pré-tratamento com ácido diluído tem a vantagem de 

solubilizar a hemicelulose e convertê-la em açúcares fermentáveis. No entanto, dependendo 

das condições do pré-tratamento pode haver formação de compostos de degradação, tais como 

furfural e 5-hidroximetilfurfural (HMF), que têm efeito de inibição na etapa de fermentação 

(ZHENG et al., 2013). A Figura 4 apresenta um esquema com as etapas envolvidas no pré-

tratamento com ácido diluído para o processo de segunda geração. 

 

 

2.1.3.3 Pré-tratamento com explosão a vapor 

 

 

No pré-tratamento com explosão a vapor a biomassa é exposta a vapor saturado 
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em alta pressão (temperaturas de até 240°C) durante alguns minutos. Em seguida, há uma 

descompressão, ocorrendo liberação do vapor e resfriamento rápido da biomassa. O objetivo 

desse pré-tratamento é solubilizar a hemicelulose para tornar a celulose mais acessível durante 

hidrólise enzimática e evitar a formação de inibidores (HENDRIKS e ZEEMAN, 2009). 

Podem ser empregados catalisadores, como dióxido de enxofre ou ácido sulfúrico (MARTÍN 

et al., 2002). 

O pré-tratamento com explosão a vapor requer pouco ou nenhum insumo químico 

e, portanto, é ambientalmente benigno em relação a outras tecnologias (KAAR, GUTIERREZ 

e KINOSHITA, 1998). Entretanto, durante a hidrólise do material lignocelulósico pode haver 

formação de compostos inibidores da fermentação (CHANG et al., 2002). O pré-tratamento 

com explosão a vapor difere do hidrotérmico, uma vez que a técnica de explosão a vapor 

expõe a biomassa em vapor saturado de alta pressão durante um determinado tempo, seguida 

por descompressão rápida. Já no pré-tratamento hidrotérmico a biomassa entra em contato 

com água quente comprimida e a descompressão não é total após o completo pré-tratamento 

(KUMAR et al., 2011). As vantagens são semelhantes às do pré-tratamento hidrotérmico. A 

Figura 5 apresenta um esquema com as etapas envolvidas no pré-tratamento com explosão a 

vapor para o processo de segunda geração. 

 

 

 

Figura 5. Pré-tratamento com explosão a vapor.  

 

 

2.2 Integração energética 

 

 

A integração energética em plantas industriais é uma técnica na qual são 

combinadas correntes quentes e frias do processo em trocadores de calor, de modo que o 

consumo de utilidades seja reduzido e consequentemente, os custos de operação.  

A recuperação de energia entre as correntes não é simples, pois existe um grande 
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número de combinações possíveis. Portanto, deve-se encontrar a rede de trocadores de calor 

(RTC) que possibilita o melhor benefício, que pode ser mensurado em termos técnico-

econômico ou ambientais (SOUZA NETO, 2005). Existem estudos com técnicas que 

empregam conceitos termodinâmicos e regras heurísticas e técnicas de otimização, as quais 

podem ser resolvidas por métodos determinísticos e não determinísticos. Dentre as técnicas 

disponíveis, uma das técnicas mais utilizadas é a análise Pinch, que utiliza conceitos 

termodinâmicos para melhorar a eficiência no uso de energia, minimizando o consumo de 

utilidades.  

 

 

2.3 Análise Pinch 

 

 

A análise Pinch é uma técnica consagrada no projeto de redes integradas, 

originalmente desenvolvida por Linnhoff no final da década de 1970 (FLOWER e 

LINNHOFF, 1979; CERDA et al., 1983; LINNHOFF e HINDMARSH, 1983). A técnica 

fornece ferramentas que permitem averiguar o fluxo de energia dentro do processo e 

identificar o caminho mais econômico de recuperar energia e minimizar a demanda de 

utilidades, como vapor de água e água de resfriamento (CANADA, 2003). A análise Pinch 

não é uma técnica de otimização e, por esta razão, o custo total anualizado não é minimizado, 

apenas o custo referente ao consumo de utilidades (custos de operação) é minimizado em uma 

dada condição.  

Nos últimos anos surgiram vários trabalhos de integração energética com 

aplicação industrial utilizando a análise Pinch. Estes trabalhos, os quais têm se concentrado na 

aplicação de conceitos desta técnica e na síntese de uma rede de trocadores de calor, 

demonstram a importância econômica e ambiental da integração energética. 

Franco (2001) analisou a integração energética de sistemas de evaporação 

envolvendo processos de fabricação de açúcar a partir da beterraba e da cana-de-açúcar. Neste 

trabalho, o autor comparou metodologias anteriormente estudadas com uma metodologia 

complementar, na qual a integração de sistemas de evaporação é realizada abaixo do ponto 

Pinch do processo, através do uso de trocadores de calor intermediários. A metodologia 

proposta se mostrou uma ferramenta útil, que aliada à integração de efeitos localizados acima 

do ponto Pinch é uma alternativa viável para a economia de energia.  

Com o intuito de avaliar o potencial de cogeração e a integração energética em 

usinas de álcool e açúcar, Higa e Bannwart (2005) utilizaram a análise Pinch. Neste estudo, 
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compararam-se os resultados da análise Pinch com os valores previstos pelos projetistas da 

planta, indicando que poderia haver maior produção de energia elétrica, melhor eficiência 

energética e exergética do sistema de cogeração com a melhor utilização do combustível.  

Souza Neto (2005) utilizou a metodologia Pinch em um estudo de caso de uma 

planta de produção de polietileno, com o objetivo de reduzir o consumo de utilidades, o 

consumo de combustíveis fósseis e, como consequência, diminuir a poluição atmosférica. 

Com base na análise Pinch foram recomendadas modificações na rede de trocadores de calor 

existente. Os resultados deste estudo sugeriram uma possível redução no consumo de 

utilidades quente e fria de 9 e 24%, respectivamente, com uma taxa interna de retorno do 

investimento de 39%. 

Moreira et al. (2007) utilizaram a análise Pinch para propor uma rede de 

trocadores de calor  na etapa de preaquecimento do óleo cru, envolvendo as correntes das 

unidades de destilação atmosférica e a vácuo de uma refinaria de petróleo. O trabalho 

englobou a seleção das correntes potenciais para a integração, avaliação das propriedades das 

correntes, realização dos balanços de massa e energia através da simulação de processos, 

análise de potenciais impactos operacionais e finalmente propôs um conjunto de trocas 

térmicas entre as correntes quentes e frias. Ao comparar os resultados obtidos com a rede de 

troca térmica existente verificou-se uma redução no consumo de utilidades quente e fria 

equivalente a 63,0% e 59,6%, respectivamente, e uma redução de 6 trocadores de calor na 

rede proposta.  

Pfeffer et al. (2007) realizaram um estudo de integração energética de uma planta 

de etanol de segunda geração (bioetanol anidro) a partir do trigo, aplicando a técnica Pinch. 

Os resultados demonstraram que, se atendida a demanda mínima de energia, o consumo pode 

ser reduzido em até 63,1% de utilidade quente e 72,6% de utilidade fria. 

Fernandes Jr. (2009) realizou um estudo de integração energética na etapa de 

extração de óleo de soja, utilizando a análise Pinch. Em seu trabalho foram identificadas 

quatro correntes com grande potencial de troca térmica, sendo duas correntes quentes e duas 

correntes frias. A rede de troca térmica proposta pelo autor possuía dois trocadores de calor e 

dois aquecedores, que são capazes de gerar uma economia de R$ 91.000,00/ano pela redução 

do consumo de utilidades. Considerando o investimento necessário para os dois equipamentos 

e avaliando o custo total anual, houve uma redução de 77,5% no custo total anual após a 

implementação da rede.  

Dias et al. (2011b) utilizam a análise Pinch na integração energética do processo 
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de produção de etanol anidro de primeira geração. Os autores concluíram que para uma usina 

com sistema convencional de destilação a redução no consumo de vapor a 2,5 bar pode 

alcançar 31% com a integração energética e 34% para vapor a 6 bar.  

Palacios-Bereche (2011) avaliou o incremento na produção de etanol com 

hidrólise enzimática do bagaço e realizou a integração energética do processo através da 

análise Pinch. Neste trabalho, foi utilizada a explosão a vapor como pré-tratamento para o 

bagaço, sendo comparada a etapa de concentração do licor de glicose por sistema de 

evaporação e por membranas. O consumo de utilidade quente foi reduzido em 44,7% e 49,6% 

para a concentração do licor pelo sistema de evaporação e por membranas, respectivamente. 

A redução no consumo de utilidade fria também se mostrou alta, reduzido em 45 e 52% com 

o sistema de evaporação e membranas, respectivamente. A integração térmica permitiu 

destinar uma maior quantidade de bagaço para a produção de etanol 2G, apresentando um 

aumento de 17,4% na produção de etanol para os casos em que a concentração do licor de 

glicose é realizada com evaporadores e 22,4% no caso das membranas.  

Modarresi, Kravanja e Friedl (2012) aplicaram a análise Pinch em um processo de 

produção de bioetanol e biometano a partir da palha de trigo, empregando o pré-tratamento de 

explosão a vapor. O estudo demonstrou que a demanda mínima de energia implicou em 

redução de 60,0% e 58,9% de utilidade quente e fria, respectivamente. A rede de trocadores 

de calor compatível com o processo e suas restrições não atendeu a demanda mínima, mas 

reduziu o consumo de utilidades em 40%.  

Os trabalhos supramencionados demonstram a aplicação da análise Pinch em 

processos industriais com o objetivo de reduzir o consumo de utilidades. No entanto, com a 

expansão da análise Pinch, as aplicações não ficaram restritas a integração energética. 

Atualmente a técnica pode ser aplicada a minimização do consumo de água e geração de 

efluentes (SMITH, 2005) e minimização do consumo de hidrogênio (ALVES e TOWLER, 

2002). A análise Pinch, aplicada a integração energética, envolve conceitos como a 

determinação do consumo mínimo de utilidades requeridas pelo processo, temperatura Pinch, 

número mínimo de unidades de troca térmica e área global mínima de troca térmica. Para 

iniciar a aplicação da técnica devem ser escolhidas as correntes do processo passíveis de 

trocarem calor entre si e identificadas algumas informações como vazão, temperatura inicial e 

final e capacidade calorífica. A seguir serão descritos alguns conceitos importantes da análise 

Pinch, para a melhor compreensão da técnica. 
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2.3.1 Curva composta 

 

 

A curva composta é uma representação gráfica dos perfis de temperatura versus 

entalpia das correntes quentes e frias do processo, sendo obtida pela soma de todas as 

capacidades térmicas disponíveis em cada intervalo de temperatura comum. A variação da 

entalpia (H) e a capacidade térmica (CP) são definidas pelas Equações 1 e 2, 

respectivamente.    

 

     T.Cp.MH       (1) 

 

     Cp.MCP         (2) 

onde: 

M = vazão mássica (kg/s); 

Cp = capacidade calorífica (kJ/kg.K);  

T = diferença de temperatura (K). 

 

A Figura 6 (a) exemplifica a construção de uma curva composta quente formada 

por três correntes, com diferentes capacidades térmicas nos intervalos de temperatura de T1 a 

T5. No intervalo de T1 a T2, existe somente a corrente B, então a variação de entalpia neste 

intervalo de temperatura é dada por (T1 – T2) (CPB). No intervalo de T2 a T3 coexistem as 

correntes A, B e C, logo, a variação de entalpia neste intervalo é (T2 – T3) (CPA + CPB + 

CPC). O mesmo é feito para os outros intervalos de temperatura e o resultado é mostrado na 

Figura 6 (b). Em procedimento similar é obtida a curva composta fria com as correntes frias 

do processo.  

As temperaturas e a variação de entalpia para as correntes não podem ser 

alteradas, porém a posição relativa entre as duas curvas pode ser alterada movendo-as para a 

direita ou para esquerda, contanto que a curva composta fria esteja sempre abaixo da curva 

composta quente. Este deslocamento é possível, uma vez que a entalpia de referência da 

corrente quente pode ser alterada independentemente da entalpia de referência da corrente fria 

(SMITH, 2005; CERDA et al., 1983).  

Para esclarecer o estudo de integração energética serão utilizados dados de um 

exemplo do Smith (2005). Na Tabela 1 são mostradas as informações de um processo 

constituído de quatro correntes principais e na Figura 7, a curva composta quente e fria deste 

mesmo processo. A fim de uma melhor assimilação dos conceitos da análise Pinch, vale 
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ressaltar que as correntes quentes são aquelas que fornecem energia (temperatura diminui se 

há troca de calor sensível) e as correntes frias são aquelas que recebem energia (temperatura 

aumenta se há troca de calor sensível). 

 

 

Figura 6. Desenvolvimento de uma curva composta. 

 
 (a) Formação das curvas compostas. 

 
(b) Curva composta quente. 

Fonte: Adaptado de Kemp, 2007. 

 

 

Tabela 1. Dados das quatro correntes (problema exemplo). 

Corrente Tipo Tinicial (°C) Tfinal (°C) 
M.Cp – Capacidade térmica 

(MW.°C
-1

) 
H (MW) 

1 Fria 20 180 0,20 32,0 

2 Quente 250 40 0,15 -31,5 

3 Fria 140 230 0,30 27,0 

4 Quente 200 80 0,25 -30,0 

Fonte: Adaptado de Smith, 2005. 
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Figura 7. Curvas compostas (problema exemplo). 

 
 Fonte: Adaptado de Smith, 2005. 

 

 

No diagrama das curvas compostas (Figura 7) a região vertical compreendida 

entre as duas curvas representa a possibilidade de recuperação de energia entre as correntes a 

uma dada diferença mínima de temperatura pré-estabelecida (Tmin). Neste exemplo, para 

Tmin = 10°C, a máxima recuperação de calor é 51,5 MW. Na região onde a curva composta 

fria estende-se além do final da curva composta quente, a recuperação de calor não é possível, 

logo, para fechar o balanço de energia deve ser fornecida ao processo utilidade quente 

externa. Na região onde a curva composta quente estende-se além do início da curva 

composta fria, a recuperação de calor também não é possível, sendo necessária utilidade fria 

externa para fechar o balanço de energia. A quantidade de energia necessária para fechar o 

balanço representa o consumo mínimo de utilidades quente e fria necessárias, que neste 

exemplo corresponde a 7,5 MW de utilidade quente e 10 MW de utilidade fria. A escolha da 

diferença mínima de temperatura entre as correntes depende de aspectos técnicos e 

econômicos do processo.  

Ainda, no mesmo exemplo, na única região em que as curvas compostas estão a 

uma diferença de temperatura de 10°C identifica-se o Pinch do processo. Tal observação era 

esperada, pois Linnhoff, Madson e Wardle (1979) constataram que, em geral, o ΔTmin ocorre 

em somente um ponto entre as curvas e este ponto é chamado de Pinch. Neste ponto, o 

diagrama é divido em duas regiões, acima e abaixo do Pinch, onde é possível inferir que 

acima apenas é requerida utilidade quente e abaixo apenas utilidade fria. As temperaturas 
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Pinch quente e fria do problema exemplo são, respectivamente, 150°C e 140°C. A divisão do 

processo também é importante na etapa da síntese da rede de trocadores de calor.  

 

 
 

Figura 8. Transferência de energia.  

 
(a) Sem transferência de energia através                   (b) Com transferência de energia através   

do Pinch.  do Pinch. 

Fonte: Adaptado de Kemp, 2007. 

 

 

Para garantir o mínimo de utilidade requerida, não deve haver troca de energia 

através do Pinch (Figura 8). Se há uma transferência de energia  através do Pinch serão 

necessários (QQ + ) de utilidade quente e (QF + ) de utilidade fria (KEMP, 2007).  

 

 

2.3.2 Tabela problema e Cascata energética 

 

 

As curvas compostas podem ser utilizadas para a determinação das metas de 

energia (utilidade mínima) em determinados valores de ΔTmin. Entretanto, em situações 

complexas a abordagem com a tabela problema é mais viável. O processo de construção da 

tabela problema consiste em dividir o problema em intervalos de temperatura, garantindo que 

em qualquer intervalo as correntes quentes e frias estejam separadas ao menos em ΔTmin. 

Segundo Smith (2005), o procedimento pode ser divido em duas etapas: 

 

i) Obter os intervalos de temperatura com o deslocamento de ΔTmin/2. Para as correntes 

quentes a temperatura deve ser deslocada em -ΔTmin/2 e para correntes frias a temperatura 

deve ser deslocada em +ΔTmin/2.  

Considerando o exemplo citado anteriormente com as temperaturas deslocadas, 

podem ser obtidas as curvas compostas (Figura 9) e um diagrama que indica as correntes do 

processo em cada intervalo de temperatura (Figura 10). Este último facilita a compreensão da 
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tabela problema. Na Figura 9 é possível verificar que as curvas se tocam no Pinch do 

processo, indicando que a troca de calor é viável. 

 

 

Figura 9. Curvas compostas com temperaturas deslocadas (problema exemplo). 

 
 Fonte: Adaptado de Smith, 2005.  

 

 

Figura 10. Diagrama das correntes e intervalos de temperatura (problema exemplo). 
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Fonte: Adaptado de Smith, 2005.  
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ii) Em cada intervalo de temperatura deve ser calculado um balanço de energia simples, dado 

pela Equação 3: 

 
 

    
i

quentescorrentes

Q

friascorrentes

Fi TCPCPH 













          (3) 

 

onde: 

Hi = balanço de energia no intervalo de temperaturas deslocadas i; 

CPF = capacidade térmica das correntes frias presentes no intervalo de temperaturas 

considerado; 

CPQ = capacidade térmica das correntes quentes presentes no intervalo de temperaturas 

considerado; 

Ti = diferença de temperatura no intervalo i. 

 

 

Tabela 2. Tabela problema (problema exemplo). 

Intervalo de 

temperatura 
Correntes 

Tintervalo 

(°C) 

∑CPF – CPQ 

(MW.K
-1

) 
Hinterval 

(MW) 

Excesso/ 

Déficit 

245°C 
  

 
  

 
  

  
10 -0,15 -1,5 Excesso 

235°C 
  

  
40 0,15 6,0 Déficit 

195°C 
  

  
10 -0,10 -1,0 Excesso 

185°C 
  

  
40 0,10 4,0 Déficit 

145°C 
  

  
70 -0,2 -14,0 Excesso 

75°C 
  

  
40 0,05 2,0 Déficit 

35°C 
  

  
10 0,2 2,0 Déficit 

25°C 
  

          

Fonte: Adaptado de Smith, 2005. 
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exposto. Outra característica importante da tabela problema é a possibilidade de transferência 

de calor a partir de um intervalo superior para um intervalo inferior na forma de cascata. Em 

outras palavras, o excesso de energia, a partir de sub-redes de temperaturas mais altas pode 

ser utilizado para satisfazer déficit de energia de sub-redes com temperaturas inferiores 

(LINNHOFF e HINDMARSH, 1983).  

 

 

Figura 11. Cascata energética (problema exemplo). 

  Utilidade quente       Utilidade quente   

245°C   
 
 

  0 MW   245°C   
 
 

  7,5 MW 

                      

    H = -1,5           H = -1,5     

235°C   
 
 

  1,5 MW   235°C   
 
 

  9,0 MW 

                      

    H = 6,0           H= 6,0     

195°C   
 
 

  -4,5 MW   195°C   
 
 

  3,0 MW 

                      

    H = -1,0           H = -1,0     

185°C   
 
 

  -3,5 MW   185°C   
 
 

  4,0 MW 

                      

    H = 4,0           H = 4,0     

145°C   
 
 

  -7,5 MW   145°C   
 
 

  0 MW 

                      

    H = -14,0           H = -14,0     

75°C   
 
 

  6,5 MW   75°C   
 
 

  14,0 MW 

                      

    H = 2,0           H = 2,0     

35°C   
 
 

  4,5 MW   35°C   
 
 

  12,0 MW 

                      

    H = 2,0           H = 2,0     

25°C   
 
 

  2,5 MW   25°C   
 
 

  10,0 MW 

    
 

Utilidade fria 
      

Utilidade fria     

       (a) Não factível           (b) Factível 

Fonte: Adaptado de Smith, 2005. 

 

 

A Figura 11 (a) mostra a cascata para o problema exemplo. Para a construção da 

cascata não se assume que seja fornecida energia ao primeiro intervalo. O primeiro intervalo 
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tem um excedente de 1,5 MW, que é levado ao próximo intervalo. Este segundo intervalo tem 

um déficit de 6 MW, logo a quantidade de energia disponível partir deste intervalo é de -4,5 

MW. No terceiro intervalo, o processo tem um excesso de 1 MW, e consequentemente, -3,5 

MW é levado para o intervalo seguinte, e assim por diante.  

Como se pode verificar na cascata energética do exemplo, alguns fluxos são 

negativos e isso é inviável, pois o calor não pode ser transferido para cima na escala de 

temperatura. A fim de tornar a cascata viável, deve ser adicionada uma quantidade suficiente 

de energia (utilidade quente) para fazer com que o fluxo de calor seja ao menos igual a zero. 

A menor quantidade de utilidade quente necessária é o maior fluxo de calor negativo, que 

neste exemplo é de 7,5 MW.  

Para a construção da cascata energética de forma que a transferência de calor seja 

viável, é adicionada utilidade quente no primeiro intervalo (Figura 11 (b)). Pelo balanço de 

energia esta alteração significa que todos os fluxos são aumentados em 7,5 MW. Como 

resultados da nova cascata energética, são previstas as utilidades quente e fria, QQ = 7,5 MW 

e QF = 10 MW. Uma importante informação ainda pode ser deduzida a partir da Figura 8 (b), 

o ponto em que o fluxo de energia é igual a zero corresponde ao Pinch (TPinch = 145°C), assim 

as temperaturas Pinch quente e fria são 150°C e 140°C, respectivamente. Estes valores 

correspondem aos valores obtidos a partir das curvas compostas na Figura 7. 

 

 

2.3.3 Grande curva composta 

 

 

A grande curva composta (GCC) é um gráfico da temperatura deslocada versus 

fluxo de calor líquido e representa a diferença entre o calor disponível a partir das correntes 

quentes e o calor requerido pelas correntes frias, a uma dada temperatura deslocada. Deste 

modo, a GCC é simplesmente uma representação gráfica da tabela problema e da cascata 

energética.  

Os valores de fluxo de calor líquido na extremidade superior e inferior indicam as 

utilidades quente e fria. Essa representação não somente indica o quanto de aquecimento e 

resfriamento são requeridos, mas também fornece informações sobre temperaturas 

necessárias. Não há necessidade de fornecer toda a utilidade quente no intervalo de 

temperatura mais elevado, uma boa parcela, se desejado, pode ser fornecida a temperaturas 

mais baixas. O Pinch também é facilmente visualizado, sendo o ponto onde o fluxo de calor 

líquido é de zero e a GCC toca o eixo das ordenadas (KEMP, 2007).  
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A GCC para o problema exemplo é mostrada na Figura 12. Verifica-se que QQ = 

7,5 MW (utilidade quente), QF = 10 MW (utilidade fria) e TPinch deslocada = 145°C, sendo que 

estes valores são iguais aos obtidos pelas curvas compostas, tabela problema e cascata 

energética.  

 
 

Figura 12. Grande curva composta (problema exemplo). 

      
           Fonte: Adaptado de Smith, 2005. 

 
 

2.3.4 Síntese da rede de trocadores de calor 

 

 

Na síntese de uma rede de trocadores de calor é recomendada a utilização do 

diagrama de grade, pois ele facilita a visualização do problema.  

 

 

Figura 13. Diagrama de grade (problema exemplo).  

 
Fonte: Adaptado de Smith (2005). 

 

0 

50 

100 

150 

200 

250 

300 

0 2 4 6 8 10 12 14 16 

T
e
m

p
er

a
tu

ra
 d

es
lo

ca
d

a
  

(°
C

) 

Fluxo de energia líquido (MW) 

Pinch 

Resfriamento de 10 MW 

Aquecimento de 7,5 MW 

2 

4 

1 

3 

250°C 

200°C 

180°C 

230°C 

40°C 

80°C 

20°C 

M . Cp         

0,15 

 
0,25 

 
 

0,20 
 

 
0,30 

(MW/°C) 

140°C 



          Dissertação- Cássia Maria de Oliveira 

26 

 

Neste diagrama as correntes são indicadas por linhas horizontais, sendo que as 

correntes quentes partem da esquerda para direita e as correntes frias da direita para esquerda 

(segue a indicação da seta com a temperatura inicial e final). Ainda, as correntes quentes são 

desenhadas em vermelho e as correntes frias em azul de acordo com o padrão internacional. 

Posteriormente, serão indicados outros símbolos, como os círculos ligados por uma linha 

vertical, que indicam a combinação entre uma corrente quente e fria através de um trocador de 

calor e círculos com as letras Q e F, que representam trocadores de calor com utilidades 

quente (aquecedor) e fria (resfriador), respectivamente. Para o problema exemplo descrito 

neste trabalho, o diagrama de grade é mostrado na Figura 13.  

Ao iniciar a concepção da RTC é necessário dividir o problema em duas regiões, 

acima e abaixo do Pinch, e assegurar que alguns critérios sejam atendidos. Segundo Linnhoff 

e Hindmarsh (1983), existem três principais critérios a serem atendidos. 

 

i. Número de correntes quentes e frias:  

Existem várias combinações possíveis entre as correntes quentes e frias, porém 

certas combinações podem não garantir a máxima recuperação de energia. A Figura 14 mostra 

um diagrama de grade na região acima do Pinch, com duas correntes quentes e uma corrente 

fria. Acima do Pinch não deve ser fornecido utilidade fria, pois isto violaria o mínimo de 

utilidade requerida. Pelo diagrama de grade verifica-se que uma das correntes quentes não 

pode ser resfriada sem que haja violação do Tmin. Para solucionar este problema a corrente 

fria deve ser dividida em duas, como mostrado na Figura 15. Logo: 

 

  
FQ NN   (acima do Pinch)        (4) 

onde: 

NQ = número de correntes quentes, incluindo as ramificações; 

NF = número de correntes frias, incluindo as ramificações.  

 

O mesmo argumento é valido abaixo do Pinch, considerando, contudo, que abaixo 

do Pinch utilidade quente não é requerida. Portanto: 

 

    
FQ NN   (abaixo do Pinch)      (5) 
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Figura 14. Critério 1: combinações entre as correntes (inviável). 

 
Fonte: Adaptado de Linnhoff e Hindmarsh, 1983. 

 

 

Figura 15. Critério 1: combinações entre as correntes (viável). 

 
Fonte: Adaptado de Linnhoff e Hindmarsh, 1983. 

 

 

ii. Inequações de CP (capacidade térmica):  

O segundo critério a ser assegurado está relacionado à diferença mínima de 

temperatura entre as correntes quentes e frias e aos valores de CP das correntes combinadas. 

Para que seja viável a troca de energia entre uma corrente quente e fria, a força motriz 

(diferença de temperatura) deve aumentar ao se afastar do Pinch. Este critério apenas será 

satisfeito quando: 

 

    
FQ CPCP  (acima do Pinch)    (6) 

      

    
FQ CPCP  (abaixo do Pinch)    (7) 

 

A Figura 16 mostra uma situação na qual a combinação entre uma corrente fria e 

uma quente é inviável e a Figura 17 mostra a combinação viável. Deve-se ressaltar que as 
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inequações de CP dadas pelas Equações 6 e 7 apenas são usadas quando ambas as 

extremidades de uma combinação entre uma corrente quente e fria estão na condição Pinch 

(extremidade Pinch quente ou fria, nesta situação o trocador de calor está na condição Pinch, 

onde T = Tmin).  

 

 

Figura 16. Critério 2: combinação entre as correntes (inviável).  

 
Fonte: Adaptado de Linnhoff e Hindmarsh, 1983. 

 

 

Figura 17. Critério 2: combinação entre as correntes (viável). 

 
 

Fonte: Adaptado de Linnhoff e Hindmarsh, 1983. 

 

iii. Diferenças dos CP’s (fluxo de capacidade calorífica): 

O terceiro critério para a síntese da RTC está relacionado às diferenças dos fluxos 

de capacidades calorífica das correntes combinadas, segundo as equações: 

     

   
QF CPCPCPDiferença  (acima do Pinch)              (8) 

   
FQ CPCPCPDiferença  (abaixo do Pinch)   (9) 
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   
N

i

Q

N

i

F CPCPCPtotalDiferença (acima do Pinch)   (10) 

       

   
N

i

F

N

i

Q CPCPCPtotalDiferença  (abaixo do Pinch)   (11) 

 

As equações acima apenas são usadas para as combinações entre uma corrente 

quente e fria quando se encontram na extremidade Pinch. Algumas combinações podem ser 

viáveis do ponto de vista das inequações de CP (critério ii). No entanto, podem não ser 

compatíveis com uma rede de trocadores praticável. Este critério expõe que a diferença de CP 

para qualquer trocador operando no Pinch (Equações 8 e 9) não deve exceder a diferença total 

de CP (Equações 10 e 11).  

 

 

Figura 18. Critério 3: combinação entre correntes (inviável). 

 
Fonte: Adaptado de Linnhoff e Hindmarsh, 1983. 

 

Figura 19. Critério 3: combinação entre correntes (viável). 

 
Fonte: Adaptado de Linnhoff e Hindmarsh, 1983. 

 

 

A Figura 18 mostra uma combinação entre as correntes 2 e 3 que  não satisfaz o 

critério de diferença de CP, apesar de satisfazer o critério das inequações. A combinação tem 
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uma diferença de CP de 0,6 MW/°C, enquanto que o total disponível é de apenas 0,4 MW/°C 

(diferença total de CP). Dessa maneira, a combinação entre essas correntes não é viável. A 

Figura 19 mostra uma combinação viável, pois a diferença total de CP é superior à diferença 

de CP entre as correntes combinadas.  

Segundo Ravagnani e Suárez (2012), os critérios mencionados podem ser 

generalizados como:  

 

    
PinchnoentrandoPinchdosaindo NN       (12) 

 

    
PinchnoentrandoPinchdosaindo CPCP      (13) 

 

     PinchnoentrandotestanrescorrentesPinchdosaindotestanrescorrentes CPCP  (14) 

 

 

Figura 20. Rede de trocadores de calor (problema exemplo).  

 
Fonte: Adaptado de Smith, 2005. 

 

 

Outras exigências podem ser necessárias conforme o grau dificuldade do 

problema a ser estudado. Considerando o problema exemplo é possível sintetizar uma rede de 

trocadores de calor que atende aos critérios (Figura 20). A quantidade de energia que não é 

suprida pela troca entre as correntes de processo é obtida pelas utilidades, neste exemplo a 

utilidade quente requerida é de 7,5 MW e a utilidade fria é de 10 MW, que conferem com os 

valores obtidos pelas curvas compostas, tabela problema, cascata energética e grande curva 

composta. Na Tabela 3 é possível verificar a variação da entalpia das correntes acima e abaixo 
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do Pinch, indicando que a energia requerida para cada corrente, seja ela em excesso ou déficit, 

foi suprida pela troca entre as correntes do processo e/ou por utilidades externas.  

 

 

Tabela 3. Variação de entalpia (problema exemplo). 

Corrente Tipo Tinicial (°C) Tfinal (°C) H (MW) 
H acima/abaixo 

do Pinch (MW) 

1 Fria 20 180 32,0 8,0/24,0 

2 Quente 250 40 31,5 15,0/16,5 

3 Fria 140 230 27,0 27,0/0,0 

4 Quente 200 80 30,0 12,5/17,5 

Fonte: Elaborado pelo autor. 

 

 

2.3.5 Número mínimo de unidades de troca térmica 

 

 

Na prática, uma rede de trocadores de calor deve incorporar poucas unidades de 

transferência de energia (utilidade quente, fria e trocadores de calor). Isso assegura uma rede 

com menores custos em termos de equipamentos, tubulações, manutenção e controle. O 

teorema de Euler para redes mostra que o número mínimo de unidades em uma rede é dado 

pela Equação 15 (LINNHOFF, MASON e WARDLE, 1979).   

  

     
SLNU       (15) 

onde: 

U = número de unidades de troca térmica; 

N = o número total de correntes, incluindo as correntes do processo e as utilidades; 

L = número de loops independentes; 

S = o número de componentes separados em uma rede. 

 

Para simplificar o cálculo do número mínimo de unidades, considera-se que o 

número de loops independentes é zero (L = 0, sem unidades extras) e a existência de apenas 

um componente separado (S = 1). Logo, a Equação 15 torna-se: 

 

                              
1NU                                           (16) 

 

Se o problema apenas apresenta demanda de um tipo de utilidade, ou seja, não 
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tem sub-redes a Equação 16 é aplicada. Contudo, quando o sistema tem um Pinch o problema 

é divido em duas regiões, acima e abaixo do Pinch, e a Equação 16 é aplicada às duas regiões 

separadamente, como indicado pela Equação 17.  

     
 

    
)1N()1N(U AbaixoAcima      (17) 

 

Este cálculo pode ser realizado ao problema exemplo. Acima do Pinch existem 5 

correntes, incluindo a utilidade quente e abaixo do Pinch existem 4 correntes, incluindo a 

utilidade fria. Deste modo, o número mínimo de unidade de troca térmica será: 

 

7)14()15(U   

 

Como pode ser observado pela Figura 20, o número mínimo de unidades de troca 

térmica obtido pela Equação 17 é o mesmo que o apresentado na rede de trocadores de calor 

proposta ao problema.  

 

 

2.3.6 Área global mínima de troca térmica 

 

 

O cálculo da área global mínima de troca térmica é de grande importância na 

análise Pinch, pois está diretamente relacionado aos custos de capital. A área de um trocador 

de calor em contracorrente é dada pela Equação 18.  

 

     
MLTU

H
A




                   (18) 

onde: 

A = área de troca térmica; 

H = variação de entalpia; 

U = coeficiente global de transferência de calor; 

TML = diferença média logarítmica de temperatura.  

 

A Equação 18 apenas é válida quando as simplificações de um balanço de energia 

implicam que o calor em uma unidade de troca térmica é igual à variação de entalpia. Para 

problema com uma rede de trocadores de calor é possível dividir as curvas compostas em 
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intervalos de entalpia e calcular a área para cada intervalo, como mostrado na Equação 19 

(TOWNSEND e LINNHOFF, 1984; LINNHOFF e AHMAD, 1990).  

 

    
 




K

1k )k(ML

k
min

T

H

U

1
A                     (19) 

onde: 

Amin = área global mínima de troca térmica; 

K = número total de intervalos de entalpia.  

 

Na Equação 19 o coeficiente global de transferência de calor foi considerado 

constante, porém nem sempre esta consideração é válida. A Equação 20 (TOWNSEND e 

LINNHOFF, 1984; LINNHOFF e AHMAD, 1990) indica o cálculo da área global mínima de 

troca térmica quando o coeficiente global de transferência de calor não é constante.  
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onde: 

qi,k = variação de entalpia da corrente quente i no intervalo de entalpia k; 

qj,k = variação de entalpia da corrente fria j no intervalo de entalpia k; 

hi = coeficiente convectivo da corrente quente i;  

hj = coeficiente convectivo da corrente fria j;  

I = número de correntes quentes no intervalo de entalpia k; 

J = número de correntes frias no intervalo de entalpia k. 

 

O cálculo da área global mínima de troca térmica inclui as utilidades. Dessa 

maneira, além das informações das correntes são necessárias as informações das utilidades 

usadas no processo, tais como temperatura inicial e final, variação de entalpia e coeficiente 

convectivo. Para o problema exemplo não será calculada a área de troca térmica, pois seria 

necessário escolher os tipos de utilidade usada (por exemplo, vapor e água de resfriamento) e 

definir as propriedades mencionadas acima.  

 
 

2.3.7 Escolha da diferença mínima de temperatura 

 

 

A escolha do valor para Tmin entre as correntes quentes e frias influencia o custo 
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de capital e o custo das utilidades quentes e frias. Por meio da Figura 21 é fácil verificar que 

quando Tmin é muito pequeno, os custos de capital tendem ao infinito, visto que a área de 

troca térmica também tende ao infinito. Os custos com utilidade neste caso são mínimos. 

Entretanto, ao aumentar Tmin os custos com o trocador de calor diminuem e com utilidades 

aumenta (LINNHOFF e HINDMARSH, 1983). Deste modo, existe um valor ótimo para o 

Tmin, no qual o custo total anual (custo de capital da rede de trocadores de calor e custo das 

utilidades) é mínimo.  

 

 

Figura 21. Custo versus Tmin.  

 
Fonte: Adaptado de Smith, 2005. 

 

 

Ao especificar o Tmin entre as duas curvas fixa-se a utilidade quente e fria 

requeridas no processo. O valor da diferença mínima de temperatura (Tmin) pode ser 

alterado, o que provoca mudança de posição entre as curvas composta quente e fria, e 

consequentemente, outros valores de utilidades serão obtidos. É importante ressaltar que a 

curva composta quente deve estar em uma posição tal que sempre esteja acima da curva 

composta fria para que a transferência de calor seja possível. O valor da diferença mínima de 

temperatura entre as correntes deve ser escolhido de modo que não ignore restrições práticas e 

que seja obtido o menor custo de capital e energia.  

As Figuras 22 (a) e (b) demonstram como a escolha do Tmin afeta a quantidade 

de utilidades. À medida que o Tmin aumenta (Tmin(1) < Tmin(2)), as utilidades quente e fria 

requeridas pelo processo são maiores. Entretanto, pela Figura 22 (c) verifica-se que apesar dos 

custos com utilidades serem maiores ao aumentar o Tmin, o custo de capital e custo total 

anual é menor.  
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Figura 22. Utilidades versus Tmin. 

 
Fonte: Adaptado de Smith, 2005. 

 

 

2.3.8 Relaxamento da rede 

 

 

A síntese de uma rede de trocadores de calor exige dos projetistas conhecimentos 

sobre integração energética e o processo em questão. No entanto, nem sempre a rede proposta 

é viável do ponto de vista prático. Para minimizar a complexidade do processo pode ser 

realizado o relaxamento da rede, que tem por objetivo reduzir os custos de capital, simplificar 

a rede, e melhorar o retorno do projeto. A estratégia de relaxamento é um processo mais 

complexo que a concepção da rede e existe uma maior variedade de alternativas. Assim, o 

projetista tem uma maior gama de possibilidades a serem consideradas (KEMP, 2007). 

Quando uma rede sofre relaxamento, a restrição da diferença mínima de 

temperatura pode ser relaxada, assim como os trocadores com menor demanda de energia 

podem ser removidos (SMITH, 2005). Para a síntese da rede o problema é dividido em dois 

subproblemas, aumentando o número de unidades de troca térmica e gerando laços térmicos 

em muitos casos. Nesse caso, alguns trocadores podem ser removidos, mas deve ser 

considerado o balanço entre os custos de energia e os custos de capital, pois a exclusão de um 

trocador de calor provocará aumento no consumo de utilidades.  

 

2.4 Ferramentas de cálculo para análise Pinch 

 

 

Os cálculos requeridos pelo método Pinch são conceitualmente simples e podem 

ser feitos a mão. Entretanto, problemas em escala real podem tornar o trabalho tedioso, 

consumir um longo tempo, além de ser susceptível a erros. Portanto, a disponibilidade de um 

software que execute essas tarefas repetitivas é de grande interesse no aprendizado e na 

aplicação do método Pinch (MARTÍN e MATO, 2008).  
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Alguns trabalhos se atêm ao desenvolvimento de softwares para integração 

energética empregando a análise Pinch. Entres eles, pode-se citar o trabalho de Ribeiro et al. 

(2009), que apresentaram a nova interface gráfica desenvolvida para o AtHENS. O programa 

AtHENS (Automatic Heat Exchanger Network Synthesis) foi desenvolvido por Liporace 

(2000) e realiza a síntese automática de redes de trocadores de calor baseado na análise Pinch 

(LIPORACE, PESSOA e QUEIROZ, 2001, 2002, 2004).  

 O Hint é software educacional gratuito para o projeto da rede de trocadores de 

calor que utiliza o método Pinch. O programa tem o objetivo de auxiliar os estudantes e 

pesquisadores nos cálculos da análise Pinch e na síntese de uma rede de trocadores de calor. 

O usuário insere as correntes e as propriedades das mesmas e o programa fornece a 

temperatura Pinch, utilidade quente e fria, curva composta, grande curva composta, diagrama 

de grade, custo de capital e área de troca térmica. Além disso, o usuário pode estudar a 

influência da diferença mínima de temperatura no custo e na energia requerida, otimizar o 

Tmin e sintetizar redes de trocadores de calor, seguindo regras heurísticas do método 

(MARTÍN e MATO, 2008).  

Kemp (2007) traz no Apêndice do seu livro um link para uma planilha de cálculos 

de integração energética com a metodologia Pinch (ELSEVIER LTD, 2007). Nessa planilha é 

possível entrar com os dados das correntes (temperaturas e demanda energética), calcular as 

curvas compostas, tabela problema, energia requerida, temperatura Pinch, grande curva 

composta, diagrama de grade e gerar tabelas e gráficos da variação da temperatura Pinch e 

Tmin. No entanto, não é possível sintetizar a rede de trocadores de calor.  

Na literatura são encontradas outras ferramentas gratuitas que auxiliam na análise 

Pinch, tais como THEN, PINCHLENI e Online Pinch Analysis Tool, mas que não contêm 

recursos para realizar a síntese da RTC. 

Alguns simuladores comerciais incluem ferramentas de análise Pinch, tais como 

os softwares da Aspen Technology
®
. A ferramenta Aspen Energy Analyzer

®
 é baseada em 

conceitos da análise Pinch e faz parte dos simuladores Aspen Plus
®

 e Aspen HYSYS
®
. Nesta 

ferramenta encontram-se disponíveis diversos recursos, tais como as curvas compostas, 

diagramas de grade, grande curva composta, mínimo de energia requerida, rede de trocadores 

de calor gerada automaticamente, simulação do processo, custo de capital versus energia, 

entre outros (ASPEN TECH, 2012). Entretanto, existem algumas desvantagens no uso de 

simuladores comerciais, pois é necessário um conhecimento prévio do usuário em simulação 

de processos, além do alto custo da licença para estes softwares.  
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Podem ser citados outros programas pagos que auxiliam na análise Pinch e 

permitem a síntese da RTC, como o SuperTarget
®
 da KBC, o Pinch

®
 da Universidade de 

Lucerne de Ciências Aplicadas e Artes e o ProSimPlus
®
 da ProSim.  

  



          Dissertação- Cássia Maria de Oliveira 

38 

 

3 Objetivos 
 

 

O presente trabalho teve como objetivo principal propor redes de trocadores de 

calor utilizando a análise Pinch para a biorrefinaria virtual de cana-de-açúcar com produção 

de etanol de 1ª/2ª geração e energia elétrica, a fim de reduzir o consumo de utilidades. 

A biorrefinaria foi avaliada em diferentes cenários: 

 

Cenário 1 – Pré-tratamento do bagaço: hidrotérmico; Com fermentação das pentoses. 

Cenário 2 - Pré-tratamento do bagaço: hidrotérmico; Sem fermentação das pentoses. 

Cenário 3 – Pré-tratamento do bagaço: ácido diluído; Com fermentação das pentoses. 

Cenário 4 - Pré-tratamento do bagaço: ácido diluído; Sem fermentação das pentoses.  

Cenário 5 – Pré-tratamento do bagaço: explosão a vapor; Com fermentação das pentoses. 

Cenário 6 – Pré-tratamento do bagaço: explosão a vapor; Sem fermentação das pentoses. 
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4 Metodologia 
 

 

A integração energética da biorrefinaria virtual foi realizada com base nos 

princípios da análise Pinch, técnica desenvolvida por Linnhoff na Inglaterra. A metodologia 

adotada pode ser divida em algumas etapas, descritas simplificadamente nos tópicos a seguir.  

 

 

4.1 Identificação de correntes de processo 

 

 

Inicialmente foi realizado um estudo do processo da biorrefinaria virtual para 

identificação das correntes que poderiam participar da integração energética, considerando as 

possíveis restrições do processo. 

 

 

4.2 Aquisição de dados 

 

 

Nesta etapa fez-se a aquisição de dados das correntes, tais como temperatura 

inicial e final, vazão mássica e definição do tipo de corrente (quente ou fria; líquida ou 

gasosa). As informações foram obtidas de simulações realizadas no simulador EMSO, o qual 

tem sido utilizado no desenvolvimento da biorrefinaria virtual realizada pelo grupo de 

pesquisa de Simulação e Controle de Processos do Departamento Engenharia Química da 

UFSCar.  

O termo EMSO significa Ambiente de Modelagem, Simulação e Otimização. É 

um ambiente gráfico completo, no qual o usuário pode modelar complexos processos 

dinâmicos ou em estado estacionário pela simples seleção e conexão de blocos dos modelos. 

O usuário, ainda, pode desenvolver novos modelos utilizando a linguagem de modelagem do 

EMSO ou utilizar outros que foram feitos a partir do EMSO Library (EML). A EML é uma 

biblioteca de código aberto de modelos escritos na linguagem de modelagem do EMSO 

(SOARES, 2006). Dentre as vantagens da utilização do EMSO é possível citar: a linguagem 

de programação orientada a objetos, que permite o usuário criar modelos complexos ou 

específicos a partir dos padrões; disponibilidade do simulador em plataformas do Windows
®
, 

Linux
®
 e Unix

®
; licença gratuita.  
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4.3 Cálculo de propriedades 

 

 

Para cada corrente identificada na participação da integração energética foram 

calculadas as propriedades termodinâmicas como a capacidade calorífica, variação de entalpia 

e capacidade térmica. 

Na simulação a composição da cana-de-açúcar foi considerada igual a 69,73% de 

água, 14,50% de sacarose, 5,00% de celulose, 4,75% de hemicelulose, 2,75% de lignina, 

2,07% de K2O, 0,60% de glicose e 0,60% de sujeiras. O cálculo da capacidade calorífica (Cp) 

para as correntes constituídas do caldo de cana-de-açúcar foi obtido pela Equação 21 

(HUGOT, 1986). Sabe-se que a corrente de vinho não é mais constituída de caldo, pois o 

substrato foi consumido para gerar etanol, além de estarem presentes outros subprodutos em 

baixas concentrações. Entretanto, a fim de simplificar os cálculos, a capacidade calorífica da 

corrente constituída de vinho foi calculada como uma média ponderada entre a fração de 

caldo e de etanol, sendo que a capacidade calorífica do etanol (Equação 22) foi obtida pela 

média dos Cp’s nas temperaturas de entrada e saída da corrente (KDB, 2013). Para as 

correntes da coluna de destilação, tais como a vinhaça, flegmaça e etanol foram utilizados as 

variações de entalpia fornecidas pela simulação das colunas no Aspen Plus
®
, nas mesmas 

condições da simulação realizada no EMSO. Nas simulações realizadas no Aspen Plus
®
 as 

correntes de vinhaça, flegmaça e etanol foram consideradas constituídas de etanol e água. 

Mais informações sobre as simulações podem ser obtidas nos trabalhos de Furlan et al. 

(2013), Furlan (2012) e Furlan et al. (2012).  

 

    

)Kkg/kJ(x35,219,4Cp açúcarcaldo 

   

(21)

 
 

onde xaçúcar é a fração mássica de açúcar. 

 

         

)Kkmol/kJ(DTCTBTACp 32

oltane 

                      

(22) 

 

onde A = -67,4439, B = 1,842515, C = -7,30.10
-3

, D = 1,05.10
-5

e T é a temperatura do etanol 

em K. 
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4.4 Tmin 
 

 

A escolha da diferença mínima de temperatura (Tmin) entre uma corrente quente 

e fria depende das características do processo (YOON, LEE e PARK, 2007. Alguns trabalhos 

utilizam o menor valor de Tmin em trocadores de calor encontrado no processo real. Neste 

trabalho foi definida a diferença mínima de temperatura igual a 10°C. 

 O valor de Tmin influencia no consumo de utilidades dentro do processo e pode 

ser otimizado, de forma a se obter valores mais acurados de recuperação de energia. No 

entanto, como é demonstrado no Capítulo de Resultados e Discussão, o valor adotado já 

apresenta grande redução no consumo de utilidades. O principal objetivo deste trabalho foi 

demonstrar que a integração energética tem grande potencial, junto com outros estudos, de 

tornar a produção de etanol 2G viável, devido a maior disponibilidade de bagaço. Por este 

motivo, a otimização não foi escopo do trabalho e diferentes valores de Tmin não foram 

analisados.  

 

 

4.5 Análise Pinch 

 

 

Nesta etapa foram obtidas as curvas compostas, temperatura Pinch, consumo 

mínimo de utilidade quente e fria, tabela problema, cascata energética e grande curva 

composta. 

Para a integração energética foram utilizadas como ferramentas a planilha do 

KEMP (2007) e o software Hint, sendo que ambas apresentam os mesmos resultados, pois 

utilizam o método Pinch. A justificativa pelo uso destas duas ferramentas se deve à 

possibilidade de acesso aos dados calculados na planilha disponível em Elsevier (2007), 

contudo sem a viabilidade de modificar as configurações dos gráficos, e ao recurso de síntese 

da RTC no Hint, porém sem acesso aos dados calculados. Por esta razão, foram utilizadas as 

duas ferramentas, uma fornecendo os dados para refazer os gráficos na formatação desejada e 

a outra para sintetizar a RTC.  

 

 

4.6 Redes de trocadores de calor 

 

 

A partir dos resultados da análise Pinch foram propostas redes de trocadores de 

calor que atendessem a demanda energética mínima para a biorrefinaria com os diferentes 
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tipos de pré-tratamento. Em alguns casos a rede sintetizada pode ser não viável tecnicamente, 

logo, para estas situações foram propostas outras redes com viabilidade técnica e com 

consumo energético superior à demanda mínima, mas ainda inferior ao processo sem 

integração.  

 

 

4.7 Avaliação da integração energética na biorrefinaria 

 

 

Na etapa final realizou-se uma comparação da biorrefinaria com integração 

energética, sem integração energética e com integração de projeto. O termo integração de 

projeto refere-se ao processo comumente encontrado nas usinas, no qual existe integração 

energética entre determinadas correntes de processo. Em alguns trechos desta dissertação o 

processo sem integração será referido como processo original. Os parâmetros de comparação 

utilizados foram consumo de vapor por volume de etanol produzido, redução no consumo 

energético e número de trocadores de calor.   
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5 Resultados e Discussão 
 

 

Neste tópico apresentam-se os resultados da integração energética da biorrefinaria 

para os diferentes cenários avaliados. É importante mencionar que nesta dissertação o termo 

trocador de calor refere-se às unidades de troca térmica na qual a fonte de aquecimento e 

resfriamento são as próprias correntes do processo. O termo aquecedor refere-se à unidade de 

troca térmica na qual o fluido de aquecimento é uma utilidade externa, como vapor. E o termo 

resfriador refere-se à unidade de troca térmica na qual o fluido de resfriamento é uma 

utilidade externa, como água de resfriamento. 

 

5.1 Cenário 1: biorrefinaria empregando o pré-tratamento hidrotérmico e considerando 

a etapa de fermentação das pentoses 

 

A biorrefinaria apresentada neste tópico possui uma capacidade de moagem de 

12.000 t/dia de cana-de-açúcar, produção de 1.144 m
3
 etanol hidratado/dia e 68,5 MW de 

energia elétrica e consumo de 3,3 kg vapor/L etanol hidratado. O consumo de vapor 

supramencionado refere-se ao consumo de vapor vegetal que é utilizado como utilidade 

quente no processo. O particionamento entre as frações de bagaço para o sistema de 

cogeração e produção de etanol 2G advém da necessidade do processo ser energeticamente 

autossuficiente. Portanto, pela demanda energética do processo sem integração energética, é 

necessário queimar 2.655 t/dia de bagaço na geração de vapor para sustentar energeticamente 

o processo, restando 350 t/dia de bagaço para a produção de etanol de segunda geração. O 

conceito de particionamento entre as frações de bagaço é válido em todos os cenários 

avaliados neste trabalho.  

Na Tabela 4 são apresentadas as informações das correntes que precisam de 

aquecimento ou resfriamento, referentes ao processo de produção de etanol 1G/2G e energia 

elétrica, empregando o pré-tratamento hidrotérmico para o bagaço de cana-de-açúcar e 

considerando a fermentação das pentoses. No Apêndice C encontra-se o fluxograma deste 

processo com indicação das correntes que foram utilizadas na integração energética. Neste 

primeiro momento foi considerado que todo aquecimento e resfriamento das correntes são por 

utilidades externas, ou seja, não há nenhuma integração energética.  

Ao iniciar a análise Pinch foi definido o Tmin de 10°C, valor adotado em todos os 

cenários avaliados. A Figura 23 mostra o diagrama das curvas compostas. Pode-se verificar 

que a energia recuperada pela troca de calor entre as correntes é de 68,3 MW e a quantidade 
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de utilidade quente e fria necessárias para o processo é de 49,0 MW e 38,5 MW, 

respectivamente. A temperatura Pinch deslocada do processo é igual a 106,9°C e as 

temperaturas Pinch quente e fria são 111,9°C e 101,9°C, respectivamente. O vapor vegetal 

saturado a 2,1 bar (T = 121,9°C) fornecido pelo evaporador do caldo é utilizado no 

aquecimento das correntes frias, sem que haja necessidade de outra fonte de utilidade quente. 

Nos cenários seguintes, o vapor vegetal produzido no evaporador também é utilizado como 

utilidade quente nas mesmas condições, por esta razão não será citado novamente. 

A partir dos valores de demanda mínima de utilidades e considerando os conceitos 

apresentados anteriormente podem ser obtidas diferentes redes de trocadores de calor. A 

Figura 24 mostra uma das RTC, onde estão presentes 9 trocadores de calor, 3 aquecedores e 5 

resfriadores, ou seja, 17 unidades de troca térmica. Este valor representa um acréscimo de 5 

unidades de troca térmica em relação ao processo sem integração energética. Em comparação 

com a biorrefinaria original, o processo com a rede de trocadores de calor que atende a 

demanda mínima energética apresenta economia de 58,2% em utilidade quente e 63,9% em 

utilidade fria e consumo de vapor vegetal reduzido a 1,4 kg vapor/L etanol hidratado. 

 

 

Tabela 4.  Dados das correntes de processo (Cenário 1). 

Corrente Tipo Constituição 
Equipamento Vazão 

(t/h) 

Tinicial 

(°C) 

Tfinal 

(°C) 

H  

(kW) Sai Entra 

S018-S019 Fria Caldo Moenda Tanque de 

calagem 
547,66 32,13 58,32 15.234,43 

S022-S045 Quente Caldo Evaporador Fermentador 338,17 121,90 31,00 -31.483,85 

S023-S031 Fria Caldo Tanque de 

calagem 
Flash 548,87 58,25 110,00 30.169,28 

S051-S052 Fria Vinho Flash Coluna 1 423,35 31,00 82,00 24.185,42 

Coluna-V1 Fria Vinhaça Coluna 1 Refervedor 353,84 111,69 111,88 42.740,70 

Coluna-F1 Fria Flegmaça Coluna 2 Refervedor 32,14 108,28 108,38 5.015,00 

Coluna-E1 Quente Etanol Coluna 2 Condensador 37,38 78,17 77,43 -34.458,58 

Coluna-V2 Quente Vinhaça Refervedor 
1 

353,84 111,88 25,00 -35.894,36 

Coluna-F2 Quente Flegmaça Refervedor 
1 

32,14 108,38 25,00 -2.928,81 

Coluna-E2 Quente Etanol Condensador 
1 

37,38 77,43 25,00 -2.100,46 

1
 Sai do equipamento e passa por um trocador de calor até atingir a temperatura de 25°C. 

Fonte: Elaborado pelo autor. 

 

 

Para sintetizar a RTC que atendesse a demanda mínima de energia foi necessário 

dividir a corrente de caldo (S023-S031) em dois fluxos. Em correntes com alta vazão ou 
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elevada temperatura, a divisão de correntes pode ser vantajosa, porém esse procedimento 

pode não ser compatível com o processo e suas restrições, e por este motivo, foi proposta uma 

segunda RTC sem divisões de correntes e com uma demanda energética de QQ = 68,7 MW e 

QF = 58,2 MW (Figura 25). No processo integrado com a segunda RTC há um acréscimo de 1 

unidade de troca térmica em relação a biorrefinaria sem integração, economia de 41,5% em 

utilidade quente e 45,6% em utilidade fria e consumo de vapor vegetal reduzido a 1,9 kg 

vapor/L etanol hidratado. Durante a síntese da segunda rede foi rompido o laço térmico entre 

os trocadores de calor 6 e 4 com a remoção do trocador 4, além da exclusão dos trocadores 3, 

8, 10 e 12. Essa é uma estratégia de relaxamento que tem por objetivo simplificar a rede. 

Contudo, a remoção de um laço térmico deve seguir um critério envolvendo o balanço entre 

os custos de energia e os custos de equipamento. Para essa análise é necessário confrontar 

fatores como custos de tubulações, válvulas, trocadores de calor e manutenção, retorno pela 

economia em utilidades e a complexidade do processo. Nas redes indicadas pelas Figuras 24 e 

25 os números abaixo dos trocadores de calor, aquecedores e resfriadores indicam a taxa de 

energia trocada entre as correntes ou utilidades, em MW.  

 

 

Figura 23. Curvas compostas (Cenário 1). 

 
 Fonte: Elaborado pelo autor. 

 

 

Nas usinas frequentemente há um nível de integração no processo, o qual depende 

do projeto de cada planta. A biorrefinaria tomada como base (Apêndices A e B) possui 

integração entre a corrente de vinhaça (Coluna-V2) e de vinho na entrada da coluna de 
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destilação (S051-S052) e entre a corrente de caldo na saída das moendas (S018-S019) e a 

corrente de caldo na saída do evaporador (S022-S045). Esse tipo de integração é comumente 

utilizado nas destilarias e é denominado de biorrefinaria com integração de projeto neste 

trabalho. A demanda energética nesse processo nas mesmas condições de processo da 

biorrefinaria não integrada é de QQ = 77,92 MW e QF = 67,67 MW e consumo de 2,2 kg 

vapor/L etanol hidratado, indicando uma economia de 33,6% em utilidade quente e 36,7% em 

utilidade fria em relação ao processo não integrado. A Tabela 5 compara a redução no 

consumo de energia da biorrefinaria com a 1ª RTC e a 2ª RTC em relação à biorrefinaria com 

integração de projeto. 

A Figura 26 compara o consumo energético dos processos com integração, sem 

integração e com integração de projeto. Para este primeiro cenário, a integração energética 

apresenta uma considerável economia de utilidade quente e fria em relação ao processo sem 

integração e com integração de projeto. O menor consumo de utilidades é obtido com a 1ª 

RTC, na qual há uma economia de aproximadamente 60% em relação ao processo sem 

integração e de 40% em relação ao processo com integração de projeto. O processo com a 2ª 

RTC apresenta uma economia inferior, porém, tem a vantagem de adicionar apenas um 

trocador de calor ao processo original e de manter a planta sem a divisão de correntes.  
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Figura 24. 1ª Rede de trocadores de calor (Cenário 1). 

 

 

Fonte: Elaborado pelo autor. 
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Figura 25. 2 ª Rede de trocadores de calor (Cenário 1). 

 

Fonte: Elaborado pelo autor. 

 

Tabela 5. Economia de utilidades dos processos com integração energética em relação ao 

processo com integração de projeto (Cenário 1). 

Biorrefinaria 
% economia 

Utilidade quente Utilidade fria 

1ª RTC 37,1 43,0 

2ª RTC 11,9 14,0 

Fonte: Elaborado pelo autor. 

 

Figura 26. Comparação entre os processos com integração, sem integração e com integração 

de projeto (Cenário 1). 

 

Fonte: Elaborado pelo autor. 
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5.2 Cenário 2: biorrefinaria empregando o pré-tratamento hidrotérmico e não 

considerando a etapa de fermentação das pentoses 

 

 

A biorrefinaria apresentada neste tópico possui uma capacidade de moagem de 

12.000 t/dia de cana-de-açúcar, produção de 1.123 m
3
 etanol hidratado/dia e 73,6 MW de 

energia elétrica e consumo de 3,2 kg vapor/L etanol hidratado. A disponibilidade de bagaço é 

de 2.655 t/dia para cogeração de energia e 350 t/dia para a produção de etanol de segunda 

geração.  

Na Tabela 6 são apresentadas as informações das correntes que precisam de 

aquecimento ou resfriamento, referentes ao processo de produção de etanol 1G/2G e energia 

elétrica, empregando o pré-tratamento hidrotérmico para o bagaço de cana-de-açúcar e não 

considerando a etapa de fermentação das pentoses. No Apêndice D encontra-se o fluxograma 

deste processo com indicação das correntes que foram utilizadas na integração energética.  

 

 

Tabela 6.  Dados das correntes de processo (Cenário 2). 

Corrente Tipo Constituição 
Equipamento Vazão 

(t/h) 

Tinicial 

(°C) 

Tfinal 

(°C) 

H 

(kW) Sai Entra 

S018-S019 Fria Caldo Moenda Tanque de 

calagem 
547,66 32,13 58,32 15.234,43 

S022-S045 Quente Caldo Evaporador Fermentador 338,17 121,90 31,00 -31.483,85 

S023-S031 Fria Caldo Tanque de 

calagem 
Flash 548,87 58,25 110,00 30.169,28 

S051-S052 Fria Vinho Flash Coluna 1 391,18 31,00 82,00 22.499,91 

Coluna-V1 Fria Vinhaça Coluna 1 Refervedor 324,70 111,70 111,88 40.072,71 

Coluna-F1 Fria Flegmaça Coluna 2 Refervedor 29,78 108,28 108,38 5.015,00 

Coluna-E1 Quente Etanol Coluna 2 Condensador 36,70 78,21 77,45 -32.909,40 

Coluna-V2 Quente Vinhaça Refervedor 
1 

324,70 111,88 25,00 -32.935,28 

Coluna-F2 Quente Flegmaça Refervedor 
1 

29,78 108,38 25,00 -2.730,47 

Coluna-E2 Quente Etanol Condensador 
1 

36,70 77,45 25,00 -2.051,90 

1
 Sai do equipamento e passa por um trocador de calor até atingir a temperatura de 25°C. 

Fonte: Elaborado pelo autor. 

 

 

 A Figura 27 mostra o diagrama das curvas compostas, no qual se verifica que a 

energia recuperada pela troca de calor entre as correntes é de 66,3 MW e quantidade de 

utilidade quente e fria necessárias para o processo é de 46,7 MW e 35,8 MW, 

respectivamente. A temperatura Pinch deslocada do processo é igual a 73,2°C e as 

temperaturas Pinch quente e fria são 78,2°C e 68,2°C, respectivamente. O consumo de 
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utilidades é inferior ao do Cenário 1 devido à não utilização da fração na pentoses na etapa de 

produção 2G, o que torna desnecessário concentrar o licor de pentoses e leva a uma produção 

de etanol inferior. Em razão dos fatores supramencionados, o consumo energético é reduzido.  

 
 

Figura 27. Curvas compostas (Cenário 2). 

 
             Fonte: Elaborado pelo autor. 

 

 

Com base nos resultados apresentados foi proposta uma rede de trocadores de 

calor (Figura 28) com 17 unidades de troca térmica (9 trocadores de calor, 3 aquecedores e 5 

resfriadores). Este valor representa um acréscimo de 5 unidades de troca térmica em relação 

ao processo sem integração energética. Em comparação com a biorrefinaria original, o 

processo com a rede de trocadores de calor que atende a demanda energética mínima 

apresenta economia de 58,7% em utilidade quente e 65,0% em utilidade fria e consumo de 

vapor vegetal reduzido a 1,3 kg vapor/L etanol hidratado. Semelhantemente ao Cenário 1, 

houve a necessidade de dividir a corrente de caldo (S023-S031) em dois fluxos para sintetizar 

uma RTC que atendesse a demanda mínima de energia. Contudo, para evitar este tipo de 

divisão, foi proposta uma segunda RTC sem divisões de correntes e com uma demanda 

energética de QQ = 54,3 MW e QF = 43,4 MW (Figura 29). No processo integrado com a 

segunda RTC há um acréscimo de 3 unidades de troca térmica em relação a biorrefinaria sem 

integração, economia de 51,9% em utilidade quente e 57,5% em utilidade fria e consumo de 

vapor vegetal reduzido a 1,5 kg vapor/L etanol hidratado. Durante a síntese da segunda rede 
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foi rompido o laço térmico entre os trocadores de calor 8 e 9, além da remoção dos trocadores 

5, 6 e 7. 

A demanda energética no processo com integração de projeto nas mesmas 

condições da biorrefinaria não integrada é de QQ = 75,3 MW e QF = 64,4 MW e consumo de 

2,1 kg vapor/L etanol hidratado, indicando uma economia de 33,4% em utilidade quente e 

37,0% em utilidade fria em relação ao processo não integrado. A Tabela 7 compara a redução 

no consumo de energia da biorrefinaria com a 1ª RTC e a 2ª RTC em relação à biorrefinaria 

com integração de projeto. 

A Figura 30 compara o consumo energético dos processos com integração, sem 

integração e com integração de projeto. Para este segundo cenário, os resultados são 

semelhantes aos do Cenário 1, no qual a integração energética apresenta uma considerável 

economia de utilidade quente e fria em relação ao processo sem integração e com integração 

de projeto, sendo que o menor consumo de utilidade é obtido com a 1ª RTC, porém com o 

inconveniente da divisão de correntes. O processo com a 2ª RTC apresenta economia inferior, 

mas há uma redução no consumo na ordem de 30% em relação ao processo comumente 

encontrado nas usinas, o que representa um valor considerável, e ainda tem a vantagem de 

manter a planta sem a divisão de correntes. 
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Figura 28. 1ª Rede de trocadores de calor (Cenário 2). 

 

Fonte: Elaborado pelo autor. 
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Figura 29. 2 ª Rede de trocadores de calor (Cenário 2). 

 
Fonte: Elaborado pelo autor. 

 

Tabela 7. Economia de utilidades dos processos com integração energética em relação ao 

processo com integração de projeto (Cenário 2). 

Biorrefinaria 
% economia 

Utilidade quente Utilidade fria 

1ª RTC 38,0 44,4 

2ª RTC 27,8 32,5 

Fonte: Elaborado pelo autor. 

 

 

Figura 30. Comparação entre os processos com integração, sem integração e com integração 

de projeto (Cenário 2). 

 
Fonte: Elaborado pelo autor. 
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5.3 Cenário 3: biorrefinaria empregando o pré-tratamento com ácido diluído e 

considerando a etapa de fermentação das pentoses 

 

 

A biorrefinaria apresentada neste tópico possui uma capacidade de moagem de 

12.000 t/dia de cana-de-açúcar, produção de 1.382 m
3
 etanol hidratado/dia e 45,5 MW de 

energia elétrica e consumo de 3,4 kg vapor/L etanol hidratado. A disponibilidade de bagaço é 

de 733 t/dia para cogeração de energia e 2.272 t/dia para a produção de etanol de segunda 

geração. A quantidade de bagaço disponível para a segunda geração é superior aos cenários 

anteriores, pois o pré-tratamento com ácido diluído não emprega vapor a alta pressão como o 

pré-tratamento hidrotérmico e não há concentração das pentoses. Dessa maneira, é 

disponibilizado menos bagaço para a cogeração e mais bagaço para a produção de etanol 2G.  

Na Tabela 8 são apresentadas as informações das correntes que precisam de 

aquecimento ou resfriamento, referentes ao processo de produção de etanol 1G/2G e energia 

elétrica, empregando o pré-tratamento com ácido diluído para o bagaço de cana-de-açúcar e 

considerando a fermentação das pentoses. No Apêndice E encontra-se o fluxograma deste 

processo com indicação das correntes que foram utilizadas na integração energética.  

 

 

Tabela 8.  Dados das correntes de processo (Cenário 3). 

Corrente Tipo Constituição 
Equipamento Vazão 

(t/h) 

Tinicial 

(°C) 

Tfinal 

(°C) 

H 

(kW) Sai Entra 

S018-S019 Fria Caldo Moenda Tanque de 

calagem 
547,66 32,13 58,32 15.234,43 

S022-S045 Quente Caldo Evaporador Fermentador 386,24 122,20 31,00 -36.078,32 

S023-S031 Fria Caldo Tanque de 

calagem 
Flash 548,87 58,25 110,00 30.169,28 

S051-S052 Fria Vinho Flash Coluna 1 638,97 31,00 82,00 36.503,05 

Coluna-V1 Fria Vinhaça Coluna 1 Refervedor 547,39 111,69 111,88 61.265,23 

Coluna-F1 Fria Flegmaça Coluna 2 Refervedor 46,42 108,28 108,38 5.015,00 

Coluna-E1 Quente Etanol Coluna 2 Condensador 45,15 78,17 77,43 -45.479,59 

Coluna-V2 Quente Vinhaça Refervedor 
1 

547,39 111,88 25,00 -55.496,94 

Coluna-F2 Quente Flegmaça Refervedor 
1 

46,42 108,38 25,00 -4.261,95 

Coluna-E2 Quente Etanol Condensador 
1 

45,15 77,43 25,00 -2.545,91 

1
 Sai do equipamento e passa por um trocador de calor até atingir a temperatura de 25°C. 

Fonte: Elaborado pelo autor. 

 

 

A Figura 31 mostra o diagrama das curvas compostas, no qual se verifica que a 

energia recuperada pela troca de calor entre as correntes é de 76,7 MW e quantidade de 
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utilidade quente e fria necessárias para o processo é de 66,9 MW e 62,6 MW, 

respectivamente. A temperatura Pinch deslocada do processo é igual a 106,9°C e as 

temperaturas Pinch quente e fria são 111,9°C e 101,9°C, respectivamente. O consumo de 

utilidades é superior aos cenários anteriores devido à maior disponibilidade de material 

lignocelulósico para a segunda geração, o que provoca aumento na produção de etanol e 

consequentemente no consumo energético.  

 
 

Figura 31. Curvas compostas (Cenário 3). 

 
           Fonte: Elaborado pelo autor. 

 

 

Com base nos resultados apresentados foi proposta uma rede de trocadores de 

calor (Figura 32) com 14 unidades de troca térmica (6 trocadores de calor, 3 aquecedores e 5 

resfriadores). Este valor representa um acréscimo de 2 unidades de troca térmica no processo 

sem integração energética. Em comparação com a biorrefinaria original, o processo com a 

rede de trocadores de calor que atende a demanda mínima energética apresenta economia de 

54,8% em utilidade quente e 56,5% em utilidade fria e consumo de vapor vegetal reduzido a 

1,5 kg vapor/L etanol hidratado. 

A demanda energética no processo com integração de projeto nas mesmas 

condições de processo da biorrefinaria não integrada é de QQ = 96,4 MW e QF = 92,1 MW e 

consumo de 2,2 kg vapor/L etanol hidratado, indicando uma economia de 34,9% em utilidade 

quente e 36,0% em utilidade fria em relação ao processo não integrado. A biorrefinaria com a 

RTC proposta apresenta economia de 30,6% em utilidade quente e 32,0% em utilidade fria 

quando comparada à biorrefinaria com integração de projeto. 
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Figura 32. Rede de trocadores de calor (Cenário 3). 

 

Fonte: Elaborado pelo autor. 

 

A Figura 33 compara o consumo energético dos processos com integração, sem 

integração e com integração de projeto. Para o terceiro cenário, os resultados demonstraram 

que a integração energética fornece considerável redução no consumo de utilidades, sem a 

necessidade de dividir correntes de processo e com adição de apenas duas unidades de troca 

térmica em relação ao processo original.  

 

 

Figura 33. Comparação entre os processos com integração, sem integração e com integração 

de projeto (Cenário 3). 

 

Fonte: Elaborado pelo autor. 
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5.4 Cenário 4: biorrefinaria empregando o pré-tratamento com ácido diluído e não 

considerando a etapa de fermentação das pentoses 

 

 

A biorrefinaria apresentada neste tópico possui uma capacidade de moagem de 

12.000 t/dia de cana-de-açúcar, produção de 1.253 m
3
 etanol hidratado/dia e 45,1 MW de 

energia elétrica e consumo de 3,1 kg vapor/L etanol hidratado. A disponibilidade de bagaço é 

de 650 t/dia para cogeração de energia e 2.355 t/dia para a produção de etanol de segunda 

geração. Como citado no Cenário 3, a maior quantidade de bagaço disponível para a segunda 

geração se deve a não utilização de vapor a alta pressão no pré-tratamento, o que 

consequentemente reduz o consumo de bagaço no sistema de cogeração. 

Na Tabela 9 são apresentadas as informações das correntes que precisam de 

aquecimento ou resfriamento, referentes ao processo de produção de etanol 1G/2G e energia 

elétrica, empregando o pré-tratamento com ácido diluído para o bagaço de cana-de-açúcar e 

não considerando a etapa de fermentação das pentoses. No Apêndice F encontra-se o 

fluxograma deste processo com indicação das correntes que foram utilizadas na integração 

energética. 

 

 

Tabela 9.  Dados das correntes de processo (Cenário 4). 

Corrente Tipo Constituição 
Equipamento Vazão 

(t/h) 

Tinicial 

(°C) 

Tfinal 

(°C) 

H 

(kW) Sai Entra 

S018-S019 Fria Caldo Moenda Tanque de 

calagem 
547,66 32,13 58,32 15.234,43 

S022-S045 Quente Caldo Evaporador Fermentador 388,19 122,20 31,00 -36.260,74 

S023-S031 Fria Caldo Tanque de 

calagem 
Flash 548,87 58,25 110,00 30.169,28 

S051-S052 Fria Vinho Flash Coluna 1 450,38 31,00 81,85 25.851,95 

Coluna-V1 Fria Vinhaça Coluna 1 Refervedor 375,23 111,70 111,88 45.784,82 

Coluna-F1 Fria Flegmaça Coluna 2 Refervedor 34,22 108,28 108,38 5.015,00 

Coluna-E1 Quente Etanol Coluna 2 Condensador 40,92 78,21 77,45 -36.711,97 

Coluna-V2 Quente Vinhaça Refervedor 
1 

375,23 111,88 25,00 -38.059,36 

Coluna-F2 Quente Flegmaça Refervedor 
1 

34,22 108,38 25,00 -3.132,03 

Coluna-E2 Quente Etanol Condensador 
1 

40,92 77,45 25,00 -2.293,71 

1
 Sai do equipamento e passa por um trocador de calor até atingir a temperatura de 25°C. 

Fonte: Elaborado pelo autor. 
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Figura 34. Curvas compostas (Cenário 4). 

 
           Fonte: Elaborado pelo autor. 

 

 

A Figura 34 mostra o diagrama das curvas compostas, no qual se verifica que a 

energia recuperada pela troca de calor entre as correntes é de 70,6 MW e quantidade de 

utilidade quente e fria necessárias para o processo é de 51,4 MW e 45,8 MW, 

respectivamente. A temperatura Pinch deslocada do processo é igual a 106,9°C e as 

temperaturas Pinch quente e fria são 111,9°C e 101,9°C, respectivamente. Similarmente ao 

Cenário 2, o consumo de utilidades é inferior ao processo com o mesmo pré-tratamento e 

fermentação das pentoses devido à menor produção de etanol, e consequentemente, menor 

demanda energética. 

Com base nos resultados apresentados foi proposta uma rede de trocadores de 

calor (Figura 35) com 15 unidades de troca térmica (7 trocadores de calor, 3 aquecedores e 5 

resfriadores). Este valor representa um acréscimo de 3 unidades de troca térmica em relação 

ao processo sem integração energética. Em comparação com a biorrefinaria original, o 

processo com a rede de trocadores de calor que atende a demanda mínima energética 

apresenta economia de 57,9% em utilidade quente e 60,6% em utilidade fria e consumo de 

vapor vegetal reduzido a 1,3 kg vapor/L etanol hidratado. Assim como nos Cenários 1 e 2 

houve a necessidade de dividir a corrente de caldo (S023-S031) em dois fluxos para sintetizar 

uma RTC que atendesse a demanda mínima de energia. Contudo, para evitar este tipo de 

divisão, foi proposta uma segunda RTC sem divisões de correntes e com uma demanda 

energética de QQ = 71,1 MW e QF = 65,5 MW (Figura 36). No processo integrado com a 
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segunda RTC há um acréscimo de 1 unidade de troca térmica em relação a biorrefinaria sem 

integração, economia de 41,8% em utilidade quente e 43,8% em utilidade fria e consumo de 

vapor vegetal reduzido a 1,8 kg vapor/L etanol hidratado. Durante a síntese da segunda rede 

foi rompido o laço térmico entre os trocadores de calor 3 e 5 com remoção do trocador 5, 

além da exclusão dos trocadores 7 e 10. 

A demanda energética do processo com integração de projeto nas mesmas 

condições da biorrefinaria não integrada é de QQ = 81,0 MW e QF = 75,4 MW e consumo de 

2,1 kg vapor/L etanol hidratado, indicando uma economia de 33,7% em utilidade quente e 

35,3% em utilidade fria em relação ao processo não integrado. A Tabela 10 compara a 

redução no consumo de energia da biorrefinaria com a 1ª RTC e a 2ª RTC em relação à 

biorrefinaria com integração de projeto. 

A Figura 37 compara o consumo energético dos processos com integração, sem 

integração e com integração de projeto. Os resultados são semelhantes aos anteriores, 

demonstrando que o processo com ambas as redes propostas reduzem o consumo energético, 

de maneira mais significativa com a 1ª RTC, mas com os inconvenientes anteriormente 

citados para os Cenários 1 e 2. O processo com a 2ª RTC proposta tem consumo energético 

superior, porém ainda é inferior ao consumo do processo sem integração e com integração de 

projeto, além da vantagem de não haver divisão de correntes.  



              Dissertação- Cássia Maria de Oliveira 

60 

 

Figura 35. 1ª Rede de trocadores de calor (Cenário 4). 

 

Fonte: Elaborado pelo autor. 
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Figura 36. 2 ª Rede de trocadores de calor (Cenário 4). 

 
Fonte: Elaborado pelo autor. 

 

 

Tabela 10. Economia de utilidades dos processos com integração energética em relação ao 

processo com integração de projeto (Cenário 4). 

Biorrefinaria 
% economia 

Utilidade quente Utilidade fria 

1ª RTC 36,5 39,2 

2ª RTC 12,2 13,1 

Fonte: Elaborado pelo autor. 

 

Figura 37. Comparação entre os processos com integração, sem integração e com integração 

de projeto (Cenário 4). 

 

Fonte: Elaborado pelo autor. 
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5.5 Cenário 5: biorrefinaria empregando o pré-tratamento com explosão a vapor e 

considerando a etapa de fermentação das pentoses 

 

 

A biorrefinaria apresentada neste tópico possui uma capacidade de moagem de 

12.000 t/dia de cana-de-açúcar, produção de 1.123 m
3
 etanol hidratado/dia e 71,8 MW de 

energia elétrica e consumo de 3,2 kg vapor/L etanol hidratado. A disponibilidade de bagaço é 

de 2.866 t/dia para cogeração de energia e 151 t/dia para a produção de etanol de segunda 

geração. O pré-tratamento com explosão a vapor requer grandes quantidades de vapor a alta 

pressão, o que justifica a quase totalidade de bagaço disponibilizado para o sistema cogeração.  

Na Tabela 11 são apresentadas as informações das correntes que precisam de 

aquecimento ou resfriamento, referentes ao processo de produção de etanol 1G/2G e energia 

elétrica, empregando o pré-tratamento com explosão a vapor para o bagaço de cana-de-açúcar 

e considerando a etapa de fermentação das pentoses. No Apêndice G encontra-se o 

fluxograma deste processo com indicação das correntes que foram utilizadas na integração 

energética. 

 

 

Tabela 11.  Dados das correntes de processo (Cenário 5). 

Corrente Tipo Constituição 
Equipamento Vazão 

(t/h) 

Tinicial 

(°C) 

Tfinal 

(°C) 

H  

(kW) Sai Entra 

S018-S019 Fria Caldo Moenda Tanque de 

calagem 
546,97 32,12 58,33 15.232,01 

S022-S045 Quente Caldo Evaporador Fermentador 335,16 122,20 31,00 -31.306,91 

S023-S031 Fria Caldo Tanque de 

calagem 
Flash 548,17 58,27 110,46 30.394,31 

S051-S052 Fria Vinho Flash Coluna 1 401,07 31,00 81,85 22.839,76 

Coluna-V1 Fria Vinhaça Coluna 1 Refervedor 333,90 111,70 111,88 40.871,16 

Coluna-F1 Fria Flegmaça Coluna 2 Refervedor 30,48 108,28 108,38 5.015,00 

Coluna-E1 Quente Etanol Coluna 2 Condensador 36,69 78,16 77,42 -33.280,94 

Coluna-V2 Quente Vinhaça Refervedor 
1 

333,90 111,88 25,00 -33.873,20 

Coluna-F2 Quente Flegmaça Refervedor 
1 

30,48 108,38 25,00 -2.787,72 

Coluna-E2 Quente Etanol Condensador 
1 

36,69 77,42 25,00 -2.053,96 

1
 Sai do equipamento e passa por um trocador de calor até atingir a temperatura de 25°C. 

Fonte: Elaborado pelo autor. 

 

 

A Figura 38 mostra o diagrama das curvas compostas, no qual se verifica que a 

energia recuperada pela troca de calor entre as correntes é de 67,0 MW e quantidade de 

utilidade quente e fria necessárias para o processo é de 47,4 MW e 36,3 MW, 
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respectivamente. A temperatura Pinch deslocada do processo é igual a 73,2°C e as 

temperaturas Pinch quente e fria são 78,2°C e 68,2°C, respectivamente.  

 

 

Figura 38. Curvas compostas (Cenário 5). 

 
           Fonte: Elaborado pelo autor. 

 

 

Com base nos resultados apresentados foi proposta uma rede de trocadores de 

calor (Figura 39) com 17 unidades de troca térmica (9 trocadores de calor, 3 aquecedores e 5 

resfriadores). Este valor representa um acréscimo de 5 unidades de troca térmica em relação 

ao processo sem integração energética. Em comparação com a biorrefinaria original, o 

processo com a rede de trocadores de calor que atende a demanda mínima energética 

apresenta economia de 58,6% em utilidade quente e 64,8% em utilidade fria e consumo de 

vapor vegetal reduzido a 1,3 kg vapor/L etanol hidratado. Similarmente aos Cenários 1, 2 e  4 

houve a necessidade de dividir a corrente de caldo (S023-S031) em dois fluxos para sintetizar 

uma RTC que atendesse a demanda mínima de energia. Contudo, para evitar este tipo de 

divisão, foi proposta uma segunda RTC sem divisões de correntes e com uma demanda 

energética de QQ = 54,4 MW e QF = 44,3 MW (Figura 40). No processo integrado com a 

segunda RTC há um acréscimo de 3 unidades de troca térmica em relação a biorrefinaria sem 

integração, economia de 51,6% em utilidade quente e 57,1% em utilidade fria e consumo de 

vapor vegetal reduzido a 1,6 kg vapor/L etanol hidratado. Durante a síntese da segunda rede 

foi rompido o laço térmico entre os trocadores de calor 4 e 5, além da remoção dos trocadores 

1, 2 e 3. 
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A demanda energética do processo com integração de projeto nas mesmas 

condições da biorrefinaria não integrada é de QQ = 76,3 MW e QF = 65,2 MW e consumo de 

2,2 kg vapor/L etanol hidratado, indicando uma economia de 33,3% em utilidade quente e 

36,9% em utilidade fria em relação ao processo não integrado. A Tabela 12 compara a 

redução no consumo de energia da biorrefinaria com a 1ª RTC e a 2ª RTC em relação à 

biorrefinaria com integração de projeto. 

A Figura 41 compara o consumo energético dos processos com integração, sem 

integração e com integração de projeto. Para o Cenário 5, os resultados são semelhantes aos 

anteriores, demonstrando que o processo com ambas as redes propostas reduzem o consumo 

energético, de maneira mais significativa com a 1ª RTC, mas com os inconvenientes 

anteriormente citados para os Cenários 1, 2 e 4. O processo com a 2ª RTC proposta tem 

consumo energético superior, porém ainda é inferior ao consumo do processo sem integração 

(economia na ordem de 50%) e com integração de projeto (economia na ordem de 30%), além 

da vantagem de não haver divisão de correntes.  
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Figura 39. 1ª Rede de trocadores de calor (Cenário 5). 

  

Fonte: Elaborado pelo autor. 
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Figura 40. 2 ª Rede de trocadores de calor (Cenário 5). 

  
Fonte: Elaborado pelo autor. 

 

 

Tabela 12. Economia de utilidades dos processos com integração energética em relação ao 

processo com integração de projeto (Cenário 5). 

Biorrefinaria 
% economia 

Utilidade quente Utilidade fria 

1ª RTC 37,9 44,3 

2ª RTC 27,4 32,0 

Fonte: Elaborado pelo autor. 

 

 

Figura 41. Comparação entre os processos com, sem e com integração de projeto (Cenário 5). 

 

Fonte: Elaborado pelo autor. 
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5.6 Cenário 6: biorrefinaria empregando o pré-tratamento com explosão a vapor e não 

considerando a etapa de fermentação das pentoses 

 

 

A biorrefinaria apresentada neste tópico possui uma capacidade de moagem de 

12.000 t/dia de cana-de-açúcar, produção de 1.115 m
3
 etanol hidratado/dia e 73,5 MW de 

energia elétrica e consumo de 3,2 kg vapor/L etanol hidratado. A disponibilidade de bagaço é 

de 2.866 t/dia para cogeração de energia e 151 t/dia para a produção de etanol de segunda 

geração.  

Na Tabela 13 são apresentadas as informações das correntes que precisam de 

aquecimento ou resfriamento, referentes ao processo de produção de etanol 1G/2G e energia 

elétrica, empregando o pré-tratamento com explosão a vapor para o bagaço de cana-de-açúcar 

e não considerando a etapa de fermentação das pentoses. No Apêndice H encontra-se o 

fluxograma deste processo com indicação das correntes que foram utilizadas na integração 

energética. 

 

 

Tabela 13.  Dados das correntes de processo (Cenário 6). 

Corrente Tipo Constituição 
Equipamento Vazão 

(t/h) 

Tinicial 

(°C) 

Tfinal 

(°C) 

H 

(kW) Sai Entra 

S018-S019 Fria Caldo Moenda Tanque de 

calagem 
546,97 32,12 58,33 15.232,01 

S022-S045 Quente Caldo Evaporador Fermentador 335,16 122,20 31,00 -31.306,91 

S023-S031 Fria Caldo Tanque de 

calagem 
Flash 548,17 58,27 110,46 30.394,31 

S051-S052 Fria Vinho Flash Coluna 1 387,72 31,00 81,85 22.076,52 

Coluna-V1 Fria Vinhaça Coluna 1 Refervedor 321,78 111,70 111,88 39.770,36 

Coluna-F1 Fria Flegmaça Coluna 2 Refervedor 29,52 108,28 108,38 5.015,00 

Coluna-E1 Quente Etanol Coluna 2 Condensador 36,42 78,21 77,45 -32.648,57 

Coluna-V2 Quente Vinhaça Refervedor 
 

321,78 111,88 25,00 -32.643,53 

Coluna-F2 Quente Flegmaça Refervedor 
 

29,52 108,38 25,00 -2.702,65 

Coluna-E2 Quente Etanol Condensador 
 

36,42 77,45 25,00 -2.036,03 

Fonte: Elaborado pelo autor. 

 

 

A Figura 42 mostra o diagrama das curvas compostas, no qual se verifica que a 

energia recuperada pela troca de calor entre as correntes é de 65,9 MW e quantidade de 

utilidade quente e fria necessárias para o processo é de 46,6 MW e 35,4 MW, 

respectivamente.  A temperatura Pinch deslocada do processo é igual a 73,2°C e as 
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temperaturas Pinch quente e fria são 78,2°C e 68,2°C, respectivamente. Nos Cenários 5 e 6 a 

quantidade de bagaço disponível para a produção de etanol de segunda geração é igual, além 

do valor ser pequeno em relação aos demais cenários. Em razão desta observação, o consumo 

de vapor, a produção de etanol e a demanda energética são muito semelhantes para ambos os 

cenários.  

 

 

Figura 42. Curvas compostas (Cenário 6). 

 
           Fonte: Elaborado pelo autor. 

 

 

Com base nos resultados apresentados foi proposta uma rede de trocadores de 

calor (Figura 43) com 17 unidades de troca térmica (9 trocadores de calor, 3 aquecedores e 5 

resfriadores). Este valor representa um acréscimo de 5 unidades de troca térmica em relação 

ao processo sem integração energética. Em comparação com a biorrefinaria original, o 

processo com a rede de trocadores de calor que atende a demanda mínima energética 

apresenta economia de 58,6% em utilidade quente e 65,0% em utilidade fria e consumo de 

vapor vegetal reduzido a 1,3 kg vapor/L etanol hidratado. Similarmente aos Cenários 1, 2, 4 e 

5 houve a necessidade de dividir a corrente de caldo (S023-S031) em dois fluxos para 

sintetizar uma RTC que atendesse a demanda mínima de energia. Contudo, para evitar este 

tipo de divisão, foi proposta uma segunda RTC sem divisões de correntes e com uma 

demanda energética de QQ = 54,3 MW e QF = 43,1 MW (Figura 44). No processo integrado 

com a segunda RTC há um acréscimo de 3 unidades de troca térmica em relação a 

biorrefinaria sem integração, economia de 51,7% em utilidade quente e 57,4% em utilidade 
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fria e consumo de vapor vegetal reduzido a 1,6 kg vapor/L etanol hidratado. Durante a síntese 

da segunda rede foi rompido o laço térmico entre os trocadores de calor 4 e 5, além da 

remoção dos trocadores 1, 2 e 3. 

A demanda energética do processo com integração de projeto nas mesmas 

condições da biorrefinaria não integrada é de QQ = 75,2 MW e QF = 64,0 MW e consumo de 

2,2 kg vapor/L etanol hidratado, indicando uma economia de 33,2% em utilidade quente e 

36,8% em utilidade fria em relação ao processo não integrado. A Tabela 14 compara a 

redução no consumo de energia da biorrefinaria com a 1ª RTC e a 2ª RTC em relação à 

biorrefinaria com integração de projeto. 

A Figura 45 compara o consumo energético dos processos com integração, sem 

integração e com integração de projeto. Os comentários citados no Cenário 5 são, também, 

válidos para este cenário. Ao comparar os resultados dos Cenários 5 e 6 é possível verificar 

que os valores de economia de energia e as redes de trocadores de calor são similares. Tais 

resultados devem-se à pequena quantidade de bagaço destinada à segunda geração. Por este 

motivo, a fermentação das pentoses não eleva muito a produção de etanol e 

consequentemente, a demanda energética também varia pouco.  
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Figura 43. 1ª Rede de trocadores de calor (Cenário 6). 

  

Fonte: Elaborado pelo autor. 
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Figura 44. 2 ª Rede de trocadores de calor (Cenário 6). 

  
Fonte: Elaborado pelo autor. 

 

 

Tabela 14. Economia de utilidades dos processos com integração energética em relação ao 

processo com integração de projeto (Cenário 6). 

Biorrefinaria 
% economia 

Utilidade quente Utilidade fria 

1ª RTC 38,0 44,7 

2ª RTC 27,8 32,6 

Fonte: Elaborado pelo autor. 

 

 

Figura 45. Comparação entre os processos com integração, sem integração e com integração 

de projeto (Cenário 6). 

 

Fonte: Elaborado pelo autor. 
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5.9 Comparações entre os processos  

 

 

Neste último tópico são realizadas algumas comparações entre os processos com 

integração energética, sem integração energética e com integração de projeto para os seis 

cenários avaliados neste trabalho. A Tabela 15 sintetiza os principais resultados.  

Como citado anteriormente, a quantidade de bagaço disponibilizada para a 

cogeração de energia é superior nos processos que utilizam os pré-tratamentos hidrotérmico e 

explosão a vapor. Entretanto, a fração de bagaço disponibilizada para a produção de etanol de 

segunda geração é superior nos processos que empregam ácido diluído como pré-tratamento 

em relação aos demais processos. O particionamento entre as frações de bagaço destinadas 

para sistema de cogeração e para a produção de etanol de segunda geração foi definido em 

função da necessidade do processo ser energeticamente autossuficiente. Em consequência 

desta definição, a produção de etanol e o consumo de utilidades são superiores nos processos 

que utilizam o pré-tratamento com ácido diluído.  

A inclusão da etapa fermentação das pentoses influencia pouco a produção de 

etanol nos processos com os pré-tratamentos hidrotérmico (cenários 1 e 2) e explosão a vapor 

(cenários 5 e 6), pois a quantidade de bagaço disponibilizada para a segunda geração é 

pequenas nesses processos. Por esta razão, a produção de etanol entre os cenários 1 e 2 e entre 

os cenários 5 e 6 são praticamente iguais. Ainda, a lignina e a celulose não hidrolisada são 

destinadas ao sistema de cogeração, aumentando a quantidade de energia gerada. Entretanto, 

para que ambas as frações possam ser utilizadas na caldeira deve ser realizada uma etapa para 

a remoção do excedente de água, aumentando o consumo de energia na planta. A quantidade 

de lignina e celulose não hidrolisada é maior nos processos com o pré-tratamento com ácido 

diluído, pois a quantidade de bagaço destinada para a produção de etanol 2G é muito superior 

aos demais cenários avaliados, o que provoca maior geração desses componentes.  

A produção de energia elétrica varia de 45,1 a 73,6 MW nos processos avaliados, 

sendo superior nos cenários com os pré-tratamentos hidrotérmico e explosão a vapor em 

função da maior quantidade de bagaço destinada para o sistema de cogeração.  

O vapor de escape, proveniente das turbinas e denominado de vapor de escape 

total, é usado na concentração do licor de hexoses e pentoses e nas etapas que envolvem o 

pré-tratamento. Para o acionamento nas moendas é usada eletricidade produzida pelo próprio 

processo. O consumo nas moendas é de 16 kWh/t de fibra em cada moenda para todos os 

cenários. É intuitivo que o consumo de vapor de escape seja superior nos processos com os 

pré-tratamentos hidrotérmico e explosão a vapor, pois os mesmos utilizam grande quantidade 
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de vapor de escape no pré-tratamento. No entanto, os valores apresentados de consumo de 

vapor de escape total (ver Tabela 15) demonstram o contrário. Os processos com os pré-

tratamentos hidrotérmico e explosão a vapor empregam vapor de escape a alta pressão 

(próximo a 20 bar) nas etapas do pré-tratamento e os processos com ácido diluído empregam 

vapor de escape a baixa pressão (2,5 bar). Dessa maneira, a vazão mássica de vapor 

necessária para o aquecimento do fluido no pré-tratamento com ácido diluído é superior aos 

demais pré-tratamentos, resultando em maior consumo de vapor de escape total quando 

comparado aos demais cenários.  

Vale relembrar que nas usinas brasileiras é comumente realizada a integração 

energética entre a corrente de vinhaça (Coluna-V2) e de vinho na entrada da coluna de 

destilação (S051-S052) e entre a corrente de caldo na saída das moendas (S018-S019) e a 

corrente de caldo na saída do evaporador (S022-S045). Todas as redes de trocadores de calor 

propostas para os Cenários 1, 3 e 4 possuem integração energética entre as mesmas correntes 

do processo comumente encontrado nas usinas (com integração de projeto), além da 

integração entre outras correntes do processo. Para os Cenários 2 e 5 e 6, as redes que 

atendem a demanda mínima de energia (1ª RTC) não integram energia entre a corrente de 

vinho (S051-S052) e vinhaça (Coluna-V2). Caso fosse suposta a troca entre as mesmas, a rede 

obtida não atenderia a demanda mínima de energia. Entretanto, há integração energética entre 

a corrente de caldo na saída das moendas (S018-S019) e a corrente de caldo na saída do 

evaporador (S022-S045). Em todos os cenários avaliados com a 2ª RTC proposta há 

integração energética entre as mesmas correntes que o processo com integração de projeto. Os 

trocadores de calor com maior demanda energética são entre as correntes S018-S019 e S022-

S045 e entre as correntes S051-S052 e Coluna-E1, sendo que todas as onze redes propostas 

possuem integração entre S018-S019 e S022-S045 e oito das onze redes propostas possuem 

integração entre S051-S052 e Coluna-E1. O Apêndice I mostra uma representação 

esquemática do processo com integração de projeto e dos processos nos seis cenários com as 

redes propostas.  

Todas as redes propostas que atendem a demanda mínima de energia têm uma 

divisão na corrente de caldo (S023-S031), com exceção da rede do Cenário 3. Durante a 

síntese da rede um dos critérios a serem atendidos impôs a necessidade de dividir uma 

corrente fria com alta capacidade térmica em dois fluxos diferentes. A corrente de caldo 

(S023-S031) foi escolhida por ser a corrente fria que passa pelo Pinch com maior capacidade 

térmica, consequentemente, pode trocar calor em maior quantidade com as correntes quentes 

escolhidas.  
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A economia de utilidades em relação ao processo sem integração energética 

aproxima-se de 60% para a 1ª RTC e varia entre 40% a 50% para a 2ª RTC. Ao serem 

comparados com o processo com integração de projeto, estes valores variam entre 30% a 40% 

para a 1ª RTC e 10% a 30% para a 2ª RTC. Os processos com a 2ª RTC possuem maior 

amplitude na faixa de economia, devido às tentativas de propor redes que fossem factíveis do 

ponto vista prático, o que provoca aumento na demanda de energia em maior ou menor 

quantidade dependendo do cenário avaliado. 

O número de unidades de troca térmica varia entre 14 a 17 para os processos com 

a 1ª RTC e 13 a 15 para os processos com a 2ª RTC. O Cenário 3 apresenta menor número de 

unidades de troca térmica, 14 no total. Em todos os cenários avaliados o número de 

aquecedores e resfriadores são iguais para a 1ª RTC, variando apenas o número de trocadores 

de calor. Entretanto, para a 2ª RTC os valores variam de acordo com um padrão relacionado à 

temperatura Pinch. Para temperaturas Pinch quente e fria iguais a 111,9°C e 101,9°C, 

respectivamente, a segunda rede tem quatro aquecedores e cinco resfriadores. Quando as 

temperaturas Pinch quente e fria são iguais a 78,2°C e 68,2°C, respectivamente, a segunda 

rede tem três aquecedores e seis resfriadores. As redes com temperatura Pinch superior 

(111,9°C e 101,9°C para quente e fria, respectivamente) têm um aquecedor abaixo do Pinch 

na corrente S023-S031 e as redes com temperatura Pinch inferior (78,2°C e 68,2°C para 

quente e fria, respectivamente) têm um resfriador acima do Pinch na corrente Coluna-V2. A 

adição de aquecedores abaixo do Pinch e de resfriadores acima do Pinch são violações à 

técnica e foram realizadas a fim de evitar a divisão de correntes, junto ao rompimento de laços 

térmicos e remoção de outros trocadores de calor com menor demanda energética.  

O consumo de vapor vegetal saturado (2,1 bar) nos processos sem integração 

energética varia em pequena quantidade para os cenários avaliados, entre 3,1 a 3,4 kg vapor/L 

etanol hidratado. O consumo de vapor vegetal varia entre 1,3 a 1,5 kg vapor/ L etanol 

hidratado para os processos com a 1ª RTC. A economia é inferior com a 2ª RTC, pois o 

consumo varia entre 1,5 a 1,9 kg vapor/L etanol hidratado. Contudo, apresenta as vantagens 

de processo citadas anteriormente. Além do objetivo de reduzir o consumo energético na 

planta, tem-se o interesse em aumentar a disponibilidade de bagaço para a produção de etanol 

de segunda geração.  

Na biorrefinaria deste trabalho o bagaço destinado para cogeração de energia é 

queimado, fornecendo vapor a 65 bar. Em seguida, o vapor aciona as turbinas, gerando vapor 

de escape a baixa pressão (a 2,5 bar) e vapor de escape a alta pressão, sendo que o último 

somente é gerado nos processos com os pré-tratamentos hidrotérmico e explosão a vapor. O 



          Dissertação- Cássia Maria de Oliveira 

75 

 

vapor de escape a alta pressão é utilizado nas etapas do pré-tratamento hidrotérmico e 

explosão a vapor e o vapor de escape a baixa pressão é utilizado nos evaporadores para a 

concentração do licor de hexoses e pentoses e no pré-tratamento com ácido diluído. O vapor 

vegetal saturado a 2,1 bar fornecido pelo evaporador é empregado como utilidade quente. A 

economia de vapor vegetal no processo integrado com as redes de trocadores de calor pode 

minimizar o consumo de bagaço utilizado para gerar vapor ao processo. Assim, o excedente 

pode ser disponibilizado para a produção de etanol de segunda geração. Contudo, para que 

haja tal economia, o evaporador simples empregado no desenvolvimento deste processo deve 

ser substituído por um evaporador de múltiplo efeito, no qual o caldo é concentrado nas 

mesmas especificações, utilizando menos vapor de escape e gerando menos vapor vegetal, 

mas em quantidade suficiente para atender a demanda de vapor da planta. Como 

consequência, menos bagaço precisa ser destinado para o sistema de cogeração e o excedente 

é encaminhado para a produção de etanol 2G, aumentando a produção de etanol no processo.  

 

 

Figura 46. Algoritmo para resolução do processo iterativo de cálculo da demanda energética. 

Algoritmo 

 

Etapa 1: Processo sem integração. Cálculo da demanda energética sem integração. 

Etapa 2: Integração energética, obtenção da nova demanda de utilidades.  

Etapa 3: Estimativa da nova vazão mássica de bagaço destinado para a produção de etanol 2G 

(novas condições).  

Etapa 4: Simulação do processo nas novas condições. 

Etapa 5: Integração energética, obtenção da nova demanda de utilidades. Se os valores de 

demanda energética calculados nas duas últimas iterações forem suficientemente próximos 

significa que o problema convergiu, caso contrário, voltar para a Etapa 3.  

Fonte: Elaborado pelo autor. 

 

 

A integração energética exige investimentos na planta, que, neste caso, além dos 

custos dos trocadores de calor, há o custo de capital do evaporador de múltiplo efeito. Para 

verificar a viabilidade econômica da integração energética seria necessário avaliar a redução 

nos custos com utilidades, o aumento da produção de etanol, os custos da rede de trocadores 

de calor e os custos associados às alterações no processo como a inserção de um evaporador 

de múltiplo efeito.  É necessário levar em conta que o consumo de utilidades sofre alterações 

com aumento da produção de etanol, pois a demanda energética é influenciada pelas vazões 

mássicas do processo. Assim, o problema se torna iterativo, no qual a integração energética 
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provoca variações no processo, que consequentemente alteram a demanda energética 

calculada anteriormente. A solução do problema pode ser simplificada de acordo com o 

algoritmo a seguir (Figura 46). Entretanto, não foi realizado o estudo da viabilidade 

econômica da integração energética, pois estava fora escopo deste trabalho.  

Vale comentar ainda que os custos associados aos trocadores de calor que 

empregam vinhaça como fluido de troca térmica serão superiores aos outros trocadores de 

calor, pois a vinhaça é levemente ácida e, por esta razão, necessita de materiais mais 

resistentes. 
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Tabela 15. Comparação entre os cenários avaliados. 

Cenário
1
 

Bag.  

Cald.
2
 

(t/dia) 

Bag. 

2G
3
 

(t/dia) 

L+ C 

Cald.
4
 

(t/dia) 

Vinhaça  

 (t/dia) 

Flegmaça 

 (t/dia) 

Etanol 

 (m
3
/dia) 

Energia 

elétrica 

(MW) 

Cons. 

vap. 

esc. 

total 

(kg/t 

cana)
5
 

Ut. 

quente 

(MW)
6
 

Ut. 

fria
 

(MW)
7
 

Econ. ut. q/f 

 (s/ int., %)
8
 

Econ. ut. q/f 

 (int. proj., %)
9
 

NUTT - A - R
10

 

Cons. vap. 

(s/ int, kg 

vapor/L 

etanol 

hidratado)
11

 

Cons. vap.  

(c/ int, kg 

vapor/L etanol 

hidratado)
12

 

1ª RTC 2ª RTC 1ª RTC 2ª RTC 1ª RTC 2ª RTC 1ª RTC 2ª RTC 

1 2.655 350 110 8.492 771 1.144 68,5 531,3 117,3 106,9 58,2/63,9 41,5/45,5 37,1/43,0 11,9/14,0 17 - 3 - 5 13 - 4 - 5 3,3 1,4 1,9 

2 2.655 350 110 7.793 715 1.123 73,6 441,7 113,0 102,1 58,7/65,0 51,8/57,5 38,0/44,4 27,8/32,5 17 - 3 - 5 15 - 3 -6 3,2 1,3 1,5 

3 733 2.272 1.120 13.137 1109 1.382 45,5 585,1 148,2 143,9 54,8/56,5 - 30,6/32,0 - 14 - 3 - 3 - 3,4 1,5 - 

4 650 2.355 1.161 9.005 821 1.253 45,1 579,2 122,1 116,5 57,9/60,6 41,8/43,8 36,5/39,2 12,2/13,1 15 - 3 - 5 13 - 4 - 5 3,1 1,3 1,8 

5 2.866 151 49 8.014 731 1.123 71,8 430,4 114,3 103,3 58,6/64,8 51,6/57,1 37,4/44,3 27,4/32,0 17 - 3 - 5 15 - 3 - 6 3,2 1,3 1,6 

6 2.866 151 49 7.723 708 1.115 73,5 399,5 112,5 101,3 58,6/65,0 51,7/57,4 38,0/44,7 27,8/32,6 17 - 3 - 5 15 - 3 - 6 3,2 1,3 1,6 

Fonte: Elaborado pelo autor. 

 
1
 Cenário 1- hidrotérmico e com fermentação das pentoses; Cenário 2- hidrotérmico e sem fermentação das pentoses; Cenário 3- ácido diluído e com fermentação das 

pentoses; Cenário 4- ácido diluído e sem fermentação das pentoses; Cenário 5- explosão a vapor e com fermentação das pentoses; Cenário 6-explosão a vapor e sem 

fermentação das pentoses. 
2
 Bag. Cald. - bagaço destinado para a cogeração de energia. 

3
 Bag. 2G - bagaço destinado para a produção de etanol de segunda geração. 

4
 L + C Cald. - lignina e celulose não hidrolisada destinada para a cogeração de energia. 

5 Cons. vap. esc. total (kg/t cana)
 
- consumo de vapor de escape total  do processo sem integração energética.  

6
 Ut. quente - demanda de utilidade quente no processo sem integração energética. 

7
 Ut. fria - demanda de utilidade fria no processo sem integração energética. 

8 
Econ. ut. q/f (s/ int., %) - economia de utilidade quente/fria dos processos com as redes propostas em relação ao processo sem integração energética, em %. 

9
 Econ. ut. q/f  (int. proj., %) - economia de utilidade quente/fria dos processos com as redes propostas em relação ao processo com integração de projeto, em %. 

10 
NUTT - A - R - número de unidades de troca térmica, número de aquecedores e número de resfriadores. 

11
 Cons. vap. (s/ int, kg vapor/L etanol hidratado) - consumo de vapor vegetal (2,1 bar, saturado) do processo sem integração energética. 

12 
 Cons. vap. (c/ int, kg vapor/L etanol hidratado) - consumo de vapor vegetal (2,1 bar, saturado) do processo com as redes propostas. 
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6 Conclusões 

 

A integração energética da biorrefinaria de cana-de-açúcar proporciona grande 

economia de utilidades (quente e fria) no processo. De maneira geral, os processos que 

incluem a etapa de fermentação das pentoses têm maior produção de etanol quando 

comparado aos processos que não fazem uso da fração de pentoses, devido à maior 

disponibilidade de matéria-prima para a produção de etanol. Em consequência, o consumo de 

vapor aumenta na mesma ordem de grandeza da produção de etanol.  

Para os seis cenários estudados, a biorrefinaria com a 1ª RTC demonstrou uma 

redução no consumo de energia superior a 50% comparada aos correspondentes processos 

sem integração energética e acima de 30% comparada aos processos com integração de 

projeto, como comumente encontrados nas usinas brasileiras. Ao comparar os seis cenários 

com a 2ª RTC, a economia é acima de 40% em relação aos processos sem integração 

energética, valor inferior ao processo com a 1ª RTC, mas apresenta vantagens de processo 

como a não divisão de correntes. Por último, se a comparação for realizada em relação aos 

mesmos processos com a 2ª RTC em relação aos processos com integração de projeto, a 

economia varia de 10 a 30%, dependendo do processo comparado. Dessa maneira, é possível 

inferir que a integração energética fornece vantagens econômicas e ambientais ao processo, 

devido à redução no consumo de utilidades, e aumenta a disponibilidade de bagaço para a 

produção de etanol de segunda geração e/ou energia elétrica. Contudo, a escolha da melhor 

rede depende de um estudo mais aprofundado sobre a viabilidade econômica da integração 

energética, incluindo a determinação dos custos de investimento da rede de trocadores de 

calor e de um evaporador de múltiplo efeito, os ganhos pela redução nos custos de utilidades e 

o aumento na produção de etanol.  

Em relação à metodologia utilizada, análise Pinch, é possível concluir que é uma 

técnica simples, de fácil aplicação e entendimento. Apesar da técnica não envolver a 

otimização do custo total anualizado como alguns métodos mais atuais, é possível obter 

resultados bastante satisfatórios e que promovem economia real nos custos de operação de 

processos, além da melhor gestão de energia e redução na emissão de gases e efluentes 

aquosos. É importante comentar, ainda, que a integração energética para os processos 

designados nesta dissertação auxilia, junto a outros trabalhos, na viabilização do processo 

integrado de produção de etanol de primeira e segunda geração.  
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7 Sugestões de Trabalhos Futuros 
 

 

Nesta dissertação foi realizada a integração energética de uma biorrefinaria de 

cana-de-açúcar, porém alguns tópicos não foram abordados por estarem foram do escopo do 

trabalho. Entretanto, esses tópicos são fundamentalmente importantes e por esta razão, 

algumas sugestões de trabalhos futuros são apresentadas a seguir.  

 

 Avaliação do Tmin ótimo; 

 

 Estimativa dos custos de equipamentos de troca térmica para determinar os custos de 

investimento das redes; 

 

 Simulação dos processos com as redes propostas; 

 

 Definição das modificações no processo para a introdução das redes propostas indicando 

quais custos estão associados a essas modificações; 

 

 Estimativa da nova fração de bagaço destinada à produção de etanol de segunda geração;  

 

 Estudo da viabilidade econômica da integração energética a fim de definir qual a melhor 

rede e a sua viabilidade para cada um dos processos; 

 

 Desenvolvimento de um software que possibilite a síntese automática das redes de 

trocadores de calor com auxílio da análise Pinch; 

 

 Integração energética pela técnica de otimização simultânea, minimizando os custos de 

utilidades e de investimento simultaneamente. 
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Apêndice A - Definições 

 

Tabela A 1. Definições das etapas da biorrefinaria. 

Etapa Definição 

Limpeza Com água 

Extração do caldo Moendas 

Fermentação 
Batelada alimentada com reciclo de células 

(Melle-Boinot) 

Levedura para fermentação das hexoses Saccharomyces cerevisiae 

Combustíveis para o sistema de cogeração Bagaço, lignina e celulose não hidrolisada  

Pré-tratamentos para o bagaço 
Hidrotérmico, Ácido diluído e Explosão a 

vapor 

Levedura para a fermentação das pentoses Pichia stipitis 
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Apêndice B - Parâmetros da simulação 

 

Tabela B 1. Principais parâmetros utilizados na simulação da biorrefinaria válidos para todos 

os pré-tratamentos. 

Parâmetro Valor Unidade 

Eficiência na limpeza da cana 70 % 

Perdas de açúcar na limpeza da cana 1,5 % (massa) 

Recuperação de açúcar nas moendas 1; 2; 3; 4; 5; 6 70; 53,5; 53; 52; 52; 52 % (massa) 

Teor de umidade do bagaço da cana 50 % (massa) 

Perdas de açúcar no decantador 6,8 % (massa) 

Concentração de açúcar no evaporador 21,4 °Brix 

Pressão no evaporador 2,1 bar 

Conversão de glicose na fermentação 89,0 % 

Pressão do vapor produzido na caldeira 65 bar 

 

Tabela B 2. Parâmetros da modelagem da biorrefinaria com o pré-tratamento hidrotérmico. 

Parâmetro Valor Unidade 

Pressão do vapor de escape da Turbina 1 (contrapressão) 2,5 bar 

Pressão do vapor de escape da Turbina 2 (condensação) 0,1 bar 

Pressão do vapor de escape da Turbina 3 (contrapressão) 20 bar 

Pressão de descarga no pré-tratamento 1 bar 

Temperatura de descarga no pré-tratamento 195 °C 

Pressão do vapor usado para aquecer a água líquida no pré-tratamento 20 bar 

Temperatura do vapor usado no pré-tratamento 383,6 °C 

Conversão da hemicelulose no pré-tratamento  20,9 % 

Conversão da celulose no pré-tratamento  0,7 % 

Conversão da celulose na hidrólise 65,0 % 

Pressão tratamento ácido para as pentoses 1 bar 

Conversão da hemicelulose no tratamento ácido para as pentoses 70,0 % 

Conversão da celulose no tratamento ácido para as pentoses 23,3 % 
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Tabela B 3. Parâmetros da simulação da biorrefinaria com o pré-tratamento com ácido 

diluído. 

Parâmetro Valor Unidade 

Pressão do vapor de escape da Turbina 1 (contrapressão) 2,5 bar 

Pressão do vapor de escape da Turbina 2 (condensação) 0,1 bar 

Pressão interna no pré-tratamento 2 bar 

Temperatura interna pré-tratamento 120 °C 

Conversão da hemicelulose no pré-tratamento  74,0 % 

Conversão da celulose no pré-tratamento  8,0 % 

Conversão da celulose na pré-hidrólise  20,0 % 

Conversão da celulose na hidrólise  62,5 % 

Ácido sulfúrico  3,0 % (v/v) 

 

Tabela B 4. Parâmetros da simulação da biorrefinaria com o pré-tratamento de explosão a 

vapor. 

Parâmetro Valor Unidade 

Pressão do vapor de escape da Turbina 1 (contrapressão) 2,5 bar 

Pressão do vapor de escape da Turbina 2 (condensação) 0,1 bar 

Pressão do vapor de escape da Turbina 3 (contrapressão) 19 bar 

Pressão de descarga no pré-tratamento 1 bar 

Pressão do vapor no pré-tratamento 18 bar 

Temperatura do vapor no pré-tratamento 378,5 °C 

Conversão da hemicelulose no pré-tratamento  24,0 % 

Conversão da celulose no pré-tratamento  1,4 % 

Conversão da celulose na hidrólise  75,0 % 

Pressão tratamento ácido para as pentoses 1 bar 

Conversão da hemicelulose no tratamento ácido para as pentoses 70 % 

Conversão da celulose no pré-tratamento para as pentoses 23,3 % 
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Apêndice C - Fluxograma do Cenário 1 

 

Figura C 1. Fluxograma do processo com o pré-tratamento hidrotérmico e considerando a fermentação das pentoses.  
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Apêndice D - Fluxograma do Cenário 2 

 

Figura D 1. Fluxograma do processo com o pré-tratamento hidrotérmico e não considerando a fermentação das pentoses. 
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Apêndice E - Fluxograma do Cenário 3 

 

Figura E 1. Fluxograma do processo com o pré-tratamento com ácido diluído e considerando a fermentação das pentoses. 
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Apêndice F - Fluxograma do Cenário 4 

 

Figura F 1. Fluxograma do processo com o pré-tratamento com ácido diluído e não considerando a fermentação das pentoses. 
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Apêndice G - Fluxograma do Cenário 5 

 

Figura G 1. Fluxograma do processo com o pré-tratamento de explosão a vapor e considerando a fermentação das pentoses. 
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Apêndice H - Fluxograma do Cenário 6 

 

Figura H 1. Fluxograma do processo com o pré-tratamento de explosão a vapor e não considerando a fermentação das pentoses. 
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Apêndice I - Representação dos processos 

 

Figura I 1. Representação do processo com integração de projeto.  

 

 

Figura I 2. Cenário 1 com a 1ª RTC. 

 

  

Figura I 3. Cenário 1 com a 2ª RTC. 
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Figura I 4. Cenário 2 com a 1ª RTC. 

 

 

Figura I 5. Cenário 2 com a 2ª RTC. 

 

 

Figura I 6. Cenário 3 com a rede proposta. 

 



          Dissertação- Cássia Maria de Oliveira 

100 

 

Figura I 7. Cenário 4 com a 1ª RTC.  

 

 

Figura I 8. Cenário 4 com a 2ª RTC.  

 

  

Figura I 9. Cenário 5 com a 1ª RTC. 
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Figura I 10. Cenário 5 com a 2ª RTC. 

 

  

Figura I 11. Cenário 6 com a 1ª RTC. 

 

 

Figura I 12. Cenário 6 com a 2ª RTC. 

 


