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RESUMO

Os biocombustiveis continuardo sendo o mecanisnrediegdo sustentavel do consumo dos
combustiveis fésseis ha matriz energética munaiahtendo o crescimento com a insergcéo de
novas fontes de energia renovavel. Como parte fuedtal do mercado dos biocombustiveis
encontra-se o desenvolvimento das tecnologias lasados biocombustiveis avancados”
que utilizam a biomassa como matéria-prima, quepied uma producao mais eficiente e 50%
menos de GEE emitidos. Os biocombustiveis avangaiddsa em etapa ndo comercial, estdo
sendo produzidos em plantas piloto a fim de ulsapaas barreiras técnicas e comerciais. Estes
biocombustiveis poderiam alcancar uma capacidastal@a de 16 bilhdes de litros nos
préximos anos.

O objetivo desta dissertacdo é realizar uma antdisnodindmica da integracdo do processo
de producédo de biobutanol utilizando o bagaco comatéria-prima dentro de uma destilaria
autdbnoma convencional.

Trabalhos anteriores tém analisado a producdoatritasinol através da fermentagdo de uma
parte do melaco de cana-de-agucar produzido numa siscroalcooleira. Um dos focos dos
trabalhos foi a viabilidade econdmica do uso ddobianol como biocombustivel e como
matéria-prima na industria quimica no Brasil. Quatd consumo energético, foram simuladas
as alternativas de recuperacdo dos solventes milagéo devido aos altos consumos
energeéticos nesta etapa do processo.

O presente trabalho propde uma comparacdo enexgétice dos cendrios, o primeiro uma
destilaria convencional para producdo de bioetanol segundo a mesma destilaria com
integracéo do processo de producéo de biobutaadh @Gm dos cenarios contard com o sistema
de cogeracao como subministro de energia dos @o&e& proposta inclui uma simulagéo de
cada processo no softwatgsys 6.t fim de fazer o balanco de massa e energia.N&datao
foram consideradas as etapas detalhadas da prodei¢hoetanol anidro através do caldo nas
condicbes atuais nas destilarias, assim como coratagms pelo tratamento do bagaco,
fermentacao e separacao do biobutanol.

Para avaliar a comparacdo energética dos cenaiée sitilizados quatro indicadores, i)
consumo e disposicdo das matérias-primas dispanibvagaco, palha, e torta de lignina, ii)
consumo e producéo de eletricidade iii) eficiémbidal e iv) produtividade energética liquida.
Estes indicadores vao permitir determinar o impadao diversificagdo dos produtos na
utilizacdo de cana-de-acucar como matéria-primaiorafinaria.

A analise confirmou o alto consumo térmico de SMIJL, pelo tratamento do bagacgo e
purificagdo do biobutanol, intensivo consumo deaa(@)25 ni/tc) na lavagem do substrato



pré-tratado e o processo de hidrolise enzimatidategracdo dos processos e a diversificagdo
dos produtos levaram a um aumento na eficiénciapdeveitamento para 58% da energia

priméria da cana-de-agucar, um potencial de elétige gerada em torno de 146 kWh/tc e uma
produtividade energética liquida de 248 GJ por tedtare de cana-de-acgUcar cultivada.

Palavras-chave Biobutanol, bioetanol, biorefinaria, pré-tratarteernidroélise, Clostridium.
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ABSTRACT

The biofuels remain a sustainable way to reducsilfagels demand on world energy matrix
and maintain growth from new renewable sourceshMia biofuel market a development of
technology is a fundamental piece from calladvanced biofuel€o use biomass with more
efficiency and 50% less GHG emitted. The advangefiibls in a non-commercial phase are
being produced in a pilot facilities in order toeo¥ome commercial and technical barriers. In
the coming years, these biofuels could be achiévaillion liters.

The objective of this study is to perform a theryrmamic analysis from an integration of a
biobutanol production from bagasse inside a biowihdistillery.

Preliminary studies have analyzed a biobutanol yctdn from molasses fermentation on
sugar and ethanol industry. One purpose set aroetorfeasibility of biobutanol as a biofuel

and as raw material for Brazilian chemical indusBy the energy consumption side, were
simulated the alternative solvents recovery, charged by high energy consumption on
distillation process.

This study propose an energy scenario compariswveba a conventional bioethanol distillery
and the same distillery with biobutanol processgdnation. Those scenarios will have a
cogeneration system to supply heat and power. Tdygopal includes a process simulation on
Hysys 6.0software to obtain mass and energy balance. Wittenmodel was considered a
detailed bioethanol process on actual distillesied detailed biobutanol process from bagasse.

The energetic comparison of the scenarios weze foair indicators, i) intake and handling of
available raw materials, bagasse, straw and ligake, ii) power production and demand, iii)
global efficiency and iv) liquid energy productivitThose indicators will enable to determine
the impact of sugarcane diversification producthinibiorefinery.

This analysis confirmed high thermic consumptiod,[5MJ/L) to bagasse treatment and
biobutanol purification. High consumption of wat@;25 n¥/tc) in substrate washing and
hydrolysis. A process integration and product diiferation gained a rise of 58% of primary
energy from sugarcane, 146 kWh/tc of energy geedrand 248 GJ/he of liquid energy
productivity.

Key words: Biobutanol, bioethanol, biorefinery, pre-treatrdrydrolysis, Clostridium.

Vii



LISTA DE FIGURAS

Figura 1. Producéo de biocombustiveis no munda®84@ (BP, 2013). ........ccccevvvveverenn. 7...
Figura 2. Rotas para a producéo de biocombustiwveiscados (KOMIOTI et al., 2008)........ 9
Figura 3. Projetos Biocombustiveis avancados emm@vimento. .........cccceeeveeeeeeeeeeenn. 10.
Figura 4. Evolucédo da producao de cana-de-acte@nel no Brasil................ccoeevvvvvivi 13
Figura 5 - Esquema de um sistema de limpeza dedmsagucar em seco (BERNHARDT,
L9094, i ————————— e e e ettt e e e e e e ——— ittt e aaaa——aaeeaaanarrataeeeeanrrraaaaeaaaas 21
Figura 6 - Esquema simplificado da moenda de cana............ccccceeeeeeiieieeeeeeeeeeeieeeeee, 22
Figura 7 — Esquema evaporacdo multiplo efeitQ. .eeee...vvveeiieeiiii e 26
Figura 8 — Esquema dos sistemas de otimizaCaoaEAGAOD. .........cvereeeeeeeeeeeeeeeeeeeerieens 27
Figura 9 - Metabolismo anaerdbio 8accharomyses cerevisiae.......cccccccvveeeeeeiiiiiiiiiccnnnns 29
Figura 10. Esquema sistema de fermentacao poabatel................cooevvvvviiiiiiiiiiiceeeens 31
Figura 11 - Esquema sistema de fermentagao CONtINUA...............evvvriiiiiiieeeeeeeireeennn. 32

Figura 12 - Dados do equilibrio liquido-vapor dstema etanol-agua pressao ambiental

(DIAS, 2008). ..ieeeeiiitiieiie e e et ettt e e e e e e e e et e e e e e e et e e e e e e e s ettt e e e e e aann—e e e e e anrrraaeeeeanaaaaraaas 35
Figura 13 — Esquema colunas de destilacédo e egt#w utilizadas nas usinas brasileiras
(CAMARGO €t al., 1990). ..oiiiiiiiiiiie e eetiiiee et e e et e e e e e e e e e snenee e e e e e e annnnneeeeas 38
Figura 14 — Esquema de destilacao extrativa (DEOBB). ........uoeeiiiiriiiiiiiiiiiiieiiiiies e 39
Figura 15 — Esquema de composicao da parede celular.............cccociiiiiiiiieeiiieeeee. 41
Figura 16 — llustracdo macroscopica de uma fibreetlose. .............ccceeeeiiiiiiiiiiiiiceeenns 42
Figura 17 - Esquema de producéo de alcoois conrialdignocelulosico.............cceeeeeeeee. 43
Figura 18 - Métodos de pré-tratamento da biomagsadelulésica. .............ccccccvvvvvvinerm 45

Figura 19 — Esquema do rompimento das fibras ndratémento de material lignocelulésico.

Figura 20 — Efeito da extracdo de hemiceluloseVexdita em xilose) durante o pré-
tratamento com o rendimento de converséo de celelwsglicose na hidrdlise. ................... 54
Figura 21 — Producéo de inibidores de fermentagéiadg@gradacao de hemicelulose no pré-
tratamento com explosao de vapor e catalisadoreéd®@oncentracdo 2% em massa. .......... 56

viii



Figura 22 — Producéo de inibidores de fermentagéidependéncia do indice de severidade
(o (ol o] = (r= 1 e= 10 1= 0 (o PP PEPPPPRRPPRR 57
Figura 23 — Funcao de converséo dos acgucares \e@teayo de hidrolise durante o pré-

tratamento COM eXPIOSA0 @ VAPOL. ..........cemeemmmrriieeeeeeeeeeeeeereeeenennnnn s eeeeeesaaeaaeaaaaaeaeees 63

Figura 24 — Hidrolise enzimatica para diferenteyaate coquetel e concentracdo de substrato.

Figura 25 — Caracterizacao taxondmica do génersti@am. .............cccceeeiiiiiiineeeeennennndd 66

Figura 26 - Metabolismo da Clostridium, pela ratada e rota dos solventes (nos quadros

aparecem as enzimas envolvidas em cada r€AGAQ). ... .uvrrrrrrrriiiiiiiiieeeeeeee e 67

Figura 27 - Sistema de recuperacéo de solventesqracao liquido-liquido. .................... 17
Figura 28 — Representacdo esquematica do sistependBporacao. ............evvvveeeieeennnn. 72..
Figura 29 - Sistema de recuperacao de solventesxp@cao do gastripping .........ccceeeennnn. 74

Figura 30 — (a) Diagrama do comportamento do agpotcom as mudancas de temperatura.
(b) Diagrama modelo de destilagdo azeotropica bamtml/agua. ............cooooeveeiiciiiiinnnnee. 76

Figura 31 — Fluxograma das operacdes de limpezendag peneiramento e hidrociclones no

1YV TP PPPP TR PPPRTRPPIN 83
Figura 32 — Fluxograma do tratamento quimico ddacatalagem, aquecimento e filtragem
(o [l ox= 1o [0 6 o 1Y£S) YA PR PTTPURRRPRPRTRN 86
Figura 33 — Esquema do sistema evaporacao e stghid NAHYSYS..........ccoevvevviivvvnnnnnnnn. 87
Figura 34 — Esquema do sistema de fermentac&tyss. ...........coevvvvvvvviiiiiiiiieeeeeeeeeee 89
Figura 35 - Esquema do sistema de destilacdo, aslanAl, D, B e B1, nblysys............. 92
Figura 36 - Esquema do sistema de desidrataGey s ...........uuvvveeiiiiiiiiieneeeieieeeeeiiiies 93
Figura 37 — Consumo de vapor na producéo de bioletam usinas convencionais e

(0] 1] 0TV I L PP PPPPPPPRR 98
Figura 38 — Balanco de massa e energia da prodigcBmetanol anidro. ....................... 98..

Figura 39 - Esquema dos processos de pré-trataradatagem do material dysys ..... 105
Figura 40 - Esquema dos processos de hidrolisendtiza, recuperacdo das enzimas e filtro
de torta de lIgNINa NBIYSYS.......coviieieiiiiiiiee e ee e et e e e e e e e e e eeeees 108

Figura 41 - Esquema dos processos de fermentag@ogeracao de gases de fermentacao.

Figura 42 - Esquema do processo de concentracBoodéermentado ABE nélysys...... 113
Figura 43 - Esquema da primeira parte de destilAg#s, coluna de esgotamento, coluna de
acetona e coluna de etanOIHPESYS .........vuiuuuiiiiiii e 115

Figura 44 - Esquema de destilacdo do sistema bib&butanol/dgua ndysys............... 116



Figura 45 - Remocao de inibidores no pré-tratamenéwyagem do substrato lignocelulésico

L1 (IS0 F= T a1 0 [ 0] 1S TR 119
Figura 46 - Consumo de energia térmica no procaismcao de biobutanol. .................... 121
Figura 47 - Consumo de energia térmica na destildodicor ABE. .........cc..cceeeeeeeeennn. 123
Figura 48 — Esquema do balanco de massa e energi@ducdo de biobutanol. ................ 123
Figura 49 — Esquema do Sistema de COQEIraGa0. ..caacc . vvvieeiiiiiiiiiiiiie e e e e e e e e e 125
Figura 50 — Esquema da simulacao do sistema deag@genaHysys...........ccevvvvvevneinnenn. 131
Figura 51 — Esquema da integracao dos sistema®degéio de bioetanol, biobutanol e
(oloTo =T = Tor= (o H PP PP PP PP PP PPPPPPP 133
Figura 52 — Consumo de biomassa em caldeira ngragi@0 doS Process0S. ........cceeeeeeeennnn. 139

Figura 53 — Produtos disponiveis para ser utiligamomo combustiveis na caldeira do

S RS (] b= W LT o0 To [=T = o T TP 140
Figura 54 — Esquema do consumo de vapor € prodoBProCESSO0S. .....uuuurirereeeeeeeeeeennn. 1.14
Figura 55 — Consumo de energia na destilacdo @9LENArIOS. ........coeevvviiiiiiiiiniiees 143

Figura 56 — Relac&o entre a energia contida natupome e energia consumida na producao

dOS DIOCOMBUSTIVEIS. ..ot e e e e 145
Figura 57 — Consumo meédio de dgua Nos CeNArioRETAl ..............ccvveeeeeiiiiiiiiiieeeianms 149
Figura 58 — Consumo médio de vapor nos cenarididoa. ...............cccceeeeviiiiieeeeeennes 149

Figura 59 — Diagrama dgankeyda conversao da energia primaria da cana em angibdos
010 o 11 (0 1 PP 152



LISTA DE TABELAS

Tabela 1- Especificagfes dos combustiveis liquidasencionais e biocombustiveis (JIN et
Al., 20005 ANP, 2002) ciiiiiiieiiiiie e e e ettt e e e e et e e e e e nn—— e e aeaa e aaaaana 16
Tabela 2- Caracteristicas da cana-de-acucar nadaegusina (CAMARGO et al. 1990). .. 19
Tabela 3- Caracterizacéo das principais atribuig@esoenda e do difusor. .................. 23..
Tabela 4 - Composicao quimica de diferentes famheematerial lignoceluldsico (%). .......... 41
Tabela 5 — Resumo das vantagens e desvantageddateates métodos de pré-tratamento
de material I[GNOCEIUIOSICO. ............vvitcammmm e e e e e eeee ettt e e e e e e e eeaeeeeeeeaaeeeeeeeeneeannne 58
Tabela 6 — Resumo das vantagens e desvantageddgeteates métodos de hidrdlise. ........ 65

Tabela 7 - Comparacgéo das cepas de fermentacalostedium com melago como substrato.

........................................................................................................................................ 68
Tabela 8 — Comparacao das técnicas de extrac&obi@ntes de licor de fermentacao. ...... 75
Tabela 9 - Composicado média da Cana-de-aCUCAL . wumm..vvvrrrriieeeeeeeeeeereereeeeeesereennneeennes 79
Tabela 10 - Grupo de componentes hipotéticos atibz na simulacao............ccccceee..... 80...
Tabela 11 — Grupo de componentes utilizados nalagéa que se encontram na base de
dados USAA0S A0 SOMWAIE. ...ttt e e e e e e e e e e e eeeeas 81
Tabela 12 — Condi¢Ges operativas da limpeza, eepefio de cana-de-agucar. .................... 83
Tabela 13 — CondigOes operativas do tratament@lioC...............cooevvvvieiiiiiinnnieeiieee. 85
Tabela 14 - Condi¢des de operacéo dos processmsmperacao e esterilizacao. .................. 87
Tabela 15 - Reac¢des que ocorrem no fermentadorogtn(DIAS, 2008). ..........cccevvvvvvvennes 88
Tabela 16 - Condicdes de operacdo dos procesSTEStRACAO. ........ccevvvvvvvniiiiiiiiiieeeeeens) 91

Tabela 17 - Condi¢Oes operativas dos processosgigdrdtacao e recuperacao de solvente.. 94
Tabela 18 - Resultados da simulacao da produc@mdtanol, consumo de matérias-primas e
PrOAULOS € PrOCESSO. .eevvvrrurrnnnnn s emmmmmmr e e e eeeeeeesesss s s seaeaaeaseeeeeeeseennneesesesssssnnnnnnnnneaens 96
Tabela 19 — Consumo de vapor biorefinaria, produagabioetanol. ................ccccceeeeennnnn a7

Tabela 20 - Grupo de componentes hipotéticos pairawiacado do processo de biobutanol.

...................................................................................................................................... 101
Tabela 21 - Componentes na base de dados do sonuisados na simulagéo. .................. 101
Tabela 22 - Reac¢des de conversao no reator dogtaériento de bagaco..........cccceeeeene.... 3.10

Xi



Tabela 23 — Condi¢des de operacao do pré-tratandertagaco. ..............coeeeevvvnnnnnne. 104

Tabela 24 - Reacgdes de conversao no reator ddibedemzimatica. ...........cceeeveeeveren.e 106
Tabela 25 — Condi¢cbes de operacao do processalddise enzimatica. ...........cceeeeeeeeennn. 710
Tabela 26 — Reacdes pela fermentacao das hexoseatande fermentacéo através de
Clostridium (BLIGNAULT, 2010). ..ecceeeiiiuuuniiaaaeeeeeemmmeiaaaa e e e e e e e e e eeeeeeeeessssssnnnnn s seeaas 109
Tabela 27 — Condi¢bes de operagao do processorderfacdo de hexoses. ...................... 109
Tabela 28 — Condi¢cbes de operacao da coluna deCabSO...........eeeeviiiieeeiiiieieeeeees 110
Tabela 29 - Condicdes de operacdo do processongertvacao do licor fermentado. ....... 112
Tabela 30 - Condi¢Oes de operacéo da destilachmdatanol. ................ccoooeiiiiiiiiiiies 117
Tabela 31 - Resultados da simulacdo, consumo deriaiate produtos. ..............ceeevveeees 181

Tabela 32 — Resultado de consumo de vapor na pgodiebiobutanol na simulagéo no

L 1Y)V T TP 121
Tabela 33 - Parametros do sistema de cogeracdmuokagdo ndHysys(ESCOBAR et al.

2011; DIAS €t Al 2013)...uuiieeeeiiiiieees e e ettt e e e e e s ettt e e e e e e st e e e e aeennr e e e e e e annrbraaaaeaaan 129
Tabela 34 - Principais produtos da integracao GOGESS0S. ......oovveeeeeeeereeeeeeeeerennss o L36
Tabela 35 - Biomassa disponivel na integracéo aotengial de uso como combustivel na

(072 [0 (=1 ] = WO PP PR 138
Tabela 36 — Consumo de vapor na integraCao OSFBOS. ........uuuuriiieeereeeeeeeeeeeeeeeesin 140
Tabela 37 — Consumo de agua na integracao dOSSBIECE. ........cccurrrrrrrrrreeererrreeeeeanns 142
Tabela 38 — Consumo e produtos para o analisee@ratao dos processos...........cceeuvvvee. 148
Tabela 39 — Produtos obtidos em cada cenario pedicolo da eficiéncia....................... 501
Tabela 40 — Parametros utilizados para o calcuforo@dutividade energética. .................... 153

Tabela 41 — Parametros energéticos como resul@adodlise em cada um dos cenarios. .. 153

Xii



LISTA DE SIGLAS E UNIDADES

SIGLAS

%WIS Water insoluble solids

ABE Fermentagao que produz Acetona-Butanol-Etanol
AEAC Alcool Etilico Anidro carburante

AEHC Alcool Etilico Hidratado carburante

AFEX Evaluation of ammonia fibre expansion

ARP Ammonia Recycled Percolation

ART Agucares Redutores Totais

ATP Adenosina Trifosfato

ATR Acucares Totais Recuperaveis

B5-B10 Mistura de biodiesel com diesel entre 5%10
BIG Biomass Integrated Gasification

BNDES Banco Nacional de Desenvolvimento

BTL Biomass-to-Liquid-Diesel

CsHsOs Acido aconitico

Ca Célcio

Ca(PQw):  fosfato de calcio

CAMEX Céamara de Comercio Exterior

CENPES Centro de pesquisa e desenvolvimento

CNA Comisséo Nacional do Alcool

CNPq Conselho Nacional de Desenvolvimento Ciextii Tecnoldgico

CNUDS Conferéncia das Na¢des Unidas sobre Desemaito
CcO Oxido carbonico

CO, Gas carbbnico

COPERSUCARCooperativa de produtores de agucar

CTBE Centro de Ciéncia e Tecnologia do Bioetanol

CTC Centro Tecnolégico Canavieiro

Xiii



DBO
DME
DQO
E5-E25
EME
EVL
FAO
FAPES
FeCk
FINEP
FPU/g
FTL
GAXs
GEE
H202
HSOy
H3PQy
HMF
HTST

K20
KCI
Log Ro
MAPA
MCD
MCO
MCT
MEG
Mg
MPa
MS
NaOH
KOH
Ca(OHp)

Demanda bioldgica de oxigénio

Di-metilo-éter

Demanda quimica de oxigénio

Mistura de etanol com gasolina entre 5 e 25%
Evaporadores Mdltiplo Efeito

Equilibro vapor-liquido

Food and Agricultural Organization of Uniteatidns
Fundacdo de Amparo a Pesquisa do Estadmdeabiéo
Cloreto de ferro

Financiadora de Estudos e Projetos

Filter paper Unit por cada gama
Fisher-Trops-Liquids

glucoronoarabinoxilano

Gases de Efeito Estufa

Peroxido de hidrogénio

Acido sulfarico

acido fosforico

hidroxilo-metil-furfural

High Temperature Short Time

Potéassio

Oxido de potéassio

Cloruro de potassio

indice de Severidade

Ministério da Agricultura, Pecuaria e Abasteento do Brasil
Motor ciclo diesel

Motor em ciclo otto

Ministério de Ciéncia e Tecnologia
Mono-etileno-glicol

Magnésio

Mega pascal

matéria seca

Hidroxido de sodio

Hidréxido de potassio

Hidréxido de calcio

Xiv



NOX
NREL
NRTL

P

P20s
PACTI
PCI

PD&l
PNA
Proélcool
RES
RFS
SD21
SHF
SNG
SNI-Etanol
SO

SSF
UNIQUAC
uv

ZnCh

n

UNIDADES

%lv
%Brix
%mol
Dolares/L
g/L

g/L/h

g/ml
gCG/MJ
GJ/ha

Oxidos de nitrogénio

National Renewable Energy Laboratory
Nationally Recognized Testing Laboratories
Fosforo

Pentoxido de fosforo

Plano de Ag&o em Ciéncia, Tecnologia e ligaoa
Poder calorifico inferior

Programa de Pesquisa, desenvolvimento e ffiava
Plano Nacional de Agro-energia

Programa Nacional de Alcool

Renewable Energy Standard

Renewable Fuel Standard

United Nations Sustainable Development
Simultaneous Hydrolyses and Fermentation
Substitute Natural Gas

Sistema Nacional de Inovacdo em Etanol
Dioxido de enxofre

Simultaneous Saccharification and Fermentation
Universal QuasiChemical

radiacdo ultravioleta

Cloreto de zinco

eficiéncia

Porcentagem em volume

Teor de sdlidos soluveis

Grandeza da quantidade de matéria de umésaizs
Ddlares por litro

Gramas cada litro

Produtividade

Gramas por mililitro

Gramas de gas carbonico por Mega joule

Giga joule por hectare

XV



GJi/tc
kgl/tc
kJ/kg
kJ/L
kwW/kmol
kWh/tc
L/L

I/tc
m/s
m°/h
md/tc
MJ/kg
Mtep/ano
°C
°GL
pH

Pol
t/tb

t/tc

tb

tc

tc/h

wi/v

Giga joule por tonelada de cana

Quilograma por tonelada de cana

Quilo joule por quilograma

Quilo joule por litro

Quilowatt por quilo mol

Quilowatt hora cada tonelada de cana
Litro de produto por litro de alcool

Litro de alcool por tonelada de cana
Grandeza de velocidade sistema internacional
Grandeza de vazéo sistema internacional
Vazao especifica

Mega joule cada quilograma

MilhGes de toneladas equivalentes de lpetdada ano
Grandeza de temperatura sistema internacional
centésimos de alcool absoluto em volume
Grandeza de acidez o alcalinidade

Sacarose aparente na cana-de-acucar
Tonelada de cana cada tonelada de bagaco
Tonelada de produto cada tonelada de cana
Tonelada de bagaco

Tonelada de cana

Tonelada de cana por hora

Porcentagem em peso numa unidade de volume

XVi



SUMARIO

AGRADECIMENTOS ..ottt ettt e e e e e e e e e et e e e et e e e e aaa e e e eaaaeeeran s v
1 U 1V [ S Y
N IS I I ¥ o PP Vil
LISTA DE SIGLAS E UNIDADES. ... .. et e e e e e eeenens Xiii
INTRODUGAO ... .ottt ettt eaeetsateateaseesteeteateateeseeseeneensaseeeesteseearesseeeens 1
1. REVISAO TEORICA ..o ittt ettt eaeete e ese e ste st eaesanaseneaseneens 6
1.1. BIOCOMBUSTIVEIS ....ocueiiieeceeeeeeee ettt aennese s 7
1.1.1. BiocOMDUSEIVEIS aVANGAUOS .......uvvrreenireeeiiiis e e e e e e e e e e e e eeeeeeeeeeeeeanen e 8
1.2. DIRETRIZES MUNDIAIS DOS BIOCOMBUSTIVEIS ......cooveeeeeeeeeeeeeeeee, 11

1.3. DIRETRIZES E PERSPECTIVAS DOS BIOCOMBUSTIVEIS NO BBIL ....... 12

1.4, BIOBUTANOL ..ot e e e e e nennnna s 15
1.5. ETAPAS DO PROCESSO DE PRODUCAO DE BIOETANOL NUMA
DESTILARIA AUTONOMA CONVENCIONAL .....ooviviiieie e ceceeceeeee st 18
1.5.1.  CAN@-0E-AGUCAT .....ceeeiiiiiiiiieee ettt ee e e e e e ettt e e e e e st e e e e e e e e anbbseeeaeasreeeaeeans 19
1.5.2. Limpeza e preparacdo da Ccana-de-aGUCAr: ...cccceeeerrrrrrrereeriereeeeeeaaaaanisnnnns 20.
1.5.3. Meétodos de extracao de Caldo ..............commmmmm s e eeeeeeeeeeeeeeeeeiiirr e e e eeeeeeas 21
1.5.4. Tratamento dO CAlUO...........ccuvviiiiiii s st 24
R ST = V7 T Lo ] = Tox= Lo LSRR 25
T G T 1 (=T 72> Vo= T 1P 27
T R o= 1 0= | =Tz T PP 28
TR S TR B T 1 = Vo= T TSP 33

1.6. ETAPAS DO PROCESSO DE PRODUCAO DE BIOBUTANOL ................ 40

XVii



1.6.1. Composicao do material lignocelulGSICO ..... e eeeeiiiiiiiiiiiiiiiiiiereeeennnen.. . A0,

1.6.2.  Pré-tratamentO .........ueeiiiiiiiiiiiie e emmmeme ettt et e e e e e e e 44
1.6.3. Hidrolise de CelUIOSE ..........eiiiiiiii e 59
1.6.4. FermentaGao ABE ... 65
1.6.5. Técnicas de recuperag@o dos SOIVENLES ....cccoceeiiiiieieeriiiiiiieeeeeesiiieeeeeeen 0
PROCEDIMENTO DE SIMULACAO PARA A PRODUCAO DE BIOETMOL ....... 77
2.1. PROCESSO DE SIMULACAO .......ceeveeveeeeeervmmmmmreseeeresreseeneseeinsesessesseenen s L
2.1.1. Breve descricao do software HYSYS .........cceeeeemiiiiieiieeeieeeeeeeeeviiiiennee e 8

2.2. COMPONENTES DA SIMULACAO DO PROCESSO DE PRODUCAO DE

BIOETANOL ... e e e e e e e e e e e e e n e n e e e e e nrnaas 79
2.3. OPERAGCOES UNITARIAS.......coivieieeeeeeeee e 81
2.3.1. Limpeza, preparacdo e moenda da cana-de-aGUCal. .o........cccuvvrrrreeereeereeeeenns 81
2.3.2.  Tratamento dO CAldO.........coooiiiiiiii e e e 84
2.3.3. ConcentraGao € eSteriliZagaO0 ............. o e e e oo eee e 86
2.3.4. FEIMENTAGED ....oeeiiiiieeiiiii i ettt ettt e e e e e e e e e e e e s e s e s nn e e e e e e e eeeanas 88
2.3.5. DESHIAGEOD ......uueiiieiiiiiii e ——————— 90
P2 T T B 1= 1 [ [ = 1= U= o SRS 92

2.4. RESULTADOS DA SIMULACAO DO PROCESSO DE OBTENCAO DE

2] [0 = 1A 1N | SRS PUPUPRRR 95
2.4.1. CONSUMO 08 AQUA ....ceevvvvrrrirnnnninsessmmeeaeeseensnnnsaasaaaaeaaaaaeeessesssssssssnnnnnnsssnsnns 95
2.4.2. CONSUMO U VAPOK ... uiiiieeeeeeeeiieeeeee s eeeeemeseensnnnaaasaaaaeaaaaaeseeeeeesssssssnnnnnnsssnnnns 96

PROCEDIMENTO DE SIMULACAO PARA A PRODUCAO DE BIOBUANOL.... 99
3.1. PROCESSO DE SIMULACAO ........cooueeeeeeeet e, 99.
3.2. COMPONENTES DA SIMULACAO ......oouiiiieieeceeeeeee e, 100

3.3. OPERACOES UNITARIAS DA PRODUCAO DE BIOBUTANOL ................102

3.3.1. Pré-tratamento dO DAJAGO.........c. . uuuet e e itteee e e e e e e 102
3.3.2. Hidrolise enzimética da CelIUIOSE...........cmmmmeeeeeeeiiiiiiieeeeeeee e 105
3.3.3. Fermentacdo ABE do hidrolisado de CelulOoSe m.civivvveiiiiiiiiiiiieeee e, 108



3.3.4.
3.3.5.

Fermentagdo extrativa ABE @ VACUO .........ccccccmeeeiiiiiiiciiieiieeeeeeeee e 111

Separagao de SOIVENTES.........coi it e e 113

3.4. RESULTADOS DA SIMULACAO PARA A OBTENCAO DE BIOBUTAIDL 118

3.4.1.
3.4.2.

3.4.3.

Pré-tratamento do bagaco e lavagem do substratO............ccccevvvveeeeeieeeeennnnn. 119
ConNsSUMO de AQUA NO PrOCESSO .....uuueeeretcemmmmmmnsereeeeeeereeeaaaaesaaaesssssnnnnnnsnnn 119
CoNsSUMO de VAPOr NO PrOCESSO......cceevvrreeeemmmmeeerrnennnnnnaaaaeaaaaaaaaeeereennnrnn 120

4. INTEGRACAO DO PROCESSO DE OBTENCAO DE BIOBUTANOL NAA USINA

AUTONOMA ...ttt b bbbttt 124
4.1. DESCRICAO DO SISTEMA DE COGERACAO.........c.coeeeeeeeeee e 124
4.2. SIMULACAO DO SISTEMA DE COGERAGCAO...........cceeeeeeeeeeeeeeeeeennen, 126
4.2.1. SIMUIAGEO A8 CAlITA. ......uuuureiiiiiiiiit e e e e e 126
4.2.2. Simulag&o da turbina de condensagao.......ccccceeeooiiiiiiiiiiiiiiieeeee e 126
4.2.3. Simulagéo do sistema de condensados dOS ProCESSOS........uuwrvrrrrerrreeeeeeenss 127
4.2.4. Simulagéo do sistema de condensagao da turlina.............cccevveeeeeeiieinneen.n. 128
4.2.5. Simulag&o do sistema de bombas...........cccccmmmiiiiiiiii e 128
4.3. INDICADORES ENERGETICOS .....ccooiiteetieeeeeeeeeeeeee et sve e 132
4.4. INTEGRACAO DOS PROCESSOS ......c.ccveveeesm e eveeeneesessessessessessssssseseens 133
4.4.1. Us0 do bagaco de Cana..........coovveiiiiiceeeeer e 134
4.5. RESULTADOS DA INTEGRACAO DE PROCESSOS.......coceeereeieeeeereeneees 135
4.5.1. CONSUMO dE DIOMASSA ....ccceiiiuirrrrireessmmmmmmmm e e e e s et ee e e e e esnnnr e e e s s sieeeeens 137
4.5.2. Resultados do CONSUMO UE VAPOT ..........uumemmmmmmrerrnnnniiaaeeeeeeaeaaerereeennnnnnnnes 140
TG T o 1510 [ g (o o L= =T U - 141
4.5.4. Consumo de energia na destilacdo do licor ABE................oovvvvviiiiiniiiineeennn. 142
4.5.5. Uso da energia renovavel na producdo de bioconvaissti................ccceeeeennnn 144
4.6. CENARIOS PARA O ANALISE DA INTEGRA(;AO DOS PROCESSOS..... 145
4.6.1. Cenario 1, Planta CONVENCIONAI ...........coccuiieiiiiiiiiieeee e 146
4.6.2. Cenario 2, Planta integrada .............coooeiiiiiiiiiiiiiiiiiieieeee e 146

XiX



5.
6.

7.

4.6.3. Comparacao doS CENArOS..........cceeeeeiieeeeeaaaeeennn.

4.6.4. Indicadores energetiCos ........cuuvvveveeveeeeeeeeeeneneens

CONCLUSOES ...t

RECOMENDACOES PARA TRABALHOS FUTUROS

BIBLIOGRAFIA ...

XX



INTRODUCAO

Os paises industrializados buscam conter a im@wtde petrdleo e biocombustiveis com

arranjos nas politicas e estimulacéo na produgio ¢tte biocombustiveis como mecanismo de
controle nos precos e reducéo da emissao de Gagdsith Estufa (GEE) da matriz energética.

O desenvolvimento das tecnologias de baixa emidgagarbono visando o aumento da

produtividade das matérias primas lignocelulésieflstem o caminho adiante para alcancar a
sustentabilidade dos biocombustiveis (HOUSE OF C@W3, 2008).

Pesquisa e desenvolvimento de novas matérias plignaselulésicas permitirdo a expansao
dos biocombustiveis com altos rendimentos, com perapectiva sustentavel oferecendo
vantagens na seguranca energética, reducdo nadentissGases Efeito Estufa, reducdo da
poluicdo do ar, mas com riscos consideraveis canuso intensivo de recursos, monocultura,
reducdo da biodiversidade e possiveis emisséespBEBudanca no uso do solo (ELBEHRI
et al., 2013).

As principais rotas dos biocombustiveis avancadosiesenvolvimento sdo classificadas em
tecnologias bioguimicas e termoquimicas. As dutas nasam o material lignocelulésico como

matéria-prima. Na alternativa bioquimica o substeapreé-tratado e hidrolisado em agucares
para ser fermentado em etanol, metanol, butaniolp @cético, hidrogénio e outros quimicos.

A rota termoquimica utiliza a gasificacdo para pmidgas de sintese e converter em BTL-
Diesel (do inglésBiomass-To-Liquid-Diesgl SNG (do inglésSubstitute Natural Gasou

mistura de alcoois.

Recentemente destaca-se o0 interesse na producd®obdatanol como biocombustivel
avancado, ainda em etapa demonstrativa com apamesito do material lignocelulosico,
principalmente nos Estados Unidos, Reino Unidonrsieha e Japéo. Algumas empresas como
Butamax, a Gevo, Cobalt, American Process e Téamyviem parceria com fabricas de
biotecnologia (DuPont, BASF, Novozyme, entre oytri&sn interesse na producdo deste

biocombustivel e reducéo nos custos das enzimashmabdlise do substrato para ser convertido
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por fermentacé&o em biobutanol. Recentemente, fdigado o interesse das empresas GranBio
e Rhodia pela producao de biobutanol de bagacamke o Brasil, com uma unidade de 100

mil toneladas por ano, com entrada em operacadiag@aano 2015 (SILVA et al., 2012).

O butanol é um dos alcodis refinados de maior coilezacdo no mundo, usado na industria
quimica fornecedora de solventes, tintas e adesivbstanol, tradicionalmente produzido pelo
cragueamento catalitico da nafta destilada do lgetréem uma demanda de mais 3,5 milhGes
de toneladas no ano de 2010 (YUAN, HUI-FENG, 20d@n média de 1,62 dolares/L de
produto, que oscila com as variagbes do mercagettdleo (GREEN, 2008). No Brasil, para

a importacdo de n-butanol foi aplicada uma sobeetaroviséria daCAMEX (Camara de
Comercio Exterior) no ano 2011, que varia entre 10237 e US$272,12 por cada tonelada de
produto importado por um periodo de 5 dn&stas medidas fortalecem a receita dos projetos
locais com interesse na producdo de biobutanol nméabioquimica para ser utilizado na

induUstria quimica.

O biobutanol como biocombustivel avancado tem dgerexpectativa na producédo dos
biocombustiveis para reduzir a dependéncia do Ipetma matriz energética. O Biobutanol
permite uma rapida integracdo na cadeia dos coibissfa com energia contida proxima a da
gasolina, facilmente adicionado por baixa press# vépores em misturas com diesel ou
gasolina com menores modificacbes dos motores,apsusceptibilidade a separacdo em
presenca de agua (BECKWITH, 2011).

Devido a variedade de produtos de valor obtidosralessformacdo de biomassa, esta sendo
mudado o paradigma da integracdo dos processobi@efinarias como mecanismo de
otimizacao da utilizacado das matérias-primas (SONBIERG et al., 2008; STAR-COLIBRI,
2011; MENON, RAO, 2012). A integracdo dos procegsmieria causar uma rapida expansao
da producdo de biocombustiveis com tecnologiasadelemisséo de carbono representando
melhoras ambientais nas biorefinarias no Brasilbeiaa de um deslocamento da fronteira
tecnoldgica de conversao sob um novo modelo deifiegral da cana” (KING, WILLIAMS,
2010). Segundo Leal et al., (2010Roadmappinglo setor sucroalcooleiro nos proximos 20

anos, a esfera industrial terd& um novo modelo cois grincipais processos de conversao:

! Importacéo de n-butanol tem sobretaxa definitdaia maritimo a ferramenta de comercio exteriof {30
Tomado de: www.guiamaritimo.com.br




hidrolise lignoceluldsica e termo-conversao porcpssos BTL (do ingléBiomass to liquiyle
gasificagdo com multiplos produtos (alimentos, ptod quimicos, energia, biocombustiveis)
integrados numa biorefinaria (LEAL et al., 2010;MIDERVAN et al., 2011).

Alguns trabalhos feitos com fermentacéo direta étago de cana-de-acucar para a producéo
de biobutanol revelam os beneficios na receita adativersificagdo dos produtos nas usinas
sucroalcooleiras (MARIANO et al., 2013) e as alatiras na destilacdo do biobutanol com o

gargalo na separacdo do azeétropo agua/biobutaftelem o alto consumo de energia na

separacao dos solventes (BRIGAULT, 2010; MARIANQ@let2011).

A motivacdo deste trabalho esta voltada para aareeltios processos e a diversificacao de
novos produtos na industria sucroalcooleira, que orgginar um aumento na produtividade
energética e produtos com precos competitivos. dasaalternativas de diversificacdo dos
processos estd no aproveitamento do bagagco comefiaggéticos, seja para bioetanol,
eletricidade ou na obtencéo de biobutanol compaltancial na industria quimica brasileira. A
analise termodinamica do processo de obtencaoothethinol integrado a destilaria autbnoma
ainda néao foi realizada por nenhuma pesquisa n&llB&oomo vantagem desta situagéo vai ser
simulado o processo de transformacéo de bagagbathinol por fermentacdo dos agucares.

Com o intuito do maximo aproveitamento da maténieng® e subprodutos numa usina

autdbnoma, serao integrados os processos de Bibempameira geracado por fermentacao do
caldo e o processo de biobutanol de segunda gepac&&Ermentacéo do hidrolisado do bagaco.
Todos os calculos serao feitos sob a premissa @edestilaria autbnoma com capacidade de

safra de 2 milhdes de toneladas de cana-de-aclagsada por ano.

O objetivo principal deste trabalho visa a avaliaghh desempenho energético de uma
biorefinaria com a integracédo do processo de obtede biobutanol através de uma andlise
termodinamica pela rota bioquimica utilizando camatéria-prima o bagaco (MATHEWS et

al., 2011). Seréo desenvolvidos os seguintes wbgetspecificos:

» Coletar e avaliar as informacdes bibliograficagpdblicagbes, dados de processos e
simulacdes das tecnologias bioquimicas para a paodde bioetanol (12 geracéo) e

biobutanol (22 geracdo) por conversao da biomassa.



e Elaborar a referéncia dos processos unitarios déa gata de producdo dos

biocombustiveis (bioetanol e biobutanol).

* Escolher a metodologia e software para a simuldg&oprocessos de producdo dos

biocombustiveis (bioetanol e biobutanol).

* Realizar a validacdo e andlise dos resultadosndalatdo e consolidacdo dos dados
termodinamicos de cada processo.

» Realizar a comparacao energética entre uma destlaidnoma e uma outra destilaria

com a integracéo do biobutanol pela diversificad@® produtos.

A revisdo bibliografica no capitulo 1 faz a comgpéla da informacédo do desenvolvimento
tedrico relativo a sustentabilidade dos biocombagtie as principais politicas de apoio para o
posicionamento dos biocombustiveis nos paises fmaduincluindo o Brasil, além dos
desafios futuros para a sustentabilidade dos bibuostiveis e integracdo dos processos em
biorefinarias. Neste mesmo capitulo é feita umecrdE® dos processos e alternativas
tecnoldgicas no mercado envolvidas nas princifgiess do processo de obtenc¢éo de bioetanol
de cana-de-agucar, limpeza, preparo e moenda dadeaacucar, tratamento do caldo,
evaporacao, fermentacdo e destilacdo. Quanto aocegso de producédo do biobutanol, as
principais secdes abordadas serdo o pré-tratantmtbagaco, hidrélise, fermentacdo e

destilacéo.

As condicdes de entrada, descricdo do modelo tendumico e descricdo de cada fase da
simulacao para a producéo de bioetanol por ferma@atdo caldo sdo descritas no capitulo 2,
incluindo os processos convencionais da lavagerands tratamento e concentracdo do caldo
por multiplo efeito, fermentacéo cona@haromyces cerevisiagestilagdo do vinho obtendo

alcool hidratado e finalmente a desidratacéo coj8298mol de etanol com agente de captura

MEG (Mono-etileno-glicol).

A simulacdo do processo de segunda geracéo pacalacpo de biobutanol por fermentacéo
de celulose é descrita no capitulo 3 com as coedige entrada e descricdo do modelo
termodinamico. Este processo inclui o pré-tratamexdm explosdo de vapor e hidrdlise

enzimatica para romper as cadeias de celulose décutes mais simples de glicose para

4



depois fermentar o hidrolisado conCtostridium,com posterior destilagdo do vinho em um
conjunto de 5 colunas que separam o0s azeotrop@ghégetanol e agua/biobutanol obtendo
biobutanol 99%mol.

A avaliacao dos resultados da integracao dos posete obtencéo de bioetanol e biobutanol
com o sistema de cogeracdo serdo abordados naloagitNeste capitulo estara incluida a
descricdo da simulacdo do sistema de cogeracafomerimento de energia aos processos
produtivos, a analise do consumo das utilidades primcipais indicadores energéticos da

integracdo dos processos. Por fim, no capitulo&osgbordadas as conclusbes do trabalho.



1. REVISAO TEORICA

As Nacdes Unidas proclamaram o ano 2012 como ¢rné@macional da Energia Sustentavel,
vinte anos depois do “Cupula da Terra” (Rio-1998f aqubriu a porta para o debate do
desenvolvimento sustentavel. Nesse sentido a Gordier das Nacdes Unidas sobre
Desenvolvimento Sustentavel (CNUDS) na Rio+20 (20éfdrcou os compromissos politicos
para um futuro sustentavel no século 21 (SD21)arRoexpostos os avancos e dificuldades
associadas a novos desafios emergentes, uma eeowerde em prol da sustentabilidade e
erradicacao de pobreza e criacdo de um marcouicisiital SD21 (LE BLANC, 2012). Nessa
conferéncia se reforcaram as trés dimensbGes donw®Egenento sustentavel (social,
econbmico e ambiental) que envolve os principiogrdtamento digno, trabalhos justos e
acesso a educacdo, como uma estrutura fortalecidaedcimento da economia (ALLEN,
2012).

A producao de biocombustiveis numa economia sustehdleve prevenir a pressdo ambiental
na diversidade dos cultivos e na floresta, atingjiplor politicas consequentes na protecdo da
terra, 0 ambiente e os corpos de agua, para néaraga prejudicando. Biomassa de origem
agricola fornece um alto potencial bioenergéticoloago prazo, oferecendo amplas
oportunidades para 0s biocombustiveis e substitd®sprodutos quimicos com maior
competitividade (EEA, 2007; YUAN et al. 2008).

A sustentabilidade ambiental dos biocombustivesaderecada integralmente na reducéo das
emissOes de Gases de Efeito Estufa — GEE,(@@tano, NO), emissao reduzida de €@as
praticas agricolas (manejo do solo, irrigacaojlieatéo e colheita), avaliagdo das mudancas
no uso do solo com metodologias indiretas, a pragséo da biodiversidade e o ambiente, e
quantidade e qualidade da agua e ar disponiveiegeses de cultivo. Uma das preocupacdes
da FAO Food and Agricultural Organization of United Natg)meste sentido é a dificuldade
na transformacgé&o dos principios e critérios dafimatdo ambiental em indicadores de impacto
quantificaveis na pratica (MARKEVICIUS et al., 20 HELBEHRI et al., 2013).



1.1. BIOCOMBUSTIVEIS

O uso de combustiveis liguidos em motores de cor@busterna deve continuar sendo a

alternativa de maior uso no transporte nos proxirfBbsanos, 0 que representa uma
oportunidade no crescimento na producdo dos biogstiveis na substituicdo dos derivados
do petréleo. A producédo de biocombustiveis renagawe mundo representa 0,48% da energia
primaria. O biocombustivel de maior producdo cargisendo o bioetanol com producédo de
84,6 bilhdes de litros no ano 2012 (em torno dsldp/ano). O etanol basicamente € produzido
utilizando milho como matéria-prima nos Estadosddsi(62,3%) e cana-de-agucar no Brasil
(37,7%) (Figura 1). Como destaque importante, alygéo de etanol nos Estados Unidos
cresceu em média 7,8 vezes nos ultimos 10 anos,pcewisdo de substituicdo por etanol

lignoceluldsico para 2050. Quanto a producéo daiBreonseguiu dobrar o etanol produzido

no mesmo periodo de tempo (BP, 2013; CASPETA €2@1.3).
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60 30
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Figura 1. Producéo de biocombustiveis no mund@8d@ (P, 2013).

O crescimento na producdo de biocombustiveis nge® dos maiores consumos de
combustiveis, Europa e América do Norte, pretenashazir a dependéncia do petréleo usado
no setor de transporte com sérios programas etimezgo em biocombustiveis avancados nos
proximos 10 anos. Os Estados Unidos cdemergy Independence and Security Aatano de



2007 implementou &enewable Fuel Standa(®FS), que permitiu a aprovacao do aumento
da producéo de bioetanol a partir do ano 2008.c8lygdo de bioetanol nos Estados Unidos
tera um aumento progressivo a partir de 9 bilh@egatbes de etanol no ano 2008 até 36 bilhdes
de galbes no ano 2022. A producdo de biocombustieziovaveis neste periodo 60% da
producédo de biocombustiveis ser4 composta por tmbugstiveis avancados (ALVAREZ et al.,
2010).

O parlamento Europeu tragcou no ano 2008/09 a o#&dstemas Renovaveis de Energia (RES)
a fim de alcancar a meta de 20% de sistemas emmagéenovaveis, 20% de acréscimo na
eficiéncia energética e 10% do uso de biocombustimésturados com os combustiveis no
transporte pelos proximos 10 anos (FISCHER, 20A83).politicas de apoio aos projetos
demonstrativos ofereceram uma reducdo das barrdmasnovos empreendimentos que

esperam alcancar custos competitivos (CASPETA e2@13).

A producéo de biocombustiveis tem o potencial tatduicdo dos combustiveis convencionais
e a reducdo do impacto pela mitigacdo das mudattigadticas. A producdo sustentavel de
biocombustiveis continua tendo algumas limitac8esdo notadas nas matérias-primas que
concorrem com a producdo de alimentos por terrgua,ansuficiente produtividade, baixa
competitividade de custos, e pouca unificacdo desshs avaliacbes dos GEE nas mudancas
no uso do solo (DE VRIES et al., 2010; MARKEVICI@gal., 2010).

O estimulo no desenvolvimento de biocombustiveisedginda geracdo da biomassa com fins
ndo alimentares, fortalece a utilizacdo de magéima lignocelulésica como subproduto (palha
de cereais, bagaco de cana-de acucar, residuestfis) e residuos organicos. Estes cultivos
energéticos especializados provavelmente terdo ooc@mcia com cultivos para
biocombustiveis de primeira geracédo, mas a prodatile energética sera maior na mesma area

de cultivo, ainda com utilizacdo de areas com baixdidade de nutrientes (SIM et al., 2010).

1.1.1. Biocombustiveis avancados

Os biocombustiveis liquidos de primeira geracaopséduzidos da fermentacao de acucares
da cana-de-acucar, milho ou outras fontes paradupéo de bioetanol. A extracdo de éleos de
graos e sementes transformados por meio da tranfeatdo em biodiesel sdo considerados
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nesta categoria. Estes dois produtos estdo sendazidos em escala comercial e utilizados
como biocombustiveis de motor diretamente ou entunaiscom os combustiveis fésseis
(NIGAM, SINGH, 2011).

Os biocombustiveis de segunda geracdo basicaméuatepodutos da transformacao
bioquimica (fermentacdo — bioetanol e biobutanoljesmoquimica (gasificagéo e pirolises —
bio-alcoois, metanol, liquidos Fisher-Trops-FTL,-rBetil-éter-DME, 0Oleos) de substratos
lignocelulésicos ndo comestiveis. Este tipo de dndaustiveis envolvem processos mais
sofisticados, maior investimento em equipamentosstalacées maiores para transformar
matérias-primas residuais na busca de maior eficém uso atual da terra (NIGAM, SINGH,
2011).

A terceira geracdo de biocombustiveis ndo cerdtarezdo em substratos agricolas, mas visa a
utilizacédo de 6leos residuais e microrganismosfgeem a biossintese em acidos gordurosos;
as algas pertencem a esta geracao sendo plameisvas fotossintéticas de habitat aquatico e
produzem lipidios, proteinas e carboidratos (NIGAWGH, 2011; DEMIRBAS, 2011).

As tecnologias sofisticadas para produzir os bidnstiveis de segunda e terceira geracao
nomearam os biocombustiveis derivados como comveistivancados. Tais biocombustiveis
emitem 50% menos Gases Efeito Estufa para subgdsolina e diesel, tais como etanol de
material lignocelulésico, acgucares, amido (exclaimdilho), biogas e biodiesel de 6leos
vegetais (Figura 2) (KOMIOTI et al., 2008).

Bioetanol
Rota
Bioquimica
ROTAS Rot’a .
BIOCOMBUSTIVEIS Quimica

Rota
termoquimica %‘ ‘

Figura 2. Rotas para a producao de biocombustaveiscadogKOMIOTI et al., 2008).

Os interesses dos governos e apoio dos centrassdeipa e das empresas do setor energético

promovem o desenvolvimento de projetos em energiagvaveis em busca da reducao na



brecha tecnoldgica dos biocombustiveis avancaduwsBitados Unidos se encontram 50% das
pesquisas e desenvolvimentos (fase: piloto- demadivet) dos projetos de biocombustiveis
avancados que poderdo substituir os combustiveiseagionais. Como € mostrado na Figura
3, nos proximos 3 anos podera aumentar a dispmi@té em 70% de biocombustiveis
avancados produzidos de matérias primas como reside biomassa de cultivos, algas,
acucares, licor negro e gorduras animais, paraepsos de gaseificacdo, pirolise,
hidrotratamento, reforma a vapor, hidrélise enzicaatfermentacdo, transesterificacdo e
tratamentos quimicos (BACOVSKY et al., 2013). Nodximos anos estes projetos entrardo

na fase comercial e fardo parte da matriz enesgdtis biocombustiveis.

2013 ‘ > 2015

M Etanol

B Substitutos*

M Biobutanol

H BioDME

H Diesel renovavel

m Oleos renovaveis

9748 milhdes L/ano 70% ; 16610 milhdes L/ano

Figura 3. Projetos Biocombustiveis avancados ermndedvimento.

* Substitutos do petroleo; BioDME = Bio-di-metileft
Fonte: (BACOVSKY et al., 2013)

O potencial da biomassa como alternativa vidveteticdo das emissdes emerge como a
articulacdo das politicas e o desenvolvimento desdlogia de producdo. A tecnologia de

transformacao da biomassa tornou-se como uma maldstdiversos produtos de valor. Estes

modelos de biorefinarias sdo projetados como aaitdm da economia verde que usa a
biomassa como substituto dos combustiveis foseatuzidos por escassez de petroleo barato,
mudancas climaticas, dependéncia da importacaceideados do petrdleo e necessidade de
desenvolvimento das zonas rurais. Na competica®e eoimida e energia, os produtos das
biorefinarias vao satisfazer mercados com altoggsre atender mercados de maior volume
(LANGEVELD et al. 2010).
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1.2. DIRETRIZES MUNDIAIS DOS
BIOCOMBUSTIVEIS

Os paises da Unido Europeia e Estados Unidosass@avolvendo regulamentos para reforcar
as politicas que envolvem o mercado dos biocomiaisthos préximos 20 anos. As tarefas
estdo sendo tratadas para atingir o0 aumento daigiodle biocombustiveis localmente para
conter a importacao de biocombustiveis e redumipartacdo de petréleo e liquidos refinados.
Consistente a esta missao as misturas de biocoivdiasiom a gasolina e diesel vao aumentar
gradualmente assegurando um controle dos precosatobustiveis Via estes desafios a
industria estd enderecando o aumento da produtieidias matérias primas, reduzindo o
consumo de energia e 4gua em busca da susterddbikdeduzindo a pressdo no mercado dos
alimentos (ALVAREZ et al.,2010; FISCHER, 2012).

Através dos subsidios e redugdo das taxas o godes&stados Unidos apoia os produtores
locais de etanol para fortalecer o programa deraaga energética e diversificagdo de
combustiveis do pais. Em conformidade com o Ata pandependéncia e seguranca energética
aprovado pelo Congresso no ano 2007, prevé a podiec 36 bilhdes de galdes de etanol até
0 ano 2022; a partir dos 21 bilhdes de galbes pefimento serd feito pelos chamados
“biocombustiveis avancados” com 50% menos de GEEdars. Além disso, deve-se levar em
consideracao a logistica econémica de transpa@tmazenamento e as mudancgas necessarias
para ampliar a mistura do etanol além dos 10% cgasalina (ALVAREZ et al.,2010)

A regulamentacdo da Unido Europeia dispde dos rosteespecificos no apoio e

desenvolvimento das politicas, legislacdo, os ndeca a tecnologia dos biocombustiveis. A
Diretiva da Energia Renovavel 2009/28/EC sugergplanos de acdo para desenvolver a
producdo dos biocombustiveis sustentaveis de saggerdcdo com 20% a mais no aumento
da eficiéncia para ser misturados acima de 10%acgasolina e 7% com o diesel. Entretanto
a Diretiva recomenda uma reparticdo dos encargasgsafontes de energia renovavel e uma
aproximacdo harmonizada como a Diretiva de quadidhas combustiveis a qual controla as
normas das emissfes na producao e no consumaoupapaiccom as metas de reducdo minima
de GEE 35% nos primeiros anos e 50% e 60% depamd@017 para as existentes e novas
instalacdes. Recomenda também criacdo de um cdmgéstentabilidade com o propésito de
certificar a producédo de biocombustiveis sendolaniga de massa uma primeira abordagem

na medicdo no cumprimento das metas de reducagualidade. Por fim, a Diretiva oferece
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um bénus de 29 gCGOJ para os biocombustiveis produzidos em terragad@das ou
contaminadas, em detrimento a producao de biocambissem terras com alta biodiversidade
ou usando carbono enriquecido (FISCHER, 2012).

1.3. DIRETRIZES E PERSPECTIVAS DOS
BIOCOMBUSTIVEIS NO BRASIL

Ao longo das décadas de 1970 e 1980 surgiram gsanmdeéancas no mercado dos combustiveis
no Brasil. No ano 1973 por conta do elevado pretgrmacional do petréleo e dependéncia da
importagcédo do hidrocarboneto, surge a necessida@xmandir o uso do etanol nos motores.
Nos dois anos seguintes com apoio dos empresariGORERSUCAR (Cooperativa de
produtores de acucar) fez a proposta ao Conselloiomd do Petroleo de aproveitar a
capacidade ociosa das usinas com destilarias apaxasaumentar a producéo de etanol e
articular uma resposta a nova situacdo energégcahdque. Baseado nessas premissas o
governo federal instituiu 0 Programa Nacional deodl (Proalcool) com linhas especificas de
financiamento e formalizou a criacdo da Comissagdwal do Alcool (CNA) encarregada de
controlar as metas de producdo nos proximos arsog)centivos para as misturas alcool -
gasolina e a paridade dos precos do etanol e daR{(VALTER et al. 2008; NOGUEIRA,
2008).

No ano 1985 o governo federal optou por aumenpaioducao de etanol para 10,7 bilhdes de
litros. O Proalcool motivou 0s agentes econdmiewa plevar a mistura com gasolina atingindo
25%, garantindo precos do etanol hidratado maisobajue da gasolina, com remuneracao
competitiva para o produtor de etanol, linhas @elito em condi¢cdes favoraveis, reducao dos
impostos para os veiculos que usavam etanol hetraabrigatoriedade de venda nos postos
do combustivel, ainda assegurando o estoque patdastecimento durante a entressafra
(CGEE, 2007; WALTER et al. 2008; NOGUEIRA, 2008).

No comeco da década de 1990 o governo federal, unodgsquema de controle nos precos
com a progressiva retirada dos subsidios. O proakshkberalizacéo total dos precos do etanol
e da cana, passaram a ser negociados livrememngepeatiutores e distribuidores, baseado no

modelo contratual de remuneracdo do agucar con@idoana que é processada, bem como
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acucar e o bioetanol produzidos nas usinas. Eglelmoonverte a matéria-prima e os produtos

na mesma base de comparacgéo, os agucares totgisn@eis (ART) (SCANDIFFIO, 2005).

Apo6s oProalcool, a produtividade agricola aumentou 57% atinginéd3ftt/ha na atualidade
(Figura 4), contribuindo com os baixos custos adgice o0 aumento na producdo de cana-de-
acucar em 300% em 15 anos. A expansao do consubioatanol no mercado interno, com o
advento dos carrdexfuelno ano 2003 e demanda internacional no etanol@pata misturas
com a gasolina, permitiu uma expansdo da agroindustnavieira a taxas elevadas
consolidadas economicamente (NOGUEIRA, 2008; STRMBN e PUPIN, 2011). De fato,

na ultima safra do ano 2011/12 o Brasil, 0 maiodptor de cana de agucar no mundo, produziu
um pouco mais que 588 milhdes de toneladas de iaaagdo em segundo lugar depois dos
Estados Unidos na producéo de bioetanol com 28dsllde litros (MAPA, 2013).

700 90
80
70

60
400 50

600

500

300 40
30

20
10

200

100

Producdo de cana-de-agucar

Produtividade do cultivo e produgdo de
etanol

0 0
o ) o © b N > A o < ‘o o v
R NSO A R R & S oF 00“\0 & g\?’\\,
S N N N N O e A S
milh&es tc/ano (eixo esquerdo) —— bilhdes litros etanol/ano t/he

Figura 4. Evolucao da producéo de cana-de-acUetanel no Brasil.
Fonte: Ministério da Agricultura, Pecuéria e Abastento do Brasil. (MAPA, 2013)

Os desafios cientificos e tecnoldgicos através idtei8a Nacional de Inovacdo em Etanol
(SNI-Etanol), cuja criacdo remonta principalmente Rroalcool em 1975, levou o estado
Brasileiro e as instituicbes a concentrar os esfonp Programa de Pesquisa, desenvolvimento
e inovacdo (PD&Il). As politicas publicas do Estadto fortalecimento da continuidade dos
investimentos em ciéncia, tecnologia e inovacao accriacdo do Plano Nacional de Agro-
energia (PNA) 2006-2010, pelo Ministério de Agrtauh, Pecuaria e Abastecimento (MAPA)

pelo desenvolvimento das pesquisas e garantinsfér@ncia tecnoldgica das cadeias de Agro-
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energia, priorizando a cadeia do etanol de canagdear. No Plano de Acdo em Ciéncia,
Tecnologia e Inovacdo (PACTI) 2007-2010 do Ministée Ciéncia, Tecnologia e Inovacao
(MCTI) tem a meta da consolidacédo da linha de pesagem biocombustiveis de segunda
geracao criando o Centro de Ciéncia e TecnologRidetanol (CTBE) (NYKO et al. 2010).

O empenho das instituicbes Estaduais e federaisAmdparo e apoio financeiro aos

pesquisadores em PD&l (FAPESP, CNPq) sustentami@ativas que levam ao mercado as
tecnologias de inovacdo do etanol, que recebemoagdos fundos setoriais FINEP

(Financiadora de Estudos e Projetos) e BNDES (Bddaocional de Desenvolvimento)

realizando o escalonamento dos projetos da cadedutva do etanol. Este suporte aos
projetos reflete na realizacdo de pesquisa em rat@rtento e hidrolise de material
lignocelulésico com escalonamento da hidrolise raatica e acida em plantas piloto em
operagdo atual no Centro de Tecnologia Canavi€iieCf, CTBE e Rede de hidrolise dos
grupos de pesquisa da Unicamp e a firma Dedini 348m disso, Centro de pesquisa e
desenvolvimento da Petrobras S/A — CENPES é ativai privada que faz investimento em

planta piloto de escalonamento mais avancada (N¥Ka. 2010).

Alguns autores apontam o futuro das destilariasilereas com a inclusdo de novas tecnologias
para o aproveitamento da biomassa residual da akm,da producéo de bioetanol do caldo
de cana. Dois possiveis cenarios nos proximos 26 s#o propostos por Seabra e Macedo

(2010) para maximizar o aproveitamento da biomessa

a) Geracao de energia excedente em ciclos de vaporteomologias BIG (do inglés
Biomass Integrated Gasificatipna faixa de 184-203 kWh/tc; considerou-se apanas
obtencéo de subprodutos liquidos Fischer Tropsohremdimento de 14,5 l/tc, DME
(Di-metileno-éter) 38,8 l/tc e etanol 25,6 l/tc (RA, MACEDO, 2010).

b) O segundo cenario é a hidrolise da biomassa coemnedifes tipos de tratamento e
sacarificacdo/fermentacdo simultanea com rendirsemi@ faixa 20-40 litros de
etanol/tc (SEABRA, MACEDO, 2010), e aproveitameattcional dos subprodutos
lignina, hemicelulose e celulose como novas platads de bioprodutos na industria
alcoolquimica (FRANCO, GARZON, 2010).
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1.4. BIOBUTANOL

O transporte € o principal setor consumidor de agstibeis que largamente depende dos
derivados do petréleo gasolina e diesel. As alteam de mistura dos biocombustiveis E5 a
E25 (Etanol) ou B5-B10 (Biodiesel) com combustivasvencionais sdo 0 mecanismo para
aumentar a sustentabilidade do setor, representamd@otencial de utilizacdo de novas
matérias primas (biomassa lignoceluldsica) e biamtibbeis avancados como biobutanol e

Oleos renovaveis para atender a crescente demaratanbustiveis (SWANA et al., 2011).

O Biobutanol como biocombustivel tem vantagensifsogiivas se comparadas com bioetanol
no grupo dos alcoois de baixa quantidade de cardaimela 1). Biobutanol com quatro atomos
de carbono, o dobro dos 4tomos de carbono continldsoetanol, contem 25% mais energia.
A volatilidade dos alcodis em relacdo a press&ateacao diminui com o aumento de nimero
de atomos de carbono, o que significa que o bioblitam menor tendéncia a cavitacao por
vaporizacdo, sem a necessidade de constrois aai€ipor mudancas de temperatura (em

paises com estacdes) (JIN et al., 2011).

A combustao de biobutanol tem menores problemagnilgfio, ja que na vaporizacao utiliza a
metade da energia do etanol com menos problema® paranque dos motores em climas frios
e cargas baixas. As misturas de biobutanol comligase diesel sdo mais faceis, ja que cada
molécula contem alquila e hidroxila em maior prgdor que o etanol, aumentando a
solubilidade com os combustiveis convencionais adipdo de co-solventes. A adicédo de
alcoois nos combustiveis melhora a viscosidaderaled motor sem causar problemas na
bomba de combustivel; a viscosidade aumenta coimero de atomos de carbono, como
beneficio adicional do biobutanol. Como as mistaediobutanol com a gasolina sdo menos
suscetiveis a separacdo em presenca de aguaj\¥epossso da infraestrutura de distribuicéo
e transporte existentes (oleodutos), tornando-sis seguro 0 armazenamento em altas

temperaturas e alftash point(JIN et al., 2011).
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Tabela 1- Especificacfes dos combustiveis liguidosencionais e biocombustiveis (JIN et
al., 2011; ANP, 2012)

ESPECIFICACAO Gasolina Diesel Etanol  Biodiesel n-Butanol
Formula molecular C4-C12 Cl2-C26 HzOH C12-C24  @H.OH
indice de cetano 0-10 40-55 8 47-52 25
NuUmero de Octano 80-99 20-30 108 96
Conteudo de oxigénio (®m - - 34,8 10 21,6
massa
Densidade a 20°C (g/mL) 0,72-0,78 0,82-0,86 0,79 870, 0,809
Temperatura de autoignicéo (°C) 300 246 434 363 385
P. ignicdo camara fechada (°C) ,-45 a -38 65-68 8 66 1 35-37
Podercalorificoinferior (MJ/kg) 42,7 42,5 26,8 38,81 33,1
Ponto de ebulicao (°C) 25-215 180-370 78,4 262-359117,7
Razédo estequiométrico 14,7 14,3 9,02 12,5 11,21
Calor Latente a 25 °C (kJ/kg) 380-500 270 904 200 82 5
Viscosidade a 40 °C (nifs) 0,4-0,8 1,9-4,1 1,08 4 2,63
Limite de inflamabilidade (%v) 0,6-8 1,5-7,6 4,3-19 1,4-11,2

A producéo de biobutanol por fermentacao microlgjiol® comecou a ser realizada mais de 150
anos apos a descoberta do n-butanol como princgraposto do dleo fus€l em 1852 pelo
cientistaWurtz o principal composto do 6leo fusel seria conheaid indastria quimica como
alcool isoamilico que junto aos ésteres sao regpeispelo sabor caracteristico das bebidas
fermentadas (CANTAO et al., 2010). Em 1862 o quinfiasteurobteve alcool butilico por
fermentacdo anaerobica de acido lactico e lactatoattio, como resultado dos estudos em
geracao espontanea para a remocao de bactériaaddn meios contaminados. Entre 1876
e 1884 o cientisthitz fez alguns s testes com bactérias esporogénesehias que produziam
acido butirico e solventes neutros com substratosglicares, sendo inseridas no género
Clostridium (PARES, JUAREZ, 1997; JIN et al., 2011).

Em 1902Winogradskyfez a descri¢cdo da fermentagdo anaerébia utilzanchicrorganismo
Clostridium Pasteuraniungue por conversao de sacarose obteve etanol, dbutretato,
butirato, CQ e hidrogénio. Anos depoiSchardingeem 1905 conseguiu a incluséo da acetona
na fermentacédo com cepas isoladas para produzadbas sintéticas da transformacao destes
compostos diante do temor do esgotamento da barmatural. Em 191Ferbache Chaim
Weizmanr{patente dos Estados Unidos em 1919) melhorarfimiéncia da fermentagdo com
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substrato de amido €lostridium acetobutylicuncom producgéo adicional de acetona para a
fabricacdo decordite um dos explosivos utilizados naquela época durarggemeira guerra
mundial. No ano 191Weizmanmos estados Unidos registrou a patente da ferg@EmiaBE
(RANJAN, MOHOLKAR, 2012; JIN et al., 2011; KUMAR,&YEN, 2011).

Enquanto as guerras avangavam no mundo a irmldstfermentacdo ABE cresceu na Europa
e Estados Unidos como fonte de acetona para acdgho de pélvora sem fumaca para as
munic¢des. Depois da segunda guerra mundial em BB%, do biobutanol e um terco da
acetona eram fornecidos pelo processo de fermentasaEstados Unidos, abrindo o mercado
para a utilizacdo do biobutanol como solvente dadale secagem rapida. Naquela época com
a ascensao do petroleo a disponibilidade dos predagtroquimicos em grandes quantidades
e baixos precos tornaram a fermentacdo ABE poutdvel, sendo produzido com matérias
primas de alta producdo de melacos em alguns ligiréifrica do Sul, China e Russia na
década dos 80 (RANJAN, MOHOLKAR, 2012; JIN et 2011; KUMAR, GAYEN, 2011).

O uso de biobutanol em mistura com gasolina ovetli®stra nos testes suscetibilidade a
combustdo anormal por batida na combustdo. Estagigies especificas na embacam a
utilizacdo direta no motor (SZWAJA, NABER, 2010)adas as melhores caracteristicas do
biobutanol como combustivel de motor seréo aboslalipumas comparagdes em motores em
ciclo otto (MCO) e motores ciclo diesel (MCD):

a. Devido ao menor poder calorifico relativo a gasolonbiobutanol tem aumento no
consumo de combustivel e algumas incompatibilidades componentes do sistema.
Por maior viscosidade do biobutanol aumentam odl@mas por corrosdo dos
materiais. Biobutanol com menor nimero de octanabéla 1) relativo a menor
quantidade de carbono inibe a utilizacdo de pressbaiores com consequente
diminuicdo da eficiéncia. Para as misturas de hainl/gasolina inferiores a 20% o
consumo especifico ndo representa perdas perdaspiéles controles na combustédo no
motor. Para misturas estequiométricas superiod@¥@em volume, as emissdes totais
de CO, NQ e hidrocarbonetos sao reduzidas (JIN et al., 2011)

b. A mistura biobutanol/diesel ndo representa nenhuil@ma com a separacao de fases
com alcool. O menor numero de cetano reduz a oiideade do motor em arranques a

frio. Para as misturas volumétricas inferiores & 24 retardada a autoignicdo com

17



aumento de 2% no consumo especifico de combus#igemisturas com biobutanol
maiores a 40% tém impacto na reducdo dey,NCO, fuligem e conteudo de
hidrocarbonetos em operacdo urbana dos motoresnio-se pouco significante na

operacao em rodovias (JIN et al., 2011).

Existem alguns fatores que estimulam o interessefimanciamento em pesquisa e
desenvolvimento da producéo de biobutanol, cormstabilidade dos precos e abastecimento
do petroleo, disponibilidade de biomassa no mereadaeducédo dos gases efeito estufa. A
restauracdo da competitividade da fermentacdo ABHEnarcado depende basicamente das
condi¢des econdmicas favoraveis da producdo deifainbl em comparacdo com 0S processos
da industria petroquimica (EZEJI et al., 2004). Ag@s na manipulacao genética de enzimas e
microrganismos para fermentacdo permitirdo melhasararacteristicas do pré-tratamento do
material lignoceluldsico e da fermentagcdo. No cesocondi¢cdes do mercado para reintroduzir
este processo hioldégico com maior competitividade@ssario quebrar as barreiras dos altos
custos nos substratos, aumento na produtividateFma@ntacédo devida a inibicdo de compostos
e reducdo nos custos das tecnologias de recupatagsgwodutos (alta diluicdo dos produtos)
(DURRE, 2011).

1.5. ETAPAS DO PROCESSO DE PRODUCAO DE
BIOETANOL NUMA DESTILARIA AUTONOMA
CONVENCIONAL

Nesta secdo do trabalho € feita uma descricdo degsos e alternativas tecnoldgicas
utilizadas para a producdo de bioetanol. Serdodabdas as tecnologias do mercado e as
tecnologias em desenvolvimento, envolvidas nagipais secdes dos processos de obtencao
de bioetanol de cana de agucar. Para a obtenddoatanol anidro numa destilaria autbnoma,
serdo incluidas as etapas de limpeza e preparagéand-de-acucar, os métodos de extracao
do caldo, os tratamento do caldo, os métodos deeotracdo do caldo, a esterilizacéo,

fermentacdo do mosto e destilacao do vinho.
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1.5.1. Cana-de-acucar

A cana de aglcar é um cultivo perene dos climascacs e subtropicais oriunda da Asia, do
génerosaccharum Lda familia das Gramineas (Poaceae) segundosificiasio taxondmica
das gramas altas (CRONQUIST, 1988; APG II, 2003%aAa é composta pelos colmos que
concentram os acucares (15-18% Brix), acucaresaextu(0,5-1%), sacarose (10-17%) e as
fibras (8-14%), compostos adicionais sdo as pamtimhas que constituem a palha da cana
(Tabela 2).

A moagem de cana integral (com ponta e palha)ais®ior producdo de bagaco (maior %
fibra) que beneficia a geracdo de energia termueét beneficia a fermentacao pela maior
quantidade de elementos minerais (fosforo inorgamiélcio, magnésio e potassio) (Tabela 2).
No caso da moagem da cana despontada ocorremcaésraignificativas no Brix, Pol.,
acucares totais e pH. O processo de manuseio dadeaacucar selecionado na usina depende
do estado de recepc¢ao na chegada do canavial, actad®a foi queimada ou ndo afetando a
quantidade de acucares totais (CAMARGO et al., 1990

Tabela 2- Caracteristicas da cana-de-agucar nadhegusingCAMARGO et al. 1990).

Cana queimada Cana nao-queimada

Cana

FHEMENTOS Integral deszi(r)]tadaDeSpomadadeszi(r)]tadaDeSpomada
Brix % cana 15,23 15,63 16,5 16,53 17,28
Pol % cana 12,27 12,75 13,66 13,7 14,5
AcuUcares redutores %cana 0,5 0,5 0,4 0,45 0,41
AcuUcares totais %cana 13,42 13,82 14,69 14,87 15,67
Fibra %cana 16,42 13,9 12,33 13,5 12,36
mg R.Os/L de caldo 228 222 193 226 196
mg CaO/L de caldo 464 397 346 369 329
mg MgO/L de caldo 289 266 235 263 243
mg K/L de caldo 2185 2005 1607 1843 1548
Bagaco/tc* 416,5 356,4 318,3 365,2 322,1

* tc = tonelada métrica de cana.
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1.5.2. Limpeza e preparacao da cana-de-acucar:

METODO UMIDO

Esta secdo da fabrica tem a finalidade de condiciancana com a limpeza e abertura das
células com o minimo de perdas de acucares. A éawvatp cana visando a remocéao da terra,
areia argila e palha, ndo tem-se mostrado o progeas eficiente, usando grande volume de
adgua a altas velocidades (3 a 5/ta). O sistema usual no Brasil é a lavagem na mesa
alimentadora, composta por duas esteiras onde arearbe jatos de agua a alta pressao e
volume suficiente para arrastar consigo os com@igto conjunto separador que extrai a palha
e areia. Apos a lavagem ocorre o preparo da campasio por facas e martelos rigidos ou
oscilantes, caracterizados pela facilidade na neagéb e alguns casos € indispenséavel a
presenca dos desfibradores aumentando a indicéldascabertas na faixa de 80 e 85% a
velocidade de 60 m/s, e outros casos de 90 a 98vetmcidade de 90 m/s, oferecendo uma

reducao no teor de sacarose a 0,7% (LEAL, 2010).

METODO SECO

O método de limpeza seco € baseado na utilizacéquipamentos mecanicos para a remocao
de material grosseiro que vem junto com a canazdeaa da colheita sem utilizar métodos de

gueima ou lavado. Para Bernhardt (1994) este métedaz os custos por desgaste e

manutencado das maquinas e aumenta o fator de daga@or reducéo das impurezas no caldo
na moenda. Portanto a usina tem ganhos na redecéandumo global de energia e menores
perdas de agucares no bagaco (BERNHARDT, 1994).

Este sistema visa eliminar trés tipos de maternassgiro que chegam junto com a cana da
colheita: pedras, areia e a palha. Para a remagpeatiras o sistema possui um rolo ajustado
para cortar o passo do material fino tombando a clEnmaior tamanho para as esteiras de
separacao de areia e argila. A esteira € um canflentolos separados que permitem a queda
do material mais fino por gravidade. A separacapalha da cana é feita no final da esteira
com a utilizacdo de jatos de ar que separam o i@ateais leve (Figura 5) (BERNHARDT,
1994).
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Figura 5 - Esquema de um sistema de limpeza dedmsaglcar em seco (BERNHARDT,
1994).

1.5.3. Métodos de extracao de caldo

MOENDA

Os fatores fundamentais que influenciam no indecexdracéo global nas moendas séo o indice
de abertura das células, o numero de ternos dedaperxa de agua no sistema de embebicéao,
temperatura de agua de embebicéo e a presencado mplo de pressdo. ApGs o0 processo de
preparo, a cana € conduzida ao tandem de moemdsdo por um grupo de ternos com rolos
de presséo. Estes ternos sdo movidos convencioma@nper turbinas a vapor com alta
sensibilidade ao consumo de vapor nas variacfefldaidade. Uma das alternativas para
usinas com rendimentos baixos nos acionamentosodada sdo motores elétricos utilizados
como vantagens que permitem o controle compleieitwidade e consumo de energia. Cada
uma das unidades utiliza um motor elétrico, querotmo arranque e parada de moenda com
completo automatismo da moagem (WIENESE, 1995, LEAI10).

As experiéncias demonstram que o0s ternos que usaoio8 com alimentacdo normal
apresentam dificuldades para receber alto graundeelgicdo, prejudicando a extracdo. As
melhoras na operacdo incluem um rolo alimentadamerolo de pressdo (Figura 6a),
permitindo relacées menores de abertura, aumerggttacdo com consumo maior de 40% de
agua na embebic&o; porém, ocorre um aumento den@G%nsumo de energia. As vezes para
melhorar a uniformidade de carga da moenda é tuilstio rolo de alimentagcéo por uma calha

“Donnelly” automatizando a alimentacao (Figura 6bjps de superextracdo também podem
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ser usados como uma melhora na extracao da fammdpanais leves e de menor consumo de
energia (Figura 6c) (CAMARGO et al., 1990).

A moenda é composta frequentemente por 6 ternoamiem e a agua de embebicdo €
adicionada a 70°C com uma vazéo na faixa entre 8@%4% em peso do fluxo da cana no
ualtimo terno. Esta ag&do proporciona uma elevadagikd de aglucares e uma queda uniforme

do Brix do caldo extraido em cada terno.

Calha
DONNELY

Rolos de
Superextracao

Rolo
alimentador

Rolo de
pressao

(a) (b) (©)

Figura 6 - Esquema simplificado da moenda de cana.
Fonte: (CAMARGO et al. 1990).

DIFUSORES

A difusédo é definida como o fendbmeno pelo qual da@scdes de diferentes concentracdes
separadas por uma membrana semipermedavel ou pqrEsapos um intervalo de tempo se
misturam até atingir o equilibrio. No caso da m@easl células da cana imersas na agua atuam
como membranas semipermeaveis e a sacarose @axiedd escoamento do fluido por meio
de um leito poroso da cana desfibrada (IPT, 19@0jrabalho do difusor leva consigo a
caracteristica dependente da acdo da gravidadergaizar a embebicdo que atravessa o
colchdo de cana desfibrada podendo ocasionam@ssrquanto a altura do colchéo, os padrées
de velocidade e rendimento (CAVALCANTI, 2005). Aligacao do difusor ostenta a reducéo
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do processo pelo embuchamento, pela sequénciapgaacdes a serem ordenadas por um
sistema automatizado favorecendo a extracao coangidetaldo (ANSELMI, 2003).

Com o propésito de otimizar a extracdo de sacasdgeusados difusores com eficiéncia de
extracdo de 97% (Tabela 3), fornecendo bagaco eonde acucar residual 0,8% e umidade
de 50%, além de consumo de poténcia 20% menorlag@oeao tandem com turbinas a vapor
(HOEKSTRA, 1995). Estes sistemas requerem um etelratice de automatizacao e controle
do nivel do colchéo, temperatura e vazao de agesnibebicdo (ATTUCH, 2007, NAZATO
et al, 2013).

Tabela 3- Caracterizacéo das principais atribuig@esoenda e do difusor.

Atributo Difusor Moenda

Sistema por Osmose. Sistema por pressao. Capacidade

Extracéo Capacidade de extracao 97,5-de extracdo 96,5-97,5% Pol do
98,5% Pol 0,7-1% bagaco 0,7-1%

Quallc_jade_ Extragaq deficiente com balxoSem dificuldades

matéria-prima  teor de fibra

indice de

preparacao 90-92% 80-92%

matéria-prima
Condi¢cdes do  Caldo limpo e parcialmente Bagagllhq contido no caldo,
necessario processo de

caldo clarificado, impurezas retiradas .
peneiramento

Deficiente qualidade para

: . Excelente para queima com baixa
gueima altas impurezas e

Condicdes do

bagaco . umidade
9ag umidade
- Para o mesmo nivel de extracdo o grau de embebigdnesmo
Embebicao :
para os dois processos
Custo o . Ha possibilidade de expansao dos
: Custo inicial maior )
equipamentos ternos conforme a necessidade.
Dependente de aceleracéo
. ravitacional, velocidade fixa
Flexibilidade g ~ - Sem problemas com as
: de operacgédo. Processo contlnuot ~
operacional interrupgdes do processo.

e automatico, controle das
interrupcdes pouco desejadas.

Fonte: (NAZATO et al, 2013).
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1.5.4. Tratamento do caldo

PENEIRAMENTO

O caldo de cana-de-agucar conhecido como caldmmisntém impurezas grosseiras do
bagaco, palha, areia e terra removidos por pendiremmocao destas impurezas é necessaria
antes da chegada do caldo no processo de claéi@i@agtando os entupimentos em bombas, e
incrustacbes em tubulacbes e equipamentos. As rpsneonseguem remover 80% das
impurezas com arranjo em cascata. Os desareadaras vpzdes elevadas (200%/im)
conseguem remover 40% das impurezas, com equipasnepte operam como vazdes
inferiores a 30 fth as remogBes podem chegar até 80%, utilizandeaanjunto de menor

tamanho para atingir eficiéncias maiores (LEAL,@01

As peneiras usadas para a remocao destas impgrezasiras sao de trés tipos basicos: de tipo
fixo (ou conhecidas como Cush-Cush) mais usadasusass brasileiras, as peneiras
vibratorias e as rotativas. As peneiras de tipch€lissh sdo constituidas por chapas de altura
variavel, uma tela fixa horizontal com espessurg@val entre 1 e 2 mm e perfuracées menores
nas primeiras moendas entre 0,8 e 1,5 mm. Estasraeile grande capacidade e simplicidade
de trabalho apresentam desgaste nas telas pedwganarentes por trabalharem mergulhadas
em caldo acido. Além do desgaste mecéanico deveraat rigoroso cuidado na limpeza do
equipamento com as sujeiras acumuladas que propaesenvolvimento de microrganismos

que causam decomposicéo do caldo (LEAL, 2010).

As peneiras vibratérias sdo empregadas tanto p#ta das moendas como para peneiragem
secundaria utilizando uma tela fina de filtrag@bramnte com inclinacdo entre 15-35° numa
estrutura metélica e um tanque receptor. As peneotativas podem ser utilizadas para
completar o trabalho de uma peneiragem mais grasseipara caldo vindo diretamente das
moendas; a alimentacdo do caldo na parte intenpersor flui diretamente a um depdsito
enquanto o bagacilho e deslocado pelo préprio meniende rotacéo e transportado aos ternos
da moenda para recuperar o caldo remanescente.p@gondas peneiras rotativas ainda é
limitado devido a sua localizacdo ao nivel do gple apresenta facilidade de contaminacao
por microrganismos (PRICEMAQ, 2011; IMIC, 2012).
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CLARIFICACAO

Visando obter um caldo claro, limpido e brilharga-se a coagulacéo de coldides e a formacéo
de precipitados que adsorvem e arrastam as im@ucesaidais. A clarificacdo estad composta
por trés etapas coagulacéo, floculacdo e precmtai@s impurezas presentes no caldo por
adicdo de compostos quimicos de arraste, que eoegs® posterior serdo removidos por
decantacado e filtracdo. A floculacdo pode ser cruger uma mudanca do pH no meio,
utilizando-se reagentes quimicos e pelo aqueciménttarificacdo envolve os processos de
sulfitacdo com adi¢édo de 2@o caldo em contracorrente, a fosfatagdo comadigpentoxido

de fosfato (FOs) para que o acido precipite parte dos coldidesjaereeutralizado na calagem
como processo de defecacdo com adicdo de leital pam@ formacéo dos flocos de fosfato de
calcio, e/ou adicdo de compostos poliméricos deiaddnga. Em seguida o caldo é aquecido

ocorrendo decantacéo, conduzindo o caldo a etapiradedo (LEAL, 2010).

A adicao do leite de cal favorece a decantacaotege 0s equipamentos por corrosdo em baixo
pH e proliferacédo de microrganismos; ultrapassdinotes adicionados representa o perigo da
destruicdo dos agucares redutores. Entretanto, dgu@ntacdo do caldo aquecido, o lodo do
fundo arrasta uma parte de ART (AcUcares Reduiortss) implicando perdas dos agucares,
para recuperar essa fracdo de acucares é necessarlavagem do lodo, que no filtro torna-
se uma fonte de microrganismos e perda de acucdestitarias autbnomas de 0,13%. Apos
adicdo de bagacilho no filtro para melhorar a segiar da torta, o caldo filtrado é retornado

apos calagem preferencialmente (LEAL, 2010).

1.5.5. Evaporacao

Apos o processo de clarificacdo o caldo fica cona eoncentracdo de 15% Brix muito baixo
para o processo de fermentacéo, € por isto quegarteado caldo clarificado € concentrado em
Evaporadores Mdltiplo Efeito (EME) até atingir umancentracao final de acucares de 22%
Brix no mosto antes da esterilizagdo. O sistemacolecentracdo tem dois tipos de
configuracdes, de tipo co-corrente, onde o vaporcaldo fluem na mesma direcdo sendo a
configuracdo mais usada nas usinas brasileiramteacorrente, onde o vapor e o caldo fluem

em direcdes contrarias (CGEE, 2009).
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A configuracdo convencional do sistema de evaportggé uma unidade de pré-evaporacao e
4 efeitos de evaporacdo que operam a pressdesmddsr O aguecimento inicial do caldo a
115°C utiliza vapor vivo a 2,5 bar. A unidade dé-pvaporacéo opera a 1,69 bar e junto ao
primeiro efeito € purgada uma parte do vapor, codbecomo vapor “vegetal”, utilizado para
aquecimento do caldo fosfatado no processo denteaiti® do caldo (Figura 7). Cada unidade
de evaporacdo expande o caldo concentrado, na saifiando do tanque separador. Em
seguida o caldo é aquecido num trocador de caldmafo, utilizado como sistema de
regeneracao, para depois conduzir o caldo a seguimdade que opera a menor pressado. Os
efeitos 3 e 4 operam a pressao de vacuo (entree0(b2 bar) para continuar o processo de

evaporacao da 4gua a menores temperaturas (CAMARGIQ 1990).

Pré-evaporador T 1° Efeito T 2° Efeito 3° Efeito 4° Efeito

| [ ]

Caldo 108°C 100°C 83 °C 64,6°C

1,35 bar 101 bar 0.54 bar
115°C v > ! i ! 0.2 bar

1,69 bar
Vapor } !

vivo v v Condensados

< r -
<

Figura 7 — Esquema evaporacdo multiplo efeito.
Fonte: (CAMARGO et al. 1990).

A otimizacdo deste processo visa a reducao do numgspecifico de “vapor vivo” utilizado
para o aquecimento do caldo como mecanismo de e@mda agua contida no caldo. Uma
das alternativas analisadas para a diminuicdo nsuceo de vapor no processo de evaporacao
€ 0 aumento do numero de efeitos que aumentana @dteansferéncia de calor, o que permite
uma redugdo do consumo de vapor. Neste sentide;essario 0 aumento no investimento de
novas unidades de evaporagcao e operacao em pressgéeso. Outra alternativa usada nas
usinas € a utilizacédo de termo-compressores ditnpeé-evaporador retornando uma parte do
vapor produzido neste equipamento, como mecanigmgorpduzir o consumo de “vapor vivo”
(Figura 8a) (PAIVA e CHERN, 1987).
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O sistema de evaporagdo mostra um aumento no corgelivapor no aguecimento do caldo
nos trocadores de calor de condensados. As pesfiaas na sangria do vapor por vazamento
nos purgadores podem reduzir até 5% no consumapi® do sistema. As reducdes das perdas
tem maior influéncia nos trocadores de calor depeaturas mais altas proximos ao pre-
evaporador. Outra medida para reduzir o consumzagtte vapor no sistema, € a utilizacéo de
uma parte do vapor de primeiro efeito para pré-egue® caldo até 105°C anterior ao
aguecimento com vapor vivo a 115°C (Figura 8b) (RGO et al., 1990). Conforme Hugot
(1976) o aproveitamento dos condensados propicereaucao do consumo de “vapor vivo”
entre 0,4 — 1,2% com a instalacdo de tanques deaporacdo de condensados interligados

entre os efeitos de evaporagéo (Figura 8c).

Vapor Pré-evaporador
l vivo P |

—T

Termoc ressor
P —> Vapor
| vivo F--- ----

A g A4
i 115°C

-—-p o
105°C 94 5°C

1° Efeito Ré-evaporagao
do condensado

@ ® ©

1

1
1
|

v

Figura 8 — Esquema dos sistemas de otimizacaoappeagcao.
Fonte: (CAMARGO et al. 1990).

1.5.6. Esterilizacao

O caldo concentrado ap0s o0 processo de evaporagésti@ado com a parte de caldo sem

concentracdo ajustando a concentracéo final deeggiem cerca de 22% Brix. A esterilizacéo
€ um processo pouco convencional nas usinas hrasjlearacterizado pelo tratamento do tipo
HTST (do inglésHigh Temperature Short Tilmhantes de conduzir o caldo ao processo de
fermentacdo. No processo de esterilizacdo o moatuécido a 130°C permanecendo nesta
temperatura por 30 minutos antes de sofrer um oapasfriamento a temperatura de

fermentacéo, da ordem de 32°C (ROSSELL, 2006)
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1.5.7. Fermentacao

A fermentacdo alcodlica consiste na conversao deosgl em etanol pela acdo dos
microrganismos. A transformacéo da glicose aconteae a complexa sequéncia de reacoes,
que comegam com a glicolises para a obtencédo deapir, que depois vai ser reduzido
principalmente em etanol e outros compostos (Fi@)raA fermentacdo € um processo
bioldgico em auséncia de oxigénio ou anaerdbiocapigidade metabdlica das leveduras, que
sdo as mais utilizadas nos processos fermentginisproduzem uma quantidade inferior de
toxinas, sdo mais resistentes a mudancgas de pbp&igm uma separacdo mais facil depois
da fermentacédo (JAY, 2000). A estequiometria glpioale ser expressada pela seguinte reacao
quimica, mas na pratica o rendimento real € mememwgvalor tedrico ja que a levedura utiliza
entre 5 e 10% da glicose para a producdo de n@halss e producdo de outros produtos da
metabolizacao.

glicose + levedura — 2 (etanol) + 2 (CO,) + calor + levedura  (Equacgédo 1)

As leveduras sdo usadas para metabolizar o agicambiente anaerdbio e gerar energia em
forma do composto Adenosina Trifosfato — ATP usao® processos fisioldgicos e processos
de biossintese. Dentro dos produtos resultantexd&cdo etanol e Chdo tem nenhuma

utilidade metabdlica para a célula anaerobiosegtamito, o glicerol e acidos organicos podem

ser oxidados metabolicamente para produzir ATP @mdicoes de aerobiose (PORTO, 2005).

A sequéncia de reacdes enzimaticas na producawedgia (ATP) intrinsecas a rota metabdlica
para formacéo de etanol e ¢ @m rotas alternativas para propiciar a formalgionateriais
necessarios para a célula, (polissacarideos, tipjgeoteinas, acidos nucleicos, entre outros).
O metabolismo permite a formagédo de outros proddéosxcre¢cdo como o glicerol, acidos
succinico, &acido acético, &cido piravico, alcodispesiores, acetaldeido, acetoina,
butilenoglicol, além de outros compostos (Figura ®)formacdo de glicerol, composto
organico secundario de maior formacéo, esta askwb@amanutencdo do equilibrio redox
celular o qual é alterado através de formacgéo msforganicos, células e pela presenca de
sulfitos no mosto. A formagéo de glicerol tambérna eslacionada ao estresse osmotico em

concentracdes elevadas de acucares ou de sais (MOtHR, 2012).
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Figura 9 - Metabolismo anaerobio 8accharomyses cerevisiae
Fonte: (VOLPE, 1997).

O rendimento da fermentacdo ndo depende unicang@steequipamentos e sim da parte
microbiolégica do processo. A possivel contaminagdomatéria-prima no campo ou no

processamento contribui para a contaminacéo bactedo mosto. Estes fatores devem ser
prevenidos no processo de fermentacdo com a édéalalna qualidade da matéria prima e
melhoras no pré-tratamento do caldo. Os contralggcionais prévios a fermentacao garantem
cepas com boa produtividade, estabilidade e resistéas variagcbes de temperatura. O

fornecimento de uma pequena quantidade de oxigénfermentacdo estimula nas células a
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producédo de 4cidos graxos insaturados e esteresdesiciais para melhorar o funcionamento
da membrana celular para aumentar a tolerancitaaold CAMARGO et al., 1990).

FATORES QUE AFETAM A FERMENTACAO ALCOOLICA

As leveduras executam uma fermentacédo eficienteantemperatura entre 28 e 35°C,
temperaturas superiores afetam seu comportamethiainelo o teor alcodlico do vinho o que
representa 0 aumento no consumo de energia nkadastiApesar da taxa inicial de formacao
de etanol ser maior & uma temperatura de 40°@dufvidade geral diminui devido a inibi¢cao
pelo produto. A temperatura do processo da fermaataepresenta uma etapa critica de
controle, usualmente nas usinas o0 vinho produziteg@ a um teor alcodlico de 8,5°GL,
podendo obter até 13°GL a uma temperatura de 28f&ves de sistemas de resfriamento. Esta

consideracgao afeta drasticamente a producao deaganta destilagdo (DIAS, 2008).

O etanol tem efeito inibitério na taxa de crescitoerelular da levedura em concentracfes
acima de 0,15 g/L. Além do produto, o substratooim tem efeito inibidor na levedura em
concentragcdes maiores a 150 g/L. Outros fatoresifgi@m o comportamento da levedura séo,
a qualidade da matéria prima, pH do processo adijtiimico e ions Ca e P, que promovem a
formagao de outros compostos inibidores (PORTO5R00

PROCESSO DE FERMENTACAO POR BATELADA

Fermentacgé&o por batelada € um processo descootragierizado pela inoculagéo e incubacao
de microrganismos em uma dorna de fermentacaa) flama, permitindo que a fermentacao

ocorra em condi¢cdes 6timas. O microrganismo € ladounum meio com nutrientes, neste

caso 0 mosto no fermentador, e no decorrer do gsodermentativo quando seja necessario,
é adicionado antiespumante para a dispersdo dmagprrada. Ao fim da fermentacéo a dorna
€ descarregada e o meio fermentado segue pamaeratzs finais. Na etapa final do processo
a dorna é lavada e carregada com fermento e mastipdnicio a outro ciclo de fermentacao

(CARVALHO, SATO, 2001).
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PROCESSO “MELLE BOINOT”

O processo “Melle Boinot” € uma das rotas de fetagfo por batelada caracterizada pela
adicao conjunta de uma fonte de carbono (caldad&)@ o cultivo de levedura para a obtencao
do etanol. Posteriormente as leveduras sédo recgser tratadas com acido sulfurico para
regenerar sua atividade bioldgica para ser reatiizcomo cultivo em um novo ciclo de
fermentacdo (Figura 10). Deste modo o consumo r@dude substrato incrementa os
rendimentos de etanol e permite uma reducdo naulexgo (kg levedura/kg substrato)
otimizando o tempo de fermentacgéo (14-18 horadlfLét al., 2001).

CO2

Mosto Soluggo Dorna V|nh.o .
0, alcodlica volante destilacao

Dorna
fermentacgado Centrifuga
Leite de
) Levedo
Levedo pé Cuba de
de Cuba levedo Acido sulfurico
Agua

Figura 10. Esquema sistema de fermentacao poabatel
Fonte: (DOS SANTOS, 2008).

Depois de concluida a fermentacédo o vinho levedufi@deduras em suspenséao) é enviado as
centrifugas que separam o vinho em duas fracGasmeaira, o vinho delevedurado com teor
reduzido de leveduras é enviado a uma dorna votprdealimenta a destilaria, e a segunda
corresponde a uma suspenséao concentrada de les€Bignara 10). A suspensao de leveduras
€ conhecida como leite de levedo que correspond® de20% do volume da dorna e enviado
a pré-tratamento durante 4 horas onde é diluidodmpra e pH controlado de 2,2-3,2 com acido
sulfarico (LIMA et al., 2001).
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A coleta dos gases de fermentacao é feita paraireduperdas de etanol por evaporacao o que
podem atingir 1,5% da producéo total do alcoolg&ses coletados séo introduzidos numa torre
de absorcao para ser lavados em contracorrentégoa A agua atua como agente de arraste

do etanol separando-lhe do £ ©@onduzindo a solucéo alcodlica a dorna volanta@)>2008).

PROCESSO DE FERMENTAGCAO CONTINUO

A fermentacao continua alimenta uma dorna com faordinuo de substrato em concentracao
adequada de microrganismos como agente, retiramdfomna continua a mesma vazao de
vinho fermentado. O vinho produzido tem uma congdmsuniforme o que facilita o projeto
de operacdes de recuperacdo de produto (FiguraEsig. processo trabalha em condi¢des
Otimas de operacdo em estado estacionario, auragmtadutividade do processo e reduz o
tempo ndo produtivo de carga, descarga e limpesaddanas. A fermentagdo continua
possibilita a associacdo do processo com outrag@es continuas na linha de producgéo e
representa maior facilidade no emprego de contesascados e automatizacao (FACCIOTTI,
2001).

Solugdo
Dorna alcodlica

fermentacao

Vinho
destilacao

Dorna
volante

Levedo pé Cuba de
de Cuba levedo

Figura 11 - Esquema sistema de fermentag&o continua
Fonte: (DOS SANTOS, 2008).

As desvantagens do processo continuo essencialiiesrt®, destaca a maior ocorréncia de

contaminacdes dificultando o tratamento de infeggbBecessitando manutencdo em condi¢bes
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de assepsia no sistema de alimentagcao e retiradaene A utilizagdo de microrganismos
menos produtivos pode limitar o emprego desterasstgevido a possibilidade de ocorréncia
de mutacdes genéticas espontaneas (FACCIOTTI, 2001)

No processo de fermentacdo continua para fermentdcédlica é mais vantajoso trabalhar
com reatores em série do que um Unico reator, gaislocidade de desenvolvimento dos
microrganismos é uma funcao da concentracdo daratds do tempo de reacéo. Os reatores
em seérie permitem fermentacdo em meios de baixodeeetanol, apresentando inibicdo por
produto somente nos ultimos estagios da fermentas@otamento total do mosto e obtencgéo
de elevados teores alcoodlicos sem intoxicacdowimte(ANDRIETTA, 1994).

1.5.8. Destilacéo

A destilacdo é uma operacdo unitaria de separagé@atla na diferenca de volatilidade e
concentracdo dos componentes de uma mistura ligBoldanto o processo de destilacédo
depende das caracteristicas da mistura dos liqiNiosterior da coluna de destilagéo é criado
um gradiente de temperatura devido a adicdo de naldundo mediante um refervedor. A
fonte mais comum de energia usada nas destilarasaguecimento indireto no refervedor € o
vapor vegetal. No topo da coluna séo resfriadasmentes, aproveitando que cada substancia
guimica evapora a diferente temperatura para separeais volateis na parte superior. O
sistema de resfriamento utiliza um fluido de corsdgao para condensar estes vapores e obter
uma recuperacéo de energia com duplo efeito simedt&condensacéo e pré-aquecimento. Os
vapores de destilacdo sdo condensados de formalpardotal, extraidos como produto de
topo ou retornados na coluna (MOURA, MEDEIROS, 2007

O processo de destilagdo demanda grandes quarstidadmergia, sendo assim necessario um
controle no processo de fermentacdo para um adeqpeajeto das colunas visando a
otimizacdo energética deste processo. O vinho em liguida obtido na fermentacédo é
composto basicamente por alcool (10°GL), agua eBfree 93% e outros compostos em
quantidades menores (acetal, acetona, alcodisisiggracetaldeido, entre outros) que devem

ser removidos para garantir a qualidade do alamol fins carburantes (MOURA et al., 2012).
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CARACTERISTICAS COLUNA DE DESTILACAO

O estado e composicao do substrato alimentado Inaececom interesse de separacdo tem
influéncia direta na operacéo da coluna. Estesacausodificagdes no numero de pratos e na
localizacéo da bandeja de alimentacdo (THAM, 198#nhedida que a fase de alimentacéo é
movida ao fundo da coluna a composicdo no toporeaor quantidade de componentes
volateis aumentando a concentragcédo destes no filwdentanto, as alteracbes na composicao
de topo devido a alimentacédo nos primeiros prafmsserdo tdo marcantes como no fundo.
Segundo a posicao de alimentagédo da coluna, edegeodividir em duas zonas principais:

zona de despojamento ou de esgotamento, onde greewdxtrair o componente mais volatil

da substancia a destilar para evitar perdas nartdergue se retira na parte inferior da coluna;

e zona enriquecimento ou retificacdo (LEE, 1997).

O vapor da parte superior da coluna é condensatiidddo geralmente em duas correntes,
conhecidas como refluxo e destilado. O refluxo wois efeitos no projeto da coluna de
destilacdo: no primeiro se a taxa do refluxo aumesmtcoluna requer um namero menor de
estagios de separacao provocando reducdo na détwaluna; o segundo efeito se a taxa do
refluxo diminui, provoca uma mudanca no fluxo dearae liquido dentro da coluna sendo

necessario uma alteracdo do didametro da coluna, (18%).

Em determinados processos, com o proposito de maelteo qualidade do composto de

interesse, é necessaria a realizacdo de extragfieaid em etapas intermediérias, que séo
conhecidas pelo nome de “saidas laterais”. Estaag@es sdo determinadas com base no perfil
de composicéo e/ou temperatura da coluna pararpngarezas ou obter componentes com

determinada concentragao.

A destilacdo em cascata representa uma adaptacéeagaracdo de multiplo efeito. Nesta
configuracdo o vapor do topo € usado para aquetndm da proxima coluna. Na teoria a
reducdo do consumo de vapor € proximo ao inversaideero de colunas. A destilacdo em
cascata tem duas variacdes que dependem da alg@ersiando feita em paralelo. O vapor do
topo aquece a corrente no refervedor de fundo dans@ coluna com menor pressao; a

alimentacéo é interligada em série nas colunas (BR®O et al. 1990).
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CARACTERISTICAS DE SISTEMAS DE DESTILACAO DE ALCOOL

A mistura néo ideal etanol — agua forma um sistbmario que nas condi¢cdes ambientais (1
atm.) concebem um azeotropo com fracdo molar 899056% em massa) com a mesma
concentracdo na fase liquida e vapor no equilitMsSCONCELQOS, 1999). Consideracdes
dos dados experimentais expdem a dificuldade daragfo dos componentes por destilacdo
convencional que promove concentrar a mistura@iép proximos do azeétropo permitindo

producao de alcool nas especificacbes para seo gsatb alcool hidratado (Figura 12).
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Figura 12 - Dados do equilibrio liquido-vapor dstesima etanol-agua pressédo ambiental
(DIAS, 2008).

SUBPRODUTOS DE DESTILACAO

Um dos subprodutos da destilacdo do vinho é a ganbam teor de alcool inferior a 0,02% e
seu alto poder poluidor representa um problemandasiria, em relagcdo aos impactos
provocados no médio ambiente na sua disposicdcmpasicdo da vinhaca varia com a
composicao da matéria-prima, do preparo do mosttéipd de fermentacdo adotada e com o
tipo de microrganismo utilizado. A matéria organéca principal componente, na forma de

acidos organicos e menor quantidade de cétions &r@a, e Mg (DA SILVA et al., 2007).
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Em meados do século anterior a vinhaca era dedaantss rios ocasionando morte de peixes
devido ao pH &cido, uma das caracteristicas que guelevada Demanda Quimica de Oxigénio
(DQO) e Demanda Bioldgica de Oxigénio (DBO) pel@rddacdo natural, representa um
potencial poluidor (ELIA, NAKAHODO, 1995). Nos plaos de cana a vinhaga comecou a ser
usada nos sulcos do cultivo inundando as &reasicm idos anos 70 por fertirrigacédo
(MAGRO, 2007). Grandes quantidades de vinhaca @measi acumulacdo de sais, mas com o
controle adequado e uma boa atividade microbiamaatéria organica, aumentam a retencao
da 4gua e melhoram na estrutura do solo (MATIAZGDOORIA, 1985). Ndo sendo a vinhaca
um fertilizante completo e balanceado, requer adigamistura com adubo nitrogenado
composto importante na produtividade da cana deaa¢RENATTI, FORTE, 1997).

Com a intencdo de reduzir a elevada producéo degin(7 A 14 L/L etanol) devido a alta
diluicdo na fermentacao, projetos de pesquisa vaesanvolver alternativas para a reducao do
volume de vinhaca (até 5,5 L/L etanol) com aumelataeor do alcool no vinho em até 18%
(AMORIM, 2005). Para aumentar os teores alcodlmtisna de 11%, € necessario reduzir a
temperatura de fermentagao para menos de 35°Cdafireduzir a resisténcia do levedo ao
efeito toxico do etanol, demandando o uso de maisitemas de refrigeracdo (AMORIM,
2005). Nesta area ja foi feita a pesquisa da eéragntinua por vacuo com uma solucéo de
teor alcodlico de 50°GL mantendo a fermentacédo contentracdo de alcool em torno a 5%
em volume; este mecanismo de fermentacdo possikiltonversdo com alto conteudo de
acucares (ATALA, 2004).

Uma das alternativas no mercado é o proc&ssstil que recicla a vinhaca do processo de
fermentacao para diluicdo do melaco, causando aomanconcentracdo de soélidos entre 5%
e 15%. Este processo demanda a utilizacdo de atdsswle melhor qualidade e melhores
cuidados microbioldgicos. Os resultados desta tegimnao foram bem sucedidos por altas
condicOes de toxidade causando uma inibicdo no delvida da levedura (ATALA, 2004,
BARBOSA et al. 2010).

Nos processos menos convencionais para a dispaacéimhaca encontra-se a biodigestao e
combustdo. O processo de biodigestdo € uma altexrnafvel com vantagens no processo,
como menor consumo de energia, menor producadalde lso do efluente como fertilizante e

producédo de biogas combustivel. Sem nenhum prefetoperacéo no Brasil, alguns fechados
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anos atras por fatores econémicos, a biodigestitinoa sendo uma alternativa que valoriza a
disposicdo da vinhaga nos melhores cenarios cotimpstipara a industria (PINTO, 1999;
BARBOSA et al. 2010). A combustédo da vinhaca falimada no Brasil em meados dos anos
80, com um processo similar ao usado na industripaghel com a combustdo do licor negro
decorrendo da necessidade da concentracédo da &iabiaga 60% suficiente para a queima ou
mistura com 6leo combustivel (CORTEZ, BROSSARD,771¥ARBOSA et al. 2010).

DESTILACAO ALCOOLICA NAS USINAS BRASILEIRAS

A configuracdo mais frequente nos processos delad@&t nas usinas brasileiras tem um
esquema composto por 5 colunas com duas se¢coestilagio (A — Al - D) e retificacéo (B

— B1). A coluna A conhecida como coluna de “esgetaim do vinho”, coluna A1 como de
“depuracao do vinho” e coluna D de “concentracadldool de segunda”; a segunda secao de
retificacdo estd composta por a coluna B conhemiti@o de enriquecimento e retificacdo e
coluna B1 de esgotamento, onde obtém o Alcooldgtiiidratado carburante (AEHC) com
concentracdo de 93% (Figura 13) (DIAS, 2008).

Destila¢do:0 vinho de fermentacado é aquecido até 90°C nadantta processo de destilacao,
com a vinhaca produzida no fundo da coluna A. hewiaquecido é alimentado na parte
superior da coluna Al que tem a finalidade de rémal@as substancias de maior volatilidade e

dos gases contaminantes, além do aquecimento coepiar (DIAS, 2008).

A coluna D concentra os produtos de cabeca madgeislextraidos da coluna Al e facilita a
extracdo de compostos secundarios. O fluxo de csades forma a flegma liquida extraida
para ser conduzida a coluna de retificacdo. Osreas@o condensados e reciclados no topo da

coluna, e uma parte é extraida como alcool de skegyeracao.

A Coluna A encarregada do esgotamento do vinho gasantir perdas muito baixas de etanol
na corrente de fundo (vinhacga), a qual deve canteteor maximo de 0,02% em massa de
etanol. A flegma obtida no topo da coluna A contémteor alcodlico em massa aproximado
de 40%, enviada para a coluna B.
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Figura 13 — Esquema colunas de destilacéo e egt#w utilizadas nas usinas brasileiras
(CAMARGO et al., 1990).

Retificacéo este processo esta composto pelas colunas Beddluna B tem como finalidade
concentrar a flegma alcodlica gerada pela colupara produzir lcool hidratado que é retirado
do topo da coluna. Normalmente esta coluna inalabeém retiradas de éleo fusel em bandejas

localizadas na parte inferior.

A corrente liquida que chega a base da coluna Berda alcool é direcionada internamente
para a coluna B1, ja que as duas colunas estélizbmtass uma acima da outra. A coluna Bl
tem como funcéo esgotar o alcool contido na flegm®vem da coluna B, retirando desta os
compostos mais volateis. No fundo da mesma é obtflggmaca, a qual deve conter também

um teor alcoodlico em massa de 0,02%.

PROCESSO DE DESIDRATACAO

A especificacdo da mistura do etanol com a gasodigaer teor alcoodlico superior a 99,3%. A

desidratacdo do etanol ndo pode ser feita vialaglti convencional pela presenca do
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azeoOtropo etanol/agua com concentragdo superi@;,2® Os métodos de desidratacdo do

alcool utilizados na industria brasileira séo déss@ continuagao:

Destilacdo azeotropica heterogéneam intervencdo de um terceiro componente detarras
para formar um novo azedétropo heterogéneo com wataponentes iniciais para ser retirado
numa segunda coluna. Este processo é caractepe#malto consumo especifico de vapor (1,6
kg vapor/L alcool). Comumente usados o benzeno caredtropo ternario foi proibido seu

uso no ano 1997 por ser um composto potencialnwmeerigeno sendo substituido por o
cicloexano, que depois de entrar em contato formazedtropo ternario com agua e etanol

sendo arrastado até um decantador de separacabQ@BRI97).

Destilacéo extrativa com agentes de separacaoalgdosque envolve o uso de duas colunas,
de extracdo e recuperagdo e um componente ted&stacam-se a glicerina e o Mono-etileno-
glicol (MEG) com ponto de ebulicdo superior aos ponentes da mistura. O solvente arrasta
a agua até a coluna de recuperacao enquanto d stanmw topo da coluna extrativa, com
consumos na faixa de 0,6 a 0,7 kg vapor/L alcdad(12002) (Figura 14).

Etanol
Anidro Agua
Alcool / ;
hidratado
—>
Extrativa Recuperacdo
Solvente

Figura 14 — Esquema de destilacao extrativa (D20S8).

Destilagdo com mudanca de presspara desaparecer o efeito do azeétropo que nodeaso
mistura etanol/agua ocorre a pressdes inferiofdsmkPa, sendo um processo pouco pratico

39



ja que a configuragdo e condi¢des da coluna o comglo vapor seria muito alto (BLACK,
1980).

Adsorcédo com peneiras molecularesmposto por leito de zedlitos para absorver a dgu
mistura, com estrutura tridimensional de aluminsdieio com elevado grau de ordenacdo com
diametro nominal dos zedlitos de 3A que promovesoagdio de moléculas de dgua de ordem
de 2,8 A, separando as moléculas de etanol cometii@maior, para depois ser regenerado a
vacuo com baixo consumo de vapor na faixa de 0®5 &g de vapor/L alcool (HUANG et
al., 2008).

1.6. ETAPAS DO PROCESSO DE PRODUCAO DE
BIOBUTANOL

Nesta secdo do trabalho é feita uma descricdo dmegsos e alternativas tecnoldgicas
utilizadas para a producao de biobutanol de seggedsédo. Serdo abordadas as tecnologias
em desenvolvimento, utilizadas no pré-tratamentdidmassa, no processo de hidrolise da
celulose, a fermentacédo anaerdbia dos acUcaredisédios e 0s processos para a separacao

dos produtos.

1.6.1. Composicdo do material lignocelulésico

A cana de agucar pertence a familia das gramiResx¢ae) espécie do género S. Saccharum
L. que tem uma parede celular tipica que as disfirdpas outras espécies vegetais. A parede
celular das gramineas, neste caso a cana-de-aglérarde estar composta por proteina, a cana
tem compostos fendlicos e sais, que formam pobs&iens na forma de microfibrilas com 36
cadeias de celulose recobertas por cadeias de dlalose (polissacarideo heterogéneo
classificado por sua composicdo em monossacaridopgctina (acucar ramificado que
determina a porosidade da parede celular) (Figlsa (BAAVEDRA et al., 1988;
BUCKERIDGE et al., 2010).
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Figura 15 — Esquema de composic¢ao da parede celular
Fonte: (BUCKERIDGE et al., 2010).

Os principais compostos da biomassa sao celulesdchlulose e lignina, em menor proporgao
se encontram pectina, proteinas, extrativos e chzamposicao de lignocelulose depende da
espécie da planta, idade e as condi¢des do cregoiniNa Tabela 4 sdo mostradas algumas das
principais fontes de lignocelulose e a composigéma em termos de celulose (composto de
maior propor¢cdo em todas as plantas), hemicelidoggnina. A composicdo do bagaco de
cana-de-acucar € um material lignocelulosico cofn 86 umidade com potencial de producéo
de acucares entre 65% e 75% (JORGENSEN et al.).2007

Tabela 4 - Composic¢ao quimica de diferentes fameamaterial lignoceluldsico (%).

Fonte Celulose Hemicelulose Lignina
Palha de cevada 40-45 28-30 20-22
Madeira 44-50 20-26 17-30
Bagaco 45-50 20-30 25-30
Forragem de milho 36 23 17
Palha de trigo 33 25 23
Palha de arroz 34 25 23

Fonte: (JORGENSEN et al., 2007).
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CELULOSE

Na cadeia linear de macromoléculas da celulosackstse os dois grupos terminais da cadeia
(amorfos) diferentes as moléculas de glicose (maiséalina da cadeia), um grupo hemiacetal
redutor e um hidroxilo secundario ndo redutor. £stampostos determinam o peso molecular
da celulose. A estrutura fisica das fibras de oskibontém uma parede primaria composta por
substéancias ndo celulésicas similares as ceraguada contém 95% em massa da celulose das
fibras e o canal central de lumen bastante estteitgposto por proteinas (Figura 16). Outro
caracteristica importante da celulose € o graudlieerizacdo que depende da degradacao
hidroliticas ou o comprimento da cadeia. A degradatde celulose por cristalinidade tem 4
estados definidos: a) celulose | em estado naturaklulose Il celulose hidratada, c) celulose
[ll estrutura combinada de celulose | e Il e dulmde IV uma configuragcédo diferente da
celulose Ill. A variagéo de cristalinidade do estadtivo | de 70% pode ir até 40% no estado
[l hidrolisado (SIDDHARTHA, 1998).

Parede primaria

Lumen

Enrolamento

Figura 16 — llustracdo macroscopica de uma fibreetldose.
Fonte: (SIDDHARTHA, 1998).

HEMICELULOSE
A hemicelulose da cana tem uma estrutura quimicamdda por glucoronoarabinoxilano

(GAXs), conformado por cadeias de moléculas desgilononossacéarido com grupo funcional

aldeido e pertence as aldopentoses) ligadas auledéte arabinose (aldopentose) esterificadas

42



a moléculas de acido ferdlico que provoca autoflscgncia da parede celular e confere
resisténcia a raios UV e as enzimas patdgenaslitiche (Figura 15) (SAAVEDRA et al.,
1988; BUCKERIDGE et al., 2010).

LIGNINA

Lignina € o nome genérico para o grupo de polimemmsnaticos da sintese do fenil-
propandide. A lignina se encontra depositada nadeadas células tornando-lhes rigidas e
impermeaveis. A lignina protege o0s polissacariddas parede celular da degradacgéo
microbiana, oferecendo resisténcia a decomposilam da biossintese natural da lignina, a
producdo também pode ser induzida em condi¢cbestdesge bidtico e abiotico, devido a
ferimentos, infeccdo por patdogenos, estresse nletal@perturbacdes na estrutura da parede
celular. A estrutura da lignina é amorfa e de al@ssa molecular, composta por cadeias
aromaticas, associadas a celulose e hemicelulesesaide ligacdes éter e carbono. (BOERJAN
et al., 2003; VANHOLME, 2010).

Os compostos do material lignoceluldsico descrittisna representam a maior composi¢ao
predominante da biomassa. Os teores de celulasécdialose e lignina mudam de uma planta
para outra, porém o rendimento da producéo de iibuastiveis depende do substrato utilizado.

Com o objetivo de alcancar a maior disponibilidaldeaclicares fermentaveis no material
lignoceluldsico, para ser convertidos em alcod@aeprevistas nesta andlise as seguintes etapas
(Figura 17): i) processo de pré-tratamento, ii)cpsso de hidrélise, iii) processo de

fermentacao do hidrolisado e iv) destilacdo do @inh

Bagago Microrganismo

Tm _’ e

Prétratamento
Pentose Lignina

Figura 17 - Esquema de producao de alcoois conrialdignocelulosico.
Fonte: (CARDONA et al., 2010).
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1.6.2. Pré-tratamento

O objetivo do pré-tratamento é abrir as fibras daeamal lignoceluldsico e aumentar a area
superficial das fibras de celulose, separando-ilassfibras de hemicelulose e lignina. Além
disso, o pré-tratamento permite reduzir os graysotimerizacdo e decristalizacdo do material
lignocelulésico combinando pré-tratamentos fisieogjuimicos. O pré-tratamento € um
processo indispensavel na separacdo das fibragyitipelo acessibilidade a celulose no
processo de hidrélise (HAGHIGHI MOOD et al., 2013).

Com o propésito de atingir as condi¢cdes de separdadhemicelulose de celulose foram
tomados diferentes processos fisico-quimicos eddimbs (Figura 18) pelo tratamento do
material lignocelulésico. O propdésito desta revisis pré-tratamentos visa a escolha do
processo com as melhores condi¢cfes de conversidodtrato e menor producéo de inibidores.
Os pré-tratamentos fisicos correspondem a redug@antanho das particulas da biomassa, 0s
pré-tratamentos quimicos correspondem a utilizal#fi@cidos ou bases na separacdo dos
compostos da biomassa e os pré-tratamentos bioRgaorrespondem utilizacdo de
microrganismos pela decomposicado da biomassa. @&hesdas condi¢cdes de pré-tratamento
dependera de uma avaliacao do processo, das cesdiaGnatéria prima, do rendimento e da
manutenc¢ao da integridade do insumo (GALBE, ZAG911 2).
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Quimicos

Fisico- —>{ Lascado, moagem, trituragao }
quimicos
| Exiusio
o
—| Aquecimento

AFEX

:@—'—’i Hidro-termolise J

—P{ Explosao de vapor ]
—P{ Oxidagdo Umida }

Métodos de
pré-tratamento

Figura 18 - Métodos de pré-tratamento da biomagsadeluldsica.
Fonte: (KUMAR et al. 2009).

CARACTERISTICAS DO PRE-TRATAMENTO DE BIOMASSA LIGNGELULOSICA

Uma das finalidades do pré-tratamento € atingiumento da porosidade do material e a
separacao completa da hemicelulose das cadeiasludese e lignina. Como consequéncia
desta separacéo, € provocada uma ruptura das cdedi@micelulose em moléculas de menor
tamanho, que séo diluidas e separadas da mathdia Gégura 19). Esta separagdo prévia vai
permitir na fase seguinte (Sacarificagdo ou Hidg)lio contato uniforme da celulose com o
agente hidrolisador para atingir na fase posterimmpimento da cadeia em monossacarideos

de glicose facilmente fermentaveis (OLSSON, 2007).
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Hemicelulos

Figura 19 — Esquema do rompimento das fibras ndratémento de material lignocelulésico.
Fonte: (adaptada de KUMAR et al. 2009).

A avaliacdo da efetividade do pré-tratamento doenst lignocelulésico depende da
quantidade de acucares fermentaveis obtidos, canstitui 0 método mais facil para julgar o
resultado. Desta maneira a comparacio dos préatatas da biomassa € feita plidice de
Severidadepara estimativas aproximadas. A correlacdo é ii@sem funcdo do tempo e
temperatura de exposicdo do material em relac@mpdratura de referéncia de 100°C como
mostrado a seguir (OLSSON, 2007):

(52)
Log(Ry) = log [t 14,7 ] (Equacéo 2)

t = tempo, T = temperatura do pré-tratamentg,=1100°C

Quando o pré-tratamento é feito em condi¢bes 4cmlaseito do pH pode ser levado em

consideracdo combinado bwlice de Severidade
indice de Severidade combinada (CS) = log(R,) — pH (Equacéo 3)

O indice de severidade permite avaliar 0 quao se¥erpre-tratamento utilizado para separar
as fibras de biomassa em relacdo a temperaturengoteée exposicdo do substrato. Pré-
tratamentos com indice de severidade entre O0-Z@adsiderados brandos e pré-tratamentos
com indice entre 4-6 sdo considerados severos @EfRl., 1991). Poderia ser considerado

um maior tempo de exposi¢cdo da biomassa no pereaito para liberar a maior quantidade
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de celulose, ndo obstante, ndo € requerida em wEl@RSOS uma alta exposicdo no pré-
tratamento para alcangar a completa digestibilidizdeelulose no processo de hidrolise. Altos
indices de severidade no pré-tratamento permitemgilah degradacao da hemicelulose, sendo
apenas necessaria a reducdo da hemicelulose eroutasléle acicares monossacarideos para

depois separar as moléculas de polissacarideosSONS2007).

FATORES QUE AFETAM O PRE-TRATAMENTO DO MATERIAL
LIGNOCELULOSICO

Do trabalho feito por Alvira et al. (2010) foramagdados os principais fatores recopilados que

afetam o pré-tratamento da biomassa:

1. Altos rendimentos no pré-tratamento para utilizaci@&o diferentes culturas como
substrato. Alguns pré-tratamentos prévios demaasiraser mais adequados com
matérias-primas especificas. Por exemplo, os metaido pré-tratamento em base
alcalina, com cal ou aménia, podem efetivamentezied teor de lignina dos residuos
agricolas, mas sdo menos efetivos para os subsiaatoadeira (CHANDRA et al.,
2007).

2. O hidrolisado sélido como produto do pré-tratameato que ser altamente digerivel
na hidrolise enzimatica. O hidrolisado deve alcadggestibilidade superior a 90% em
menos de 3 dias, com carga enzimatica minima dé-Pl0/g celulose (YANG,
WYMAN, 2008).

3. Ocorre uma degradacdo pouco significativa dos ae8cano pré-tratamento,
recuperando-se 100% dos acUcares da hemiceluldsecelulose (ALVIRA et al.,
2010).

4. Producdo reduzida de inibidores ou compostos téxipara a fermentacdo. O
hidrolisado do pré-tratamento deve ser fermentado ato rendimento e menor custo.
Os produtos da degradacdo dos agucares devidetafa@entos severos sédo toxicos
para a fermentacdo. Os produtos inibidores de falagéo da degradacédo de
hemicelulose se dividem em trés grupos: i) acidobaxilicos derivados de furanos,

tais como furfural e hidroxilo-metil-furfural (HMFK)a degradacao de pentose e hexose;
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i) &cidos fracos, como acido acético, acido fémracacido levulinico; iii) compostos

fendlicos que incluem alcoois, aldeidos, cetonasidos (OLIVA et al., 2003).

5. O pré-tratamento ndo exige uma reducéo da grantiiendas particulas da biomassa,
ja que a moenda e trituragdo da matéria-prima déamaralto consumo de energia e
alto custo da tecnologia (ALVIRA et al., 2010).

6. Os produtos quimicos formados durante o pré-tratton@do devem apresentar

desafios de processamento na disposi¢éo ou elior@¢tVIRA et al., 2010).

7. Alta efetividade de conversdo da matéria-prima bairo contetudo de umidade, ja que
o material seco reduz o consumo de energia ducapté-tratamento (ALVIRA et al.,
2010).

8. Altas concentracdes de acUcares acima de 10%, noossgos de pré-tratamento e
hidrolise enzimética para assegurar adequada ciwacéo de alcool na fermentacao
(ALVIRA et al., 2010).

9. Recuperacdo do hidrolisado de pré-tratamento ctorcahteddo de pentoses (xilose e
arabinose) para ser aproveitado e fermentado comiaerganismos adequados para
aumentar a producéo de alcoois (ALVIRA et al., 2010

10.Maximizar a recuperacdo de lignina e outros congsoptra reduzir o consumo de
energia no processo de separacao e destilacdocuperacao destes compostos de
maior valor agregado no pré-tratamento represactbdade nas etapas de purificacdo
(YANG, WIMAN, 2008).

A. METODO DE PRE-TRATAMENTO BIOLOGICO

Sao métodos que envolvem a utilizacdo de microsgams na natureza que degradam os
materiais lignocelulésicos. Um exemplo destes mi@amismos sdo os fungos marrom ou
brancos de apodrecimento suave que degradam adigei materiais descartados atraves de
enzimas como a peroxidase e lacase que tem unctatiteido de carbono e nitrogénio
(KUMAR et al. 2009; YANG, WYMAN, 2007). Este métodem como principais vantagens
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um baixo consumo de energia e condi¢cdes de proecesderadas. No entanto este tipo de
processo pode ter custos elevados, baixos rendimedé producdo (15 a 30%) e

envenenamento dos microrganismos pelos derivadignitza (OLSSON, 2007).

B. METODOS DE PRE-TRATAMENTO FiSICO-QUIMICOS

Alguns tipos de biomassa que requerem manuseialip&ra conseguir menores dimensdes de
material e maior contato das células utilizam paéatentos fisicos para obter melhores
resultados na digestao do produto na hidrolisgr®dratamentos fisicos incluem lascar, moer
triturar o até aquecer a matéria, no entanto, @xistutros métodos como extrusao e irradiacdo
gue melhoram as condi¢cdes da biomassa mas com puepesse industrial, ja que incorrem

em altos custos operacionais e idealmente temni@grar-se com 0 processo.

Da Silva et al. (2010) mostram os resultados obta@on dois métodos distintos para manuseio
do bagaco, moagem com bolas e disco molhado, seflgbidas suas acfes no processo
subsequente de hidrélise, 79% e 49% de conversdmagiaco em glicose, apresentando as

virtudes que cada um traz para o processo (DA SIeVAl., 2010).

B.1. METODOS ALCALINOS

Esta técnica de acao quimica utiliza a solucaogdatas alcalinos com acdo em ambiente de
pH basico. Os compostos alcalinos utilizados nastdratamento sdo hidréxido de sodio, de
potassio ou de calcio (NaOH, KOH, Ca(QHEstes compostos sdo utilizados como agentes
que rompem as ligacbes das cadeias entre a lignina carboidratos aumentando area
superficial e porosidade. O alcali causa inchamdatbiomassa de modo que a cristalinidade
e polimerizagéo da celulose decrescem. O processambcao de lignina pelo método alcalino
€ recomendavel para residuos agricolas com pouaatidade de lignina (HOLTZAPPLE,
KAAR, 2000).

O composto de maior uso e menor custo nos prévtesiis alcalinos é a cal hidratada. Este
composto de acgao lenta atua em condicdes modedad@&snperatura e pressédo. O principal
efeito no pré-tratamento alcalino consiste na rémage lignina da biomassa promovendo
maior reatividade da fibra com menor degradacédcadasares. Este pré-tratamento é efetivo

na recuperacao posterior do agente alcalino. Aperagdo do agente no hidrolisado liquido
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(hemicelulose + lignina + solucéo de cal) é fedma@ saturacdo de carbono adicionande CO
diretamente o hidrolisado obtendo o precipitadoatbonato de célcio para logo ser regenerado
(MOSIER et al., 2005; YANG, WYMAN, 2007).

Kim e Holtzapple (1998) usaram a técnica de prstnanto alcalino com palha de milho
utilizando excesso de agente para a remog¢ao dedigom armazenamento em pilha e areacao
durante 4 semanas. O agente usado nos testes édaial (hidroxido de calcio + agua) a uma
concentracdo de 0,5 g Ca(QH)biomassa e um ambiente de 55°C, emprega apbfasid
agente alcalino na remocéo total da lignina, pendotseparacéo de 91,3% de xilose e 51,8%
da glicose (KIM, HOLTZAPPLE, 2005).

Playne (1984) obteve uma remocédo de lignina enotole 72% apds 192 horas de pré-
tratamento alcalino a condic6es ambientais. Chaaf €1998) obteve a mesma remog¢ao com
tratamento alcalino durante 1 hora a 120°C. Osaldisres destacaram a influéncia do aumento
da temperatura e do ar/oxigénio na dinamica daerséde (PLAYNE, 1984; CHANG et al.,
1998).

B.2. METODOS ACIDOS

A producéo industrial de furfural por tratamentadacconseguiu controlar as condicdes
operativas sendo o processo desenvolvido com mmaituridade tecnolégica. Dada a qualidade
deste tratamento na separacdo dos carboidratagnifzal ¢ uma opc¢éo tecnoldgica potencial
para o pré-tratamento da biomassa. No processtdo gulfurico hidrolisa a matéria-prima
que é separada da fracdo liquida por destilac@mumds limitacdes a ser consideradas sao o
maior custo nos materiais dos reatores para eaiteorrosdo, compostos adicionais para
neutralizar o hidrolisado depois da separacdo so®yirocessos adicionais para remover
produtos degradados e inibidores do processo deefeacdo (MOSIER, 2005).

Geralmente este pré-tratamento utiliza acido satitcomo agente hidrolitico, embora acidos
nitricos, cloridrico e fosforico possam ser utitiaa. Neste processo o acido é misturado junto
com a biomassa dentro do reator, sendo aquecideetztiente ou por injecao de vapor,
apresentando neste sentido relativa semelhancestama de explosdo de vapor. O acido é
adicionado ao material tratado percolado atravésitiofixo de biomassa sendo misturado por
agitacao mecanica (MOSIER, 2005).
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Nos pré-tratamentos acidos € comum utilizar dpisstide pré-tratamento com acido diluido, o
primeiro com baixas concentracdes de substratoa(4@) e altas temperaturas (T > 160°C)
e 0 segundo como concentracdes maiores de subdib8toa 40%) a temperaturas inferiores
(T < 160°C). Nos testes feitos por Canilha et 201() com &cido sulfurico diluido com
remocéao de 61,8% de hemicelulose concluiu-se ¢gemmperatura € o fator de maior influéncia
nas variaveis da conversao ter outros como a ctragéo do acido e tempo de residéncia
(CANILHA et al., 2011).

Mosier (2002) mostrou que os &cidos carboxilicosoreem efetivamente a hemicelulose da
biomassa (até 42%) tornando as cadeias compridgsldsacarideos em cadeias curtas de
monossacarideos. A acdo do pré-tratamento acido @deseparacdo, favorece até 25% da
degradagcdo dos acucares, convertendo-lhes em a@uduHMF por efeito do tempo de

residéncia e a temperatura da reacao (MOSIER, 2002)

Testes feitos para a remocao de hemicelulose dgbate cana atingiram valores de remocéo
na faixa de 60 - 74% com &cido diluido em conceatyal0% em massa, utilizando reatores
com controle de temperatura entre 140°C a 150°@, teonpo de residéncia de 20 minutos
(PESSOA et al., 1997; SILVA et al., 2005).

B.3. METODO AFEX(do inglés Ammonia Fiber/Freeze Explosion)

Esta técnica de pré-tratamento utiliza uma soldgi@monia para atingir 6timas taxas de
hidrolisado nos limites muito proximos aos teorieoseduz a carga de enzimas na hidrélise.
Este processo também € conhecido como Amoénia Rdecel Reciclada (do ingldsnmonia
Recycled Percolation - ARRNeste tipo de tratamento é utilizada uma comagéab de amdnia
na faixa de 5% a 15% numa coluna de reacdo atétemaeratura de 180°C. A solucao de
amonia escoa entre a biomassa e permanece enmocaitdb minutos, permitindo a separacao
das fibras (pincipalmente da lignina). A soluca@d®nia causa despolimerizacao e clivagem
das fibras, ao mesmo que tempo que se reduz ouclntde hemicelulose e de cristais de
celulose (MOSIER, 2005).
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O pré-tratamento AFEX melhora a digestibilidade cétéulose na hidrolise em 90% para
biomassas com baixo contetdo de lignina (> 15%n&dido de matéria seca em torno de 60%
(JORGENSEN et al., 2007, KUMAR et al., 2009).

B.4. METODO ORGANOSOLV

Esta técnica de pré-tratamento envolve a utilizatgisolventes (etanol, metanol, acetona,
etileno, entre outros) em concentracdes na faixdée a 60%, altas temperaturas entre 160°C
e 200°C e baixas concentragbes de substrato 7%0a(dfy). Frequentemente sdo usados
acidos inorganicos ou hidroxidos como catalisadatesconversdo, que contribuem ao
rompimento das ligacdes entre hemicelulose e cdU@ORGENSEN et al., 2007). A lignina
de alta qualidade € recuperada do licor precipifpéib< 3,8) com a reducdo da pressao para
separar a lignina da diluicdo que arrasta pentokeferal da degradacdo de hemicelulose
(KUMAR et al., 2009).

O pré-tratamento de biomassa por meio do métmdanosolv,principalmente, feito em
biomassa da espécie das gramineas tem bons resuli@democéo de lignina e hemicelulose.
As gramineas sao plantas que se caracterizamrpoidefibrilas na parede celular formado
por cadeias de celulose, hemicelulose e baixo @datde lignina. Esta caracteristica permite
ao pré-tratamento com solucéo de etanol em corggtrde 60% em massa, e sob condi¢cdes
de 160°C e 10 bar de presséao, a obtencéo de unlisadio com remocéo de 36% de lignina e
38% de hemicelulose. A polpa produto deste tratémnarbometida a um processo de lavagem
pode aumentar a remocao de 56% de lignina e 528érdecelulose (GONZALEZ et al., 2010).

O pré-tratamento da biomassa corganosoliem a vantagem sobre 0s outros pré-tratamentos
na recuperacao de lignina em condi¢cfes razoaveisréea (ZHAO et al., 2009). A utilizagédo
de solventes no pré-tratamento da biomassa peumierecuperacgéao e reciclagem de 75% do
solvente no hidrolisado (GONZALEZ et al., 2010)tekuperacao do solvente é feita por meio
da técnica de evaporacdo com posterior condens&g@manto a reciclagem do solvente
permite reduzir os custos operacionais além deirsemibidor no processo de fermentacao
(SUN, CHENG, 2002).
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B.5. METODO OXIDACAO UMIDA

Este tipo de pré-tratamento consiste num tratam@nmoico de curta duragcdo numa faixa de
temperatura de 160°C a 200°C com adicao de um egenbxidacao #D. (Perdxido de
hidrogénio), oxigénio a alta pressao ou 0z6nig).(@ agente de oxidacdo num ambiente
alcalino (pH > 5) estd em contato com a matéria sat concentracdes na faixa de 5% a 20%
em massa. Durante o processo de oxidacdo, uma gartegnina e da hemicelulose é

parcialmente oxidada a acidos carboxilicos, €@gua (JORGENSEN et al., 2007).

Os resultados de Azzam (1989) mostrados por Ku@09) expdem o efeito oxidativo do
peroxido de hidrogénio na solubilizacdo de 50%iglaiia e 50% da hemicelulose no pré-
tratamento de bagaco de cana-de-acgucar. As pravaggie substrato foram feitas com solucéo
de 2% de perdxido em baixa temperatura (30°C) der@rhoras em contato direto com a
matéria. O resultado do pré-tratamento teve um dtopalireto positivo, na posterior
sacarificacéo de celulose atingindo 85% de conwveaisglicose (AZZAM, 1989; KUMAR et
al., 2009).

B.6. METODO EXPLOSAO A VAPOR

Nesta técnica de pré-tratamento o material lignidégico € tratado com vapor saturado a alta
pressdo (geralmente até 4,8 MPa) e temperaturaaira tle 160 - 260°C. A mistura
biomassa/vapor é colocada em contato direto e daaptessurizada por um periodo de tempo
para promover a hidrélise da hemicelulose, paraoideper finalizada com uma subita

descompressao do equipamento até a pressao amEMIAR et al., 2009).

O pré-tratamento com vapor saturado atua quimictemeffisicamente na transformacao do
material lignocelulésico, num periodo de tempo @oeleria alcancar os 15 minutos de
exposicao até sofrer a descompressao do matenmatanque de expansao. Durante o processo
de explosédo a hemicelulose € auto-hidrolisada t&raando o processo como auto-catalitico,
liberando carboidratos e acidos carboxilicos. Qbaidratos liberados do rompimento da
hemicelulose podem sofrer degradacdo térmica, pladecorrer fragmentacdo parcial da
lignina e arraste da mesma para o hidrolisado.o@gostos de degradacéo produzidos podem
exercer efeito inibitério nas operacdes subseqagl8ENDELIUS, 2005; DOGARIS et al.
2009; CARRASCO et al. 2010).
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Uma 6tima solubilizacdo da hemicelulose com expla@ivapor € conduzida através de duas
condices independentes, temperatura do vapor potel® exposicdo. A solubilizacdo do
substrato pode ser atingida a alta temperaturaugta tempo de exposi¢ao, ou temperatura
menor com um tempo razoavel. Adicionalmente, estdrptamento é caracterizado por baixa
remocao de lignina (SENDELIUS, 2005; CARRASCO efall0).

Na explosdo a vapor a hemicelulose € hidrolisagdardose com uma converséo na faixa de
60% a 80% e pode atingir degradacdo de pentosecielm @cético até 3,5 g/g MS (matéria

seca) e furfural até 0,7 g/g MS. Na lignina, o wapocasiona uma remocao limitada deste
composto sendo redistribuido na superficie daadibdo substrato, permitindo polimerizacao e
fusédo parcial. Como consequéncia de uma efetivag&ade hemicelulose no pré-tratamento
o resultado é refletido na melhora de conversagetidose a glicose na hidrélise (Figura 20)
(SENDELIUS, 2005; DOGARIS et al. 2009; DA SILVAat, 2010; CARRASCO et al. 2010).
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Figura 20 — Efeito da extracdo de hemiceluloseVexdita em xilose) durante o pré-
tratamento com o rendimento de conversao de cel@iwsglicose na hidrdlise.

Fonte: (SENDELIUS, 2005).

Catalisadores acidos (2@ HSQy) e acidos de Lewis (FeCé ZnCh) podem ser utilizados
junto com a explosao a vapor para aumentar a resgfiede acucares da hemicelulose. Além
de facilitar a hidrélise de polpa de celulose empa$ posteriores, permite eliminacao

antecipada de lignina. O pré-tratamento fisico-igonde explosdo de vapor em presenca de
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catalisador € uma tecnologia promissoéria a curtgione longo prazo, tanto para processos
separados de hidrélise e fermentacdo, quanto pamooesso simultdneo (do inglés
Simultaneous Saccharification and Fermentation F)SBUMAR et al., 2009). Esta técnica
de pré-tratamento tem sido um processo com amplaaisndistria para a producédo de polpa
de papel e painéis de madeira. A remoc¢ao de ligmnaadeira € intensificada com ajuda de
catalisadores (KOKTA, AHMED, 1998).

Uma das alteracGes para melhorar a efetividadeplas@io a vapor € a adicdo de um catalisador
H>SQw ou SQ em baixas concentragfes (de 0,3 até 3% em maamsayliinuir o tempo, a
temperatura no processo, e ainda diminuir os ioilesl pela completa remocédo da
hemicelulose. Este fato € mostrado na Figura 2de omré-tratamento com exploséo de vapor
em presenca de catalisador (2% em massa) tem reelllendimentos na conversdo de
hemicelulose, e menor producdo de inibidores enpaéeaturas menores (180°C a 190°C) e
ainda menores tempos de exposi¢ao (5 minutos)egepca do catalisador 4cido promove a
degradacédo do hidrolisado em produtos inibidorefedeentacdo (acido aceético, furfural e
HMF) (MOSIER, 2005; KUMAR et al., 2009).

Este método de pré-tratamento da biomassa requerabordagem especial para a remogao
dos inibidores, ja que a pentose € degradada dordljrsendo necesséria a utilizacdo de um
sistemas de lavagem de sélidos apés pre-trataraatgs de enviar o material ao processo de
hidrélise (MOSIER, 2005; KUMAR et al., 2009).

O pré-tratamento com exploséo a vapor utilizandagago de cana-de-acgucar tem sido testado
para a producédo de biocombustiveis obtendo-seresaoiados. Kaar et al. (1998) realizaram
testes sem adicdo de um catalisador na faixa deetatoras de 190°C até 240°C e variacao
nos tempos de residéncia do bagaco até 40 mimeadp estas duas as variaveis de maior
impacto na conversdo do material. Utilizando a ego& o indice de severidade (Log Ro)

destes ensaios foi de 3,7 e 4,3 (severo) com asrgeg efeitos no pré-tratamento:
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Figura 21 — Producéo de inibidores de fermentagaa@gradacéo de hemicelulose no pre-

tratamento com explosao de vapor e catalisadoréd®@oncentracéo 2% em massa.

Fonte: (CARRASCO et al. 2010).

Um aumento na temperatura e aumento no indice \awidgade (Log Ro), do pré-
tratamento, estimula recuperacdes de substrataat#n®0%, embora estas condi¢des
favorecam perdas de até 28% da agua contida nedso(lKAAR et al. 1998). As
condicOes de pré-tratamento do substrato deversoseéwnladas para evitar a formacao
de inibidores de fermentacdo por degradacédo deckantse. Os testes feitos em
biomassa recomendam controle na severidade dogba@rento em torno de 3,6, como

€ mostrado na Figura 22.

Dogaris et al., (2009) ressaltam os beneficiostigzeo acido acético pela fermentacéo
de etanol, embora seja produzido no pré-tratamefategrece o processo de

metabolizacdo dos acgucares na fermentagdo, nasaatiegproporcdes. Apesar dos
beneficios na fermentacéo, o acido acético emadtasentracdes tem efeitos inibitérios

quanto o furfural.
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Figura 22 — Producéo de inibidores de fermentag@dependéncia do indice de severidade

do pré-tratamento.
Fonte: (DOGARIS et al. 2009).

Uma diminuicdo no indice de severidade - Log Ro 14m aumento na temperatura
produz um aumento no pH acima de 3,5.
Um indice de severidade - Log Ro - na faixa dea3}&ropicia um ambiente adequado

para a melhor conversédo de hemicelulose em xilose 60% e 80%.

Para um pré-tratamento com controle na temperatardaixa de 190 e 220°C, é
produzido um aumento no indice de severidade (L@g-Bm o tempo de exposicao do
substrato. De um lado, o tempo de exposicao éiavehique provoca 0 aumento na
producao de inibidores, tais como o furfural (de & g/L). De outro lado, o tempo de
exposicdo do material também implica beneficiogdgrmses na conversao de glicose
acima de 60% na hidrélise, com consequente aummatproducdo de alcool na
fermentacdo (KAAR et al. 1998). Zhang (2011) consgegnelhorar a conversdo de
celulose em até 70% com explosdo a vapor apos &3 ma experimentacdo com
bagaco de sorgo sacarino.
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COMPARACAO DOS METODOS DE PRE-TRATAMENTO

Na Tabela 5 sdo mostradas as vantagens e desvantiggepré-tratamentos analisados nesta

secao:

Tabela 5 — Resumo das vantagens e desvantageddeteates métodos de pré-tratamento
de material lignoceluldsico.

Métodos de
) Vantagens Desvantagens
pré-tratamento

Degradacéao de lignina e

o . Baixa taxa de hidrolise na etapa
Biologicos hemicelulose.

. , posterior.
Baixo consumo de energia
Fisico Reduz a cristalinidade da celulose.  Altestono de energia.
Método pouco efetivo para
Eficiente remocéao de lignina. substratos com alto conteudo de
Alcalinos Operacao em condigbes ambientaisgnina.
Baixa formacéo de inibidores. Necessidade de recuperacéo do

agente alcalino.

Alto custo do acido e necessidade
de recuperagao.

Problemas de corrosao no reator.
Formacdao de inibidores.

Método pouco efetivo para
substratos com alto contetddo de
lignina.

Alto custo da amdnia consumida.
Método de alto custo.

) Alto rendimento na hidrdlise da
Acidos glicose.
Operacgao a temperaturas baixas.

Aumenta area superficial do
AFEX substrato.
Baixa formacao de inibidores.

Produz hidrdlise de lignina e

Organosolv . Necessidade de recuperacéo e
hemicelulose. .
reciclagem do solvente usado.
Eficiente remocéo de lignina.
Oxidacao Baixa formacéo de inibidores. Alto custo do oxigénio e nos
Umida Reducédo no consumo de energia, compostos catalisadores.
reacao exotérmica.
Causa transformacéo na lignina e
~ solubilizacédo de hemicelulose. Degradacéao parcial de
Exploséo de % L . :
vabor Boa relagao custo-beneficio. hemicelulose produzindo
P Altos rendimentos de hidrélise de compostos inibidores.
glicose.

Fonte: (ALVIRA et al. 2010).
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1.6.3. Hidrodlise de celulose

Depois do pré-tratamento do substrato, as cadeiaartboidratos sdo separadas da lignina. A
hemicelulose é convertida em pentose diluida eradpala matéria solida (celulose e lignina).
Esta matéria € conduzida ao processo de hidrplieegsso responsavel pelo rompimento das
moléculas de celulose compostas por cadeias desgli©s processo de hidrolise de celulose
podem-se dividir em trés principais grupos: i) @sso de hidrolise acida diluida, ii) processo

de hidrdlise acida concentrada, iii) processo dedtise enzimatica.

HIDROLISE ACIDA DILUIDA

O processo de hidrolise com a utilizagio de &cillndd € realizado em condi¢des de baixa
concentracdo de acido, entre 2% a 5% e alta tetparaa faixa de 120°C a 160°C. Esta
hidrolise habitualmente é realizada por batelagascencentracdes até 40% em massa do
substrato. O processo de hidrdlise continua é&saldiem menores concentracdes (até 10% em
massa de substrato). Uma vez que as moléculasluleseeséo hidrolisadas a glicose, as
condicOes favorecem a degradacéo da glicose plaranacao de furfural e outros produtos
inibidores de fermentacdo (GARCIA et al., 2011).

HIDROLISE ACIDA CONCENTRADA

O processo de hidrolise com utilizacdo de acidaeonmado é realizado em condi¢des de baixa
temperatura em concentracdes de acido superi@@¥aA operacao deste método requer um
processo de secagem prévia do substrato até acabtda um teor de umidade abaixo de 10%
para evitar a diluicdo do acido na hidrolise. Acadido acido é realizada diretamente na camada
de biomassa com aquecimento externo ou com ingeg&apor direto na camada. Esta hidrolise
exige a recuperacdo do acido altamente corrosimeutralizacdo subsequente do material
hidrolisado. Este processo € efetivo para a obtededacucares fermentaveis e causa alta
degradacgédo dos sacarideos (GARCIA et al., 2011).
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HIDROLISE ENZIMATICA

Na natureza os matérias lignocelulésicos sao dagosdpor fungos ou bactérias celuloliticas,
gue possuem enzimas tais como laccase, hemicekileslalase, utilizadas na degradacédo da
lignina, hemicelulose e celulose. Os microrganismeam dos tipos de degradacéo: i)
utilizando as enzimas livres extracelulares medigmbcessos aerébios, ii) através de um
complexo enzimatico na parede celular, chameelalossomacom maior efetividade na
degradacdo anaerébia. A hidrolise aerdbia € re@ipar bactérias do tipaActinomycetales
(PhylumActinobacteria encontradas nos residuos agricolas. A hidréhiser@bia é realizada
por bactéria€lostridiales(PhylumFirmicuteg encontradas no ramen dos animais ruminantes,
nas térmitas e nas tracas (RANSOM-JONES et al2;Z2DWIROZ, FOLCH, 2013).

A utilizacdo de enzimas como catalisador da higedklimina a utilizacdo de solventes,

necessidade de altos pH ou altas temperaturag reafyigar especifico onde é necessario e
sdo diminuidos os impactos sobre o meio ambienteintas produzidas a partir de fontes

renovaveis com componentes biodegradaveis outorgantagens ambientais sobre o0s

catalisadores quimicos. Noventa por cento das exsz&@io produzidas hoje por recombinacéo
(modificagdo genética) visando a maximizacdo d@&zaudos produtos e a diminuicdo dos
custos de producao (CHERRY, FIDANTSEF, 2004).

A hidrolise enzimatica de material celulosico eneod acéo sinergética de no minimo trés
diferentes enzimagxoglucanas¢ou celobiohidrolasg quatro tipos dendogluconases um
tipo B-glicosidase.As enzimasendoglucanases e exoglucanasgsam sobre a celulose
produzindocelobiosecomo produto final. A principal fun¢gggglicosidaseé a hidrolise da
celobiosee outrascelodextrinageduzindo o efeito inibidor sobre as enzimadoglucanases

e exoglucanasePor prevenir o acumulo do dissacarideg;@icosidaseé responsavel pelo
controle de velocidade global da reacdo de hidramlulésica, desempenhando assim um
efeito crucial na degradacédo enzimatica da cel(l@EH#ROZ, FOLCH, 2013).

O desempenho das enzimas vem sendo controlad@patrametros principais, a temperatura,
o pH e a concentracao de celulase (cogestmjlucanase, endogluconasgsgicosidasg. A
conversao da celulose em moléculas de glicose demBmcontrole direto desses parametros.
As principais empresas fornecedoras de coquet@szimas garantem conversoes de glicose
acima de 80% apos 40 horas de contato entre aselala biomassa em condi¢des levemente
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acidas (pH entre 4 e 5) e temperaturas na faix458€ a 55°C (ZHAO et al., 2002; SUN,
CHENG, 2002). A empresdovozymegecomenda uma dosagem de 0,05 g coquetel/g celulos
para uma conversao de 80% de celulose em molé&teiigiicose num periodo de 7 dias para a
palha de milho pré-tratada com &cido diluido semadam prévia (NOVOZYMES, 2010).
Entretanto em provas com enzimas da empB&eseencorutilizando bagaco de cana obtendo
80% de conversdo em 5 dias com 0,1 a 0,5 ml/g ldéose de bagaco com o mesmo pré-
tratamento (GENENCOR, 2009).

As enzimas comerciais sao capazes de depolimdreraicelulose e celulose modificando
levemente a lignina. Os inibidores formados notpatamento da indesejavel degradacao dos
produtos afetam a efetividade das enzimas requenamd lavagem prévia para incrementar a
producao dos acucares na producédo média de 7084%ESOARES et al. 2011).

Os processo de hidrolise e fermentacdo podem\sstde a cabo de maneira simultanea (SSF)

ou separada (SHF) estes tipos de configuracOedes@nitas a continuacao.

a. Hidrdlise e fermentagcdo separada (SHFESte processo tem etapas distintas para a
producdo das enzimas, para a hidrélise de celelgsea a fermentacdo de glicose. A
vantagem da operacao separada das etapas mensiénguia podem ser realizadas no
seu ponto 6timo de operacao. Porém, as enzimaaroman condi¢cdes de temperatura
maior em torno de 50°C e sé&o inibidas pela acuréalde aclcares, o que impede de
atingir concentracfes razoaveis de bioetanol s tdteas de producdo, mesmo usando
grandes quantidades de enzimas (WYMAN et al., 1993)

b. Hidrolise e fermentacdo simultanea (SSFNeste processo a glicose produzida é
convertida simultaneamente em &lcool. A presensardororganismos de fermentagéo
juntamente com as enzimas minimiza a acumulacéagdeares e reduz a invasao de
outros microrganismos. Neste processo sdo possivaisres taxas de producéo e
maiores concentracfes de produto da fermentacadili2zacdo de enzimas junto a
microrganismos de fermentagdo demandam condi¢bepatacao dos processos que

garantam a atividade simultanea.

Nos testes com este processo simultaneo Da Sileemh, (2010) conseguiram obter

uma maior quantidade de produto fermentado da lisdrdle glicose (60 g/L) em
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presenca de 25 FPU/g de enzimas, depois de umgpaéento rigoroso acido/alcalino
(DA SILVEIRA et al., 2010). Zhao et al., (2011)ragiu os melhores resultados para o

processo SSF com menor consumo de enzima 10 FRHA(] et al., 2011).

Como foi discutido acima os pré-tratamentos acmoduzem maior quantidade de inibidores

gue afetam diretamente enzimas reduzindo o trallvonversao das enzimas. Alguns acidos
no caso do acido maleico melhoram a seletividadesazalo menor degradacéo da glicose e
xilose (MOSIER et al., 2002). Segundo Qureshi.e{2008) os inibidores reduzem a conversao
dos agUcares e a posterior obtencdo de alcooesmearitacdo, portanto é recomendavel utilizar
técnicas de remocao dos inibidores para atingihanes resultados na hidrolise (QURESHI et

al., 2008; SOARES et al., 2011).

Com bons resultados no controle da severidade pl@s&o a vapor (tempo de residéncia,
temperatura e catalisador) pode obter-se monosgdacarcom maior efetividade no processo
de hidrélise enzimética (CONVERSE, GRETHLEIN, 198AAR et al., 1998; SHEN et al.,
2011) (Figura 23). Nos testes feitos por Paimgptistl., (2011) em substrato de celulose, foi
utilizado coquetel de enzimas em concentracde0deP2)/g, atingindo conversdes de 70%
durante 96 horas (PALMQVIST et al., 2011).
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Figura 23 — Funcao de conversao dos acgucares weteugo de hidrélise durante o pré-
tratamento com explosao a vapor.

Fonte: (CARRASCO et al. 2010).

Ultimo aspecto a tratar na hidrolise enzimaticaekativo a concentracido de substrato na
hidrolise. Alguns resultados mostram altas conwersde acUcares, utilizando baixas
concentracdes do substrato. Nos testes feitos @ndlibe enzimatica pelos pesquisadores Lu
et al., (2002) e Carrasco et al., (2010), parasilae bagaco pré-tratadas com exploséo a vapor,
mostram alta conversdo em solugdo de 2%WIS (Figd)a Além disso, a remocdo de
inibidores com a lavage hidrélise m do substrap ilgumas vantagens na digestibilidade do
substrato, permitindo a completa atividade dasnemzi Para concentracfes superiores a
5%WIS do substrato, a efetividade de conversaeairente reduzida, mas representa menor
consumo de agua na solugdo, menor volume de reatoreenor consumo de energia na
separacao dos produtos de fermentacao (LU et0fl2; ZARRASCO et al., 2010).
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Figura 24 — Hidrdlise enzimatica para diferenteyaate coquetel e concentracdo de substrato.
Fonte: (CARRASCO et al. 2010).

FATORES QUE LIMITAM A HIDROLISE ENZIMATICA

A hidrolise enzimética é influenciada por diverfa®sres nas etapas precedentes que afetam a

digestibilidade do substrato. Os principais fatopes limitam o desempenho das enzimas estéao

divididos em dois grupos recopilados por Alviraakt (2010): os fatores relacionados as

enzimas e os fatores relacionados as condi¢Oashdirato.

a. Grau de polimerizacao e cristalinidade da celud@seconsiderados fatores importantes

que determinam a taxa de hidrdlise. A celulose &anassim como particulas de menor

tamanho, sdo facilmente convertiveis a glicose.

b. A reducédo do tamanho das particulas aumenta alareaperficie disponivel que entra

em contato com as enzimas.

c. A presenca de lignina e hemicelulose dificulta @sao das enzimas a celulose,

diminuindo a porosidade, causando baixa taxa délrsd.
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COMPARACAO DOS PROCESSOS DE HIDROLISE
Na seguinte Tabela vai ser mostrada a recompildg&oprocessos de hidrélise analisados
acima nesta secao, com a intencao de fazer a cagdpadlas vantagens e desvantagens de cada

hidrolisado de celulose:

Tabela 6 — Resumo das vantagens e desvantageddeteates métodos de hidrolise.

Métodos de
Hidrélise Vantagens Desvantagens
Alta pressao (1 MPa) e temperatura de
Acido diluido Baixo consumo de acido. operagao do reator de hidrolisado.
Curtos tempos de processamentdviétodo pouco efetivo para hidrolise
(2-5% em ~ L
Pode n&o ser necessaria a de celulose.
massa) recuperacao do acido. Formacéao de coprodutos indesejaveis.
Corroséo dos equipamentos.
Elevado consumo de &cido.
o Tempos de reacao mais longos (2 a
Acido Baixas temperaturas no reator de6h), comparados com o método de
concentrado  hidrolisado. acido diluido.
(10-30% em Alta converséo de celulose em Consumo extra de energia por
massa) acucares. recuperacédo do acido.
Formacéao de coprodutos indesejaveis.
Corroséo dos equipamentos.
Condicdes brandas de operacdo Custo das enzimas.
(40-50°C, pH 4-5). Baixa concentracéo do substrato.
Enzimatica  Alta conversédo de celulose em Longos tempos de hidrélise (alguns
acucares. dias).
Sem formacdao de inibidores. Requer Pré-tratamento do substrato.

Fonte: (GARCIA et al. 2011).

1.6.4. Fermentacao ABE

O Biobutanol € obtido através do processo de fetagén ABE (Acetona, butanol e etanol).
Estudos recentes da fermentacdo ABE sé&o focalizamoprincipios fisioldgicos do solvente e
na engenharia metabdlica. A producéo biolégicaidbutanol com a espécfélostridiumé

capaz de metabolizar diversas fontes de carbomo,ctemo glicose, galactose, celobiose,
manose, xilose e arabinose. Entretanto, a preseégcasolventes € toxica para 0s

microrganismos, limitando a concentracdo no meievando a baixos rendimentos. O
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Clostridiumreduz a taxa de metabolismo dos aclcares em coagges superiores a 13 g/L
de solvente (EZEJI et al., 2007).

O microrganismo encargado da metabolizacdo dosasegicd oClostridium da familia
Clostridiaceag uma bateria de Phylum dfismicutes(oubacilog caracterizados por corpo de
forma alongada, da classe dos anaerébios incomeradordem doSlostridiales(Figura 25)
(WHITMAN, 2009).

Figura 25 — Caracterizacao taxonémica do génerst@aim.
Fonte: (WHITMAN, 2009).

METABOLISMO DO CLOSTRIDIUM

Clostridium tem a habilidade de metabolizar 2 tidesacucares hexoses por glicolises (com
maior velocidade) e pentoses pela rota ndo oxgatos fosfatos. Destaca-se a presenca do
sistema fosfotransferase dos acuUcares fermentéeeisetabolizacdo, que na sua auséncia
favoreceriam a solventogénesis (Figura 26). Nadagkgénica da metabolizacdo (pH 4,5 a 5)
a Clostridium cresce (esporulacdo de 80%) conswndel 24 a 40% dos acucares para a
producdo de &cido acético, acido butirico,»@0hidrogénio. Este ultimo produzido como
elétrons residuais usados na solventogénesi€ldstridium comeca a metabolizacdo do
Piruvato na producédo de duas moléculas de Acetl-€ama de Butyryl-CoA, usando as
enzimas PTA e PTB na rota acidogénica para a péadde acido butirico e acido acético. A
etapa seguinte de metaboliza¢do, chamada de resmtsgitativa, induz a cepa a biossinteses

na fase solventogénica onde intervém as desidreges& descarboxilase para a producao de
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acetona, etanol e biobutanol (DURRE, 2011; RANJMQHOLKAR, 2012; GARCIA et al.,
2011; JANG et al., 2012).
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Figura 26 - Metabolismo da Clostridium, pela ratala e rota dos solventes (nos quadros
aparecem as enzimas envolvidas em cada reacao).

Fonte: (GARCIA et al. 2011).

CEPAS DE CLOSTRIDIUM

A engenharia genética tem estudado dois tipospiesqeara a producao de buta@lastridium
Acetobutylicume Clostridium Beijerinckii. Os testes feitos nestas duas espécies foram
responsaveis pela eliminacdo e adicdo de genesdsmgnsionados 0s microrganismos para
atingir o aumento da producéo e pureza do solM&tEKE-EVERSLOH, BAHL, 2011).

As metas destas “cepas mutantes” visam atingirdobtta a oxigénio, crescimento celular

muito mais denso e prolongacdo da viabilidade daslas, permitindo a producdo
asporogénica, cepas estaveis pouco degenerativasnaior tolerancia a inibicdo do solvente
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e alta seletividade do biobutanol (HEAP et al.,0&ARCIA et al., 2011). Algumas cepas
testadas de C. acetobutylicum revelam producad®de22 g/L de solventes ABE e cepas de
C. beijerinckii com rendimento de 17 a 21 g/L destalo a efetividade de conversao entre
diferentes classes (Tabela 7). Uma medida imp@&tamonsiderar é a influéncia do substrato
nos resultados obtidos, como foi mostrado por Shalet al., (2000) através de Ranjan e
Moholkar (2012) (SHAHEEN et al., 2000; RANJAN, MOHRAR, 2012).

Tabela 7 - Comparacéao das cepas de fermentacaostedium com melago como substrato.

Concentragdo _,. .. .
Eficiéncia
Cepas solventes (%)
ABE (g/L)

C. Aceobutylicum
PCSIR-10 19,2 34,0
PCSIR-5 15,2 30,0
ATCC 4259 9,5 15,8
ATCC 824 20,6 42,0
C. Beijerinckii
NRRL B592 11,1 18,5
NRRL B593 115 19,2

21,9 33,4
NCP P260 189 315
C. saccharobutylicum
NCP P108 18,6 28,6
NCP P258 18,3 30,5
NCP P262 17,9 29,8
BAS/B3/SW/336 19,6 30,0

Fonte: (SHAHEEN et al., 2000; EZEJI et al., 2007)

Os substratos acucarados frequentemente usadesmenfacdo com Clostridium tem origem

de material lignoceluldsico de milho, melaco deagango e centeio. A utilizacdo de caldos de
substratos acucarados com 97% de glicose e 100%atmse permite obter melhores

resultados produtivos com as cepas homeadas aimistura destes agucares constitui um
caldo com maior velocidade de metabolizacdo emepgasdo Clostridium. Nesse sentido, a
glicose € o acucar com maior velocidade digest@oc#®so de incluir a xilose no caldo de

fermentagdo, o crescimento celular do microrganisioser limitado, com mudangas na

velocidade de metabolizacdo dos agucares e acuioulicacidos, tornando lenta a mudanca
da fase solventogénica do metabolismo (EZEJI g2@07; RANJAN, MOHOLKAR, 2012).
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FATORES QUE AFETAM A FERMENTACAO DA CLOSTRIDIUM

A baixa tolerancia da Clostridium aos solventetenmentacdo € um dos aspectos importantes
da economia deste processo. A baixa concentrac@odatanol no licor fermentado causa
aumento nos custos na recuperacao do produto.iéidage para o Clostridium no meio com
solventes a concentragdes superiores a 3% em wEsSA UM aumento da fluidez na parede
celular, devido a natureza hidrofébica. Estas mgasmmo comportamento celular afetam o
controle entre a barreira interior e exterior daleé As espécies mutantes mostram maior
tolerancia ao estresse do solvente em concentragbes13 e 19 g/L. Em outros casos, para
cepas dePseudomona putida Bacillus subtilisa tolerancia ao biobutanol aumenta para
concentracdes de 6% (v/v) (GARCIA et al., 2011).

As condi¢cOes de operacao da fermentacao por bat@dadnglésatch podem-se tornar uma
longa fase com baixa produtividade em tempera®0&S e 38°C. A cepas utilizadas neste tipo
de fermentacdo sao capazes de produzir entre A Ras primeiras 72 horas, alcangando
uma produtividade em torno de 0,25 a 0,46 g/L/m cubstratos de glicose ou amido
(QURESHI et al., 2000).

A producdo de inibidores nos processos precedd¢ataa-se um gargalo no processo de
fermentacdo conClostridium Estes produtos toxicos para a fermentacdo, sédujmr da
degradacédo da biomassa nos pré-tratamentos mar®se®s inibidores tém efeitos negativos
na taxa de crescimento dos microrganismos de féap@m (GURRAM et al., 2011). Os
produtos inibidores sdo compostos derivados daadagéo de hemicelulose e celulose. Da
degradacdo de hemicelulose — compostos da fanszifigpdntoses — sdo produzidos acidos
carboxilicos como o furfural e acidos fracos, coéwido acético, acido férmico e acido
levulinico. Da degradacao da celulose — compostofamiilia das hexoses — € produzido o
hidroxilo-metil-furfural (HMF) (OLIVA et al., 2003)

Outro motivo de baixa produtividade na fermentagdobaixa concentracdo das células nas
cepas de fermentacéo, com concentra¢des infeaoBgd. em processos por batelada. Para a
solucdo deste problema séo utilizados meios déasdinas que podem alcancar rendimentos
superiores a 15,8 g/L/h, ou seja, uma fermentagiévezes mais produtiva (QURESHI et
al., 2000). Outra das alternativas € a utilizagiimémbranas de recuperacao que atingem uma
produtividade menor de 6,5 g/L/h (EZEIJ et al. 2004
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1.6.5. Técnicas de recuperacao dos solventes

A recuperacdo dos produtos de fermentacdo € unpuosipais desafios enfrentados na

producdo comercial de biobutanol, devido princigaite a baixa concentra¢do dos produtos
na saida do processo. Isto pode levar a um altsuoom energético durante esta etapa de
separacao e purificacdo dos produtos. A separat@gol#Em um processo complexo devido a
formacao da mistura azeotropica bioetanol/aguaaz@dtropo biobutanol/agua. A seguir serdo
apresentadas as tecnologias disponiveis para aas&pados solventes e purificacdo de

biobutanol

SISTEMA DE EXTRACAO LIQUIDO- LIQUIDO

A separacédo liquido-liquido € uma técnica impodamie pode ser usada no processo de
fermentacdo semi-continua e continua para a sé&madk; solventes ABE. Neste método de
separacao é utilizado um liquido extrator seletidm miscivel com a agua em contato
permanente com o licor fermentado. Frequentemensada uma coluna de discos de contato
onde o licor fermentado € misturado com o liquigisador em contracorrente arrastando o0s
solventes até uma coluna de separacao, reciclahdar @m baixa concentracdo de solventes
até a coluna (Figura 27). Os solventes recuperatds ao liquido extrator sdo submetidos a
outro processo de extracdo dos solventes ou enlcadta a separacao através de um processo
de destilagdo convencional; o liquido extratoroictado a coluna de discos para continuar com
a extracao de solventes (JIN et al., 2011; RANJMOHOLKAR, 2012).

A escolha do liquido extrator € uma qualidade irtgode para que ndo seja um agente toxico
aos microrganismos e com alta seletividade parsob@ntes ABE. O liquido extrator tem
algumas caracteristicas adicionais: uma alta temgé@dacial com a agua para uma facil
separacdo com desprezivel solubilidade, baixa sidade, alta estabilidade térmica, facil
regeneracao, biodegradabilidade e alta densidatieeratura mostra testes feitos com alguns
solventes toxicos hexanol, octanol, decanole ndo toxicos misturadosaléool oleico,
hexadecano, querosene, 0leo de mamona e )niaa controlar a toxicidade em limites
permitidos nos microrganismos, melhorar a viscadaom reducdo na energia de transporte
e efetividade da extracéo dos solventes (JIN ef@l1; RANJAN, MOHOLKAR, 2012). A
técnica de extracdo mais promissora foi realizasla © alcool oleico, sendo efetiva na
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integracdo com fermentagéo continua de célulasiiirexdias e recuperagéo de 90% do butanol
produzido (QURESHI, MADDOX, 1995).

Solventes ABE

Solugdo de
aclcares
fermentaveis

Liquido extrator
+ solventes

Reator
fermentacao

Liquido extrator

)

Licor

Figura 27 - Sistema de recuperacéo de solventesqacao liquido-liquido.
Fonte: (JIN et al., 2011).

A extracdo com liquidos ibnicos é uma das alteraatexploradas com seletividade de 75%
nos testes feitos a 50°C por Ho et al. (2010). &vasse a eficiéncia da extracdo devido a
hidrofobia e polaridade do liquido i6nico. Algumastruturas catibnicas ou anibnicas
mostradas por este autor sao alyl-metilimidazolitetrafluoroborate, hexafluorophosphate
(HO et al., 2010).

O processo de extracdo de solventes ABE aumentaocaomento da temperatura, mas a
maxima temperatura de operacdo € de 35°C devidmedabolismo dos microrganismos
(CHICHELCHERM, CHUTMANOP, 2000).

SISTEMA DE EXTRACAO POR PERSTRACAO

Esta técnica utiliza uma membrana permeavel seletés solventes que oferece a difusao
preferivel dos solventes através da membrana, atmws outros componentes sao retidos
formando uma solucéo. As duas fases sédo sepaeddsrsnacdo de uma camada de emulséo,
evitando a toxicidade dos solventes nos microrgamss A formacéo de uma emulsao no licor

de fermentacdo pode dificultar o processo de separA membrana usada nesta técnica de

71



extracdo representa uma barreira fisica que padetia taxa de extracdo, o que aponta a
utilizagdo de uma area maior para alcancar al@duprodade (RANJAN, MOHOLKAR, 2012).

SISTEMA DE EXTRACAO POR PERVAPORACAO

Esta técnica usa uma membrana permeavel selets@\ntes que no contato com o licor de
fermentacao solubiliza os solventes, seguido des@d através da membrana e evaporacédo do
outro lado da membrana em baixa pressao para iodio;&ansporte, com processo posterior
de condensacao (Figura 28). O licor é aquecidotantesnente para evaporar 0s solventes, 0
aumento da temperatura aumenta o fluxo atravésedsbnana (MANCERA, 2004).

o Liquido permeado
Liquido Retido

Licor ABE
‘A/H/le Membran Il nlmm alrm
SR 4= ”ﬂ Canal de
Bomba de vacuo Canal L ) alimentagaq
Condensador @—» Liquido vl ‘
retido
. Concentrado
Liquido permeado Licor ABE t J

Disco de retengao

Figura 28 — Representacdo esquematica do sistepervigoracao.
Fonte: (MANCERA, 2004).

A membrana tem duas caracteristicas importantetivdgade e razédo de fluxo dos solventes.
Destaca-se no mercado membranas polidimetil silbgkam razdo de fluxo permeado de 457,4
g/(n?h) (GONGPING et al., 2011), polimetoxi siloxanelifmrafluoroetilieno, e silicone que
misturados com liquidos idnicos obtém uma razas6deg/(nth) (HEITMANN et al., 2012).
Ranjan e Moholkar (2012) destacam que a composi@® membranas que usam
silicalite/silicone melhoram a seletividade do Imalademonstrado por Qureshi et al. (2001)
sem afetar o crescimento da cepa. (QURESHI 2@01; RANJAN, MOHOLKAR, 2012).

Segundo Vane (2004) os seguintes aspectos destaciallidade econdmica e o atrativo

energético da extracao por sistema de pervaporacao:

* Aumento na eficiéncia energética, por aumento toy fde separacédo agua-etanol e

agua-butanol e alta possibilidade de integracameétiea.
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* Reducao no custo de investimento para o sisterpardaporacao, ja que o custo
unitario de membrana/modulo é menor por unidadér ele.

» Estabilidade dos médulos em contato com o licdiedeentacdo para a reducao das
incrustacoes.

* Integracao otimizada entre a fermentacéo e o sistenpervaporacao, que separa e
aumenta a densidade das cepas recuperadas e pagitites temperatura de
recuperacao de solventes.

SISTEMA DE EXTRACAO POR ADSORCAO

Esta é uma técnica viavel usadaitu para remocéao de solventes, através da alta alimides
compostos utilizados com os alcodis produzidos. c@mspostos solidos utilizados por alta
afinidade adsorvente sdo: carvao ativado, silealpoliestireno, zeodlitos e peneiras
moleculares. Estes adsorventes tem caracterisficatdxica, facilidade de regeneracdo e
reutilizacdo. O licor fermentado em contato comdsoavente forma urhiofilm na superficie
retendo uma solucdo de biobutanol nas colunas dergib/dessorcdo. Os produtos
intermediarios da fermentacdo, também separadodenpose tornar um problema no
rendimento de separacao e problemas adicionaisnetracéo e purificacdo dos produtos
ABE (QURESH] et al., 2005).

A separacédo dos solventes tem um consumo de 8, lddtanol com atraente separacéo de
alcool entre 790 a 810 g/L, sendo um dos mais baoxsumo de energia obtidos (QURESHI
et al., 2005). Tem sido registrado que os adsoegealtm de reter o butanol também separam
acido acético e acido butirico (RANJAN, MOHOLKARQZ2). Um sistema integrado de
adsorcdo na fermentacdo pode alcancar aumentoodaigiio d produto final de 54% e
produtividade de 130% (YANG et al., 1994).

SISTEMA DE EXTRACAO GAS “STRIPPING”

E uma técnica simples de separacdo dos solveradszidos, que formam uma solu¢&o no
licor fermentado. Esta técnica permite separarobgestes do licor fermentado através dos
gases presentes na fermentacdo. Os dois tipossde geesentes no processo de fermentacéo
sao: i) Os gases livres no ambiente de fermentacaitrogénio (N) e o oxigénio (@ e ii) os

gases produzidos na fermentagéo, 6xido carboni€g)(€o hidrogénio (k). Esta técnica de
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separacao aproveita a extracao dos gases do deatermentacdo que arrastam os solventes
produzidos. A separacao dos gases e solventefegaraum processo posterior fora do reator,
utilizando uma coluna de condensacao (EZEJI e2@04; RANJAN, MOHOLKAR, 2012).

Os gases separados do condensado, séo reciclacg@ara entrar em contato com o licor
de fermentacdo ABE para capturar mais solventesyemover acidos organicos e células. O
processo continua até a cepa consumir todo o afgroaentavel ou na queda da produtividade
(Figura 29). Este processo € caracterizado porababstrucdo do sistema por entupimento e

também alto consumo de antiespumante devido auapdo dos gases (EZEJI et al., 2004).

Gases +
solventes

Solugdo de
acucares

— Solucdo de
fermentaveis ¢

solventes

A 4

Reciclagem dos gases

Figura 29 - Sistema de recuperac¢do de solventesqracao do gastripping
Fonte: (EZEJI et al., 2004b).

Num processo integrado de fermentacdo e remoc@@asks postripping a producdo é em
torno de 75 g/L de solventes para uma concentriagéal de 161 g/L de acgucares no reator
um rendimento de 0,48 g/g (JIN et al.,, 2011). Qermia gasstripping tem um intensivo
consumo de energia, em torno de 21,84 MJ/kg pelcubacdo dos gases de arraste (RANJAN,
MOHOLKAR, 2012).

COMPARACAO DOS SISTEMAS DE EXTRACAO DOS SOLVENTEBE

Na seguinte Tabela observa-se uma importante tacépi dos processos de extracdo dos
solventes ABE analisados acima nesta secdo, comeacéio de fazer a comparacdo das
vantagens e desvantagens de cada processo ncetnéato licor de fermentacéao e recuperacao

dos produtos:
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Tabela 8 — Comparacao das técnicas de extrac&obi@ntes de licor de fermentacéo.

Métodos de
~ Vantagens Desvantagens
Extracao
Extracao Alta capacidade ] « «
. . Possivel formacao de emulsdes
liquido- Alta seletividade ~
Fo o = . Processo com execucao de alto custo
liquido Baixo incrustagao e entupimento
x Membrana com Alta seletividade Requer uma gra}ndg area de m~embrana
Perstracao ~ Apresenta possiveis incrustacoes e
Operacgao simples .
entupimento
- Baixo fluxo através da membrana
~ . Membrana com Alta seletividade L ~
Pervaporacao ~ - Apresenta possivels incrustagoes e
Operacdao simples .
entupimento
. Alto preco dos materiais
Menor consumo de energia em ) )
x ~ Baixa capacidade
Adsorcao comparacao com oS outros : .
. Baixa seletividade
meétodos ; .
Apresenta possivel entupimento
Operacio simoles Remoc&o incompleta de solventes
GasStripping perag P Baixa seletividade

Baixo incrustacéo e entupimento ., . .
Maior consumo de energia

Fonte: (DURRE, 1998).

SISTEMA DE EXTRACAO POR DESTILACAO

A destilacdo convencional € uma técnicagds strippingque utiliza o vapor como gas de
arraste dos solventes que sdo destilados em cosepasadas para obter os produtos. A
destilacao é a técnica tradicionalmente usadadiesina com consumo médio de 24,22 MJ/kg
biobutanol purificado. O licor produzido na fermegéo é uma solucéo de acucares, acidos e
solventes com 97% de &gua. Os solventes envol&éosacetona, etanol e biobutanol, os
ultimos conhecidos por formar azedtropos etanodagu biobutanol/agua. O sistema
recomendado por Liu et al., (2004) contempla unparsgao previa de 90% da agua e solidos
suspendidos numa coluna de vinhaca, destilandoanhifos desejaveis aos solventes mais
leves no topo (acetona, etanol e biobutanol) ondmloutanol aumenta a concentracdo entre
25% a 35%. As combinacdes e numero de colunassppeaar agua e solventes sao descritas
por Liu et al. (2004) destacando a utilizacdo dsilZhexanol como gas extrator com menor
custo operacional do sistema (LIU et al., 2004)n¥@ncionalmente sdo usadas colunas
atmosféricas para extragdo de acetona e etanobecemtracoes de 99,5% e 85% para depois
utilizar o sistema de destilacdo descrito por Lmyd€hien (2010) pela separagédo do azeodtropo
biobutanol/agua (MARIANO et al., 2011; LUYBEN, CH\E2010).
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O azeotropo etanol/dgua foi analisado acima ndalsgh da fermentacéo de primeira geracao.
Entretanto, o azeo6tropo heterogéneo biobutanol/@gpaessdo de 0,5 bar e 364,6 K de
temperatura tem uma composicao de 76,1%mol de (&gmara 30a). Luyben e Chien (2010)
coleta as sugestbes de Doherty e Malone (2001)aeduas colunas de destilacdo e um
decantadorcom dois modelos diferentes em conformidade cawnaentragao de biobutanol
na solucédo, solucdo de biobutanol inferior a 3%aeab sistema na coluna de separacao de
agua e em concentracdes superiores a 10% entde@aamtador(Figura 30b) (DOHERTY,
MALONE, 2001; LUYBEN, CHIEN, 2010).

As duas colunas do sistema utilizam 10 pratos coma pratica razoavel para minimizar o
tamanho da coluna e obter 99%mol de agua e butamalda coluna. A operacao do sistema
a 0,5 bar consome 2 kW/kmol de agua e 16,7 kW/ldadbiobutanol no refervedor de cada
coluna, e 12 kW/kmol de solugédo na condensacaecentador. Uma variagcdo no sistema para
operar a pressao ambiente aumenta o consumo erogeadres até 10% como foi mostrado na
simulacao feita por Luyben e Chien (2010) (LUYBEN{IEN, 2010).

975 nbutanol-water at 0.5 atm
348K
.5 ati 348 K
370\\\ S 0.5alm
343K
& 365 \ \ .......1_... 4xemm Vo S B
- \ \\\ 76.1 mol% water
@ 380 =y >
«é \ \ 6
I Aqueous
Al \ N Organic
e N, / /
350 ~ N 1
& 10 10
345
0 o0i 02 0.4 nf_s 06 07 08 09 l 1 g
o Male fraction water
42 moal% water 97 moi% water | 37K - . 376K
8, 'ﬂ
(a) (b)

Figura 30 — (a) Diagrama do comportamento do azpotcom as mudancas de temperatura.
(b) Diagrama modelo de destilacdo azeotropica bertml/agua.

Fonte: (LUYBEN, CHIEN, 2010).
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2.PROCEDIMENTO DE SIMULACAO PARA A
PRODUCAO DE BIOETANOL

Neste capitulo seréo descritos o0 modelo termodut@selecionado e cada etapa da simulacdo
dos diferentes processos de producdo de bioetamoa rdestilaria autbnoma a partir das
informacgBes apresentadas no capitulo 1 pela feap@&ntdos agucares contidos no caldo. A
simulacdo do processo foi realizada no softwéysys v.@®. As etapas consideradas foram:
preparo e limpeza de cana-de-agclucar, moenda, &atame concentracdo do caldo,

fermentacapdestilacdo do vinho e desidratacdo com MEG (Mdilere-glicol).

A simulacdo considera dados operacionais de umidlagias autbnoma a partir de dados
fornecidos no trabalho Dias, (2008) com uma capaedie moagem de 2 milhdes de toneladas
de cana por safra para a producdo de etanol amtisa;orresponde a 500 toneladas de cana-

de-acucar por hora.

A partir das informacdes obtidas na simulagéo édénminada a demanda térmica de cada uma

das diferentes etapas do processo de obtencaoaie @hidro.

2.1. PROCESSO DE SIMULACAO

A modelagem termodinamica do sistema de producadiaetanol requer a andlise do
comportamento de interagdo binaria das solu¢cdessaqudos acucares. Perozin (2003)
correlacionou os dados experimentais dos sistemasds agua/acucares com 0s parametros

da equacéao de estado da metodol®giag Robinsoa pressdo atmosfeérica.

Posteriormente Dias (2008) fez a verificacdo datearacado termodinamica dos modelos
termodinamico$?eng Robinsgno modelo daNationally Recognized Testing Laboratories -
NRTL e o Universal QuasiChemical — UNIQUA(hara as temperaturas de ebulicdo das

solugdes aquosas dos agucares. O modelo que @prasghor comportamento em prever 0s
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aumentos das temperaturas da solugdo em concergnaghores a 40% foi o NRTL. No caso
de processos com concentracdes de acucares mqiered0% nas solucgdes foi utilizado o
modelo UNIQUAC que calcula as elevacbes de temperammesmo assim com algumas
variacOes dos valores diferentes da literaturas€guentemente o modelo NRTL sera utilizado
como a metodologia na simulagao dos processom@edia, tratamento de caldo, concentragao
e esterilizagdo. Similarmente o0 modelo NRTL deserbem os dados experimentais para
processos que envolvem a mistura etanol/agua, ssdwtado para calcular o coeficiente de
atividade da fase liquida nas etapas de fermen&agéstilacdo. No entanto, para a desidratacao
de etanol considerou-se o modelo UNIQUAC para outdldos coeficientes de atividade na
fase liquida da mistura etanol/agua e o compordntgraste.

2.1.1. Breve descricao do software Hysys

O softwareHysysesta baseado em 5 principios que permitem aoiasu@Arservar o conceito

de um udnico e rigoroso modelo desde o inicio, dilimacdo dos dados de simulacéo,
reconhecido pela facilidade de uso e ambiente @lpatsonalizavel. A interface dadysys
orienta a criagdo de modelos em blocos onde osiasusam os modelos dos processos com
materiais e parametros pré-definidosH@sysé executado em estado estacionario com as
ferramentas necessarias para a inicializacado do@midimensionamento de equipamentos.
Além disso, 0s processos sdo executados em cosdaj§ébricas, equagbes diferenciais
ordinérias por unidades agrupadas ou equactesisapaira unidades distribuidas, resolvidas

por meio da metodologia implicita de Euler.

Este trabalho serd modelado em estado estacionénoa definicdo dos compostos de entrada
definidos na base de dados interna ou como hipogttom caracteristicas fisico-quimicas
completas, seguido da distribuicdo dos equipamegtes serdo definidos como objetos

predefinidos no software para emular a operaca@gopamentos.
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2.2. COMPONENTES DA SIMU}AQAO DO
PROCESSO DE PRODUCAO DE BIOETANOL

A composicdo da cana-de-acUcar € o ponto de pap@ga conhecer os componentes
necessarios para ser usados na simulacdo no prodesebtencdo de etanol (Tabela 9)
(COPERSUCAR, 1987). Da composicdo da cana-de-a@p=mas a sacarose, 0s agucares
redutores e a agua sdo os compostos incluidos seadeadados do simulador, Os demais
componentes deverdo ser incluidos como compondmiEstéticos jA& que nao estédo

relacionados na base de dados do simulador.

Tabela 9 - Composi¢cdo média da cana-de-acgucar.

COMPONENTE TEOR

(% em massa)
Sacarose 13,4
Fibras (base seca) 12,0
Acucares redutores 0,6
Minerais 0,2
Impurezas 1,8
Terra 0,6
Agua 71,4

Fonte: (COPERSUCAR, 1987).

As impurezas do caldo segundo Mantelatto (2005ke&wostos solidos solluveis, em grande

maioria, sais, acidos inorganicos e carboxilicasshhulacéo, o sal cloreto de potassio (KCI)

vai ser o composto representativo do conjunto @& sauanto aos acidos organicos, o acido
aconitico — de maior presenca no caldosHgDs) € 0 composto que representa este grupo
(MANTELATTO, 2005).

Os minerais em concentracdo de 0,2% serdo repaeesnpelo 6xido de potassio®) na
simulagdo. O composto terra em concentracao de, &% representado pelo 6xido de silicio
(SIO).
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As fibras da cana-de-agucar sdo compostas pelssg@chrideos - celulose e hemicelulose - e
pela lignina. A celulose em concentracdo de 45%népalimero linear rigido composto por
celobiose (molécula de glicose-glicose). Enquartteraicelulose em concentracdo de 33% é
composta por cadeias de aldopentoses de cardctenishis frageis, manose, arabinose e
galactose. A lignina em concentracdo de 22% é umposto de polimeros aromaticos
complexos que fornece resisténcia as células dedejulose (ABRIL et al. 2012).

As propriedades termodinamicas do bagaco forandabiio relatério técnico desenvolvido
pelo National Renewable Energy LaboratorlNREL nos estados Unidos, para componentes
da biomassa usados no simulador Aspen Plus (WOOBENMSCHE, 1996). Igualmente, os
microrganismos envolvidos no processo de fermeataé@ um componente bioldgico néo
incluso na base de dados do simulador e foram der@slos como um composto hipotético
com base a sua composicao elementar (DIAS, 20@8xoponentes da cana-de-acglcar e
compostos adicionados ao processo que nao estédmowna base de dados do software, que
serdo tomados como hipotéticos, estdo relacional®abela 10, entre os quais estao as fibras,

0S minerais, as impurezas, as sais, a terra, duev@ insumos organicos.

Tabela 10 - Grupo de componentes hipotéticos atibs na simulacao.

FORMULA PE* MM* p* Tc*  Pc* Ve *
GRUPO  COMPONEN.  “violgc.  (oC) (g/mol) (kg/m®) (°C) (kPa) (m3/kmol) ©
Celulose @GH100s - 162,1 1530 - - - -
Bagaco Hemicelulose  CsHs04 - 132,1 1530 - - - -
Lignina  GaHlseOis - 1225 1500 - - ; ;
Oxido de .
Terra Silicio SIO; - 60,0 2300 - - - -
Sais Cloreto de KCI 1550 116 2250 2069 911 453 1,02
Inorganicas  potassio
Minerais ~ OXidode K20 350 94,2 2320 1044 9469 0,36 -0,18
potassio
Acido
Impurezas Aconitico CeHsOs 192 174,1 1130 326 4627 0,42 1,46
Cal Ca(OH) 580 74,1 2211 1252 6303 0,59 -0,01
Insumos Acido
Inorganicos -

g Fosférico Sol. POy 580 74,1 1834 703 9332 0,27 -0,13
Levedura CH1,800,9N0,14 - 30,23 1000 - - - -
Produto Fosfato de
reacdo célcio Ca(PQ)2 - 3101 2820 ] ) ] ]

* PE = Ponto ebulicdo, MM = massa molecutar, peso especifico, Tc = temperatura critica, Pcessao
critica, Vc = volume criticop = fato-acéntrico.

Fonte: (PERRY, GREEN 1999, DIAS, 2008).
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Os demais compostos necessarios na simulacdo despmde obtencdo de bioetanol, e que
estdo na base de dados do simulador séo listadbab®a 11. Entre eles se encontram 0s
compostos envolvidos na matéria-prima, —agua, ssea glicose-, 0s compostos produzidos
na fermentacdo dos acucares —etanol, acidos, @i@rogénio, glicerol- e os reagentes
adicionados ao processo — acido sulfarico, amémige outros-.

Tabela 11 — Grupo de componentes utilizados nalagaa que se encontram na base de
dados usados do software.

Nome no Nome no
COMPONENTE F.M.(% ' COMPONENTE F.M. (*) .

simulador simulador
Glicose GH120s Dextrose | Hidrogénio H Hydrogen
Sacarose 2H22011 Sucrose Acido succinico 4804  SuccinicAcid
Agua HO Water Acido acético {140,  AceticAcid
Etanol GHsOH Ethanol Amonia Nk Ammonia
Didxido de Carbon | Acido isso-

CC o . CsH12:0H 3-M-C4ol
carbono dioxide amilico
Glicerol GHsOs  Glycerol | Acido sulfirico  HSQy  SulfuricAcid
Mono-etileno- Ethylene
) CoHeO2

glicol glycol

*F.M. = formula molecular

2.3. OPERACOES UNITARIAS
2.3.1. Limpeza, preparacdo e moenda da cana-de-acucar.

A cana de acgucar coletada no campo tem em sua sggF@paum teor em massa de terra de
aproximadamente 0,6% em massa que € conduzidagom@ cana até a planta (DIAS, 2008).
O teor de terra € maior no caso da cana colhidamemente do que na colheita manual. Para
a remocao da terra que acompanha a cana-de-agicansiderado um processo de limpeza
umida. Este processo utiliza 2,2 kg agua/ kg caascondicbes ambientais para remover 90%

da terra que entra ao sistema (NETO et al. 2009inAulacdo do sistema de limpeza foi
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realizada através da utilizacdo de 8plitterja que ndo existe no software, outro equipamento
que permita representar adequadamente esta etg@atirrdessa consideracgéao foi realizado o

balanco de massa correspondente a esta operacéao.

E considerada uma eficiéncia de 70% na remocaergadue entra com a cana a planta a qual
é retirada pela parte inferior deste processo. Bamioi considerada uma perda de 0,5% de
acucares neste processo. A partir destas consigs;ag cana limpa que sai do processo de

limpeza tem em sua composicéo 99,5% dos demaisamwnjes e 30% de terra.

O sistema de preparacdo e moenda da cana foi rdodafevés de um conjunExpansor-
Splitter. O Expansormrepresenta as turbinas de acionamento mecanictomexem a energia
mecanica necessaria para a extracdo do caldo ndsntade moenda. Ja que nao existe a
operacgao unitaria para a moenda no simuladorgasiaresentada por usplitter(Figura 31)
Para melhorar o processo de extracdo dos acUcatisiénada uma quantidade de agua de
embebicdo de 250 kg/tc (NETO et al. 2009) a umaésatura de 70°C (CAMARGO, 1990).
Na extracdo a agua de embebicdo é misturada caguoares formando uma solucdo, chamada
caldo misto que é enviada ao processo de tratanf&ito-quimico, enquanto o bagaco
produzido na parte inferior do processo é enviadoaideiras.

A eficiéncia do sistema de extracdo dos acucaretefmida como 97,5%. O bagaco na saida
do sistema tem uma umidade de 50% enquanto qué&do asto tem um teor de solidos
suspendidos no caldo de 14,24% (CAMARGO, 1990; CHEJ93).

O caldo misto procedente da moenda arrasta impugroaseiras do bagaco, palha, areia e
terra, sendo necessaria a remocao destes compopandeevitar entupimentos e incrustacoes
nos equipamentos atraves de tratamentos fisicoicpsmO caldo pode atingir impurezas na
faixa de 0,5 a 1%. No processo fisico é utilizanooonjunto de peneiras e hidrociclones. Este
sistema foi modelado através do balanco de masta dperacéo e atraves de 8Spilitter ja

que o software ndo conta com uma operacado ungagaexecute esta funcdo. Considerou-se
uma remocao das partes grosseiras — fibras e-teda 82% no equipamentos peneiras e
hidrociclones (CAMARGO, 1990; CHEN, 1993).
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Figura 31 — Fluxograma das operacoes de limpezendag peneiramento e hidrociclones no

Hysys

A Tabela 12 apresenta os principais parametrosaddstpara a simulacdo das etapas de

limpeza e moenda de cana-de-acucar, aléem do sepdeafibras e terra no peneiramento e

hidrociclones.

Tabela 12 — Condic¢des operativas da limpeza, eapaefio de cana-de-acucar.

vic®) th(®

Referencia

500 toneladas de cana-de-acgucar/hora

LIMPEZA

Fluxo méssico de agua na lavagem 2,20a.00 (NETO et al. 2009)
Remocao de 90% de terra 0,003 1,7 -
0,5% de perdas de agucares na lavagem 0,00B,5 -
MOENDA

25% em massa de agua de embebicao 0,238,0 (NETO et al. 2009)

Agua de embebicdo a 70°C de temperatura

Consumo de 16 kWh/tc no acionamento mecéanico

55% de eficiéncia isentropica do acionamento

mecanico

Quantidade de fibras removidas 0,28M9,0

(CAMARGO, 1990)

(DIAS et al., 2013)

(COPERSUCAR, 1987)

PENEIRAS E HIDROCICLONES

Remocao de 82% de fibras e terra

(DIAS, 2008)

* t/tc = tonelada insumo/tonelada de cana; t/hrekada/hora
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2.3.2. Tratamento do caldo

O caldo misto com menos de 2% de impurezas sébdamsviado ao tratamento quimico
necessario para atingir a clarificacdo do caldprd&zesso de clarificagdo visa a obtencéo de
um caldo claro, através da coagulacdo e floculatg@ impurezas dissolvidas, formando
precipitados. Estes processos foram representadustanques de mistunao simulador, para

acumulacéo do caldo e adi¢cdo simultanea dos qusmico

No primeiro tanque ocorre o processo de fosfatd€sie processo € realizado com o reagente
acido fosforico (HPQs) em concentragéo de 85%, e é adicionado numa mmépale 0,03%

em massa do caldo. O caldo fosfatado obtido nestegso € aquecido até 70°C no trocador
E-113 com o vapor vegetal obtido nos primeirosteteda evaporacéo, antes do processo de
calagem.

No segundo tanque ocorre o0 processo de calagemod@sso de calagem considera a adicao
de leite de cal (Ca(OHR) que garante a inocuidade do caldo e integridadeeduipamentos.
Este composto reage com o acido fosférico dilumoaido e forma o precipitado com fosfatos.
Um dos principais fosfatos € o fosfato de calcia(ROQy)2) que arrasta as particulas grosseiras
em suspensao (Equacdo 4). A adicao de leite destaldefinida pela média de reagente

adicionado nas usinas que é igual a 0,9 kg leif€4dbela 13).

3Ca(OH), + 2HsP0, — Ca;(P0,), + 6H,0 (Equacial).

Apos o tratamento fisico-quimico o caldo caladoigturado com o reciclo do filtro de lodo e
pressurizado até 2,5 bar. Em seguida o caldo écalguaté uma temperatura de 105°C no
trocador de calor E-100 (Figura 32) na entradaafmmdor flash atmosférico, usado para
desarear o caldo. O tanque desareador é modeladleqpepament@&eparatorque permite a

separacao de agua em fase vapor pela queda dagatdsa pressado atmosfeérica.

Além da adi¢do de produtos quimicos para o trattongm caldo, o processo de clarificagdo
também inclui a remocdo do precipitado. Os processwarregados desta remogdo sédo a
decantacao e filtracdo da torta. A decantacdo ¥weepso que recebe o caldo desareado do

tanque desareador e separa o material sélittmle- do caldo clarificado. Este processo é
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simulado por unSplitter, que permite realizar um balance de massa degtadene envia o
caldo clarificado na parte superior ao processevdporacao.

O lodo decantado como produto de fundo € enviadgowa@messo de lavagem e filtragem para a
recuperacdo dos agUcares arrastados. O process@gem utiliza uma quantidade de agua de
30 kg/tc para a diluicdo dos acucares (NETO €@9). O lodo lavado € enviado a unidade
usada para a filtragem simulada por 8piitter que permite o balance de massa envolvido na
a separacao da diluicdo dos acucares e retenc&olabss no filtro. O filtro utiliza uma fracéo
de bagacilho para melhorar a retencédo e remo¢cd®@¥ de terra e sélidos formando uma
torta de filtro com producgéo de 4% em massa poa tadelada de cana. O caldo filtrado é
reciclado e misturado ao caldo tratado (DIAS, 2qe&)ura 32).

A Tabela 13 apresenta os principais parametrosaddstpara a simulagédo da etapa do

tratamento do caldo.

Tabela 13 — Condi¢cdes operativas do tratament@ldio c

t/tc(*) t/h(*) Referencia

TRATAMENTO FISICO-QUIMICO

Adicao de 0,03% de acido fosférico 0,3000150 (MANTELATTO, 2005)
Aquecimento do caldo até 70°C (DIAS, 2008)
Adicao de 0,9 kg/tc de leite de cal 0,0009,45 (COPERSUCAR, 1989)

CLARIFICACAO

Aquecimento do caldo tratado até 105°C

Aumento da pressao do caldo tratado até 2,5 bar (DIAS, 2008)
Vazéo de caldo clarificado para o processo EME 1,02 512,0 -

Adicao de agua de lavagem acionamento no lodo 0,a8,0 (NETO et al. 2009)
Adicao de bagacilho no filtro 0,02 19,6 (DIAS, 2008)
Quantidade de torta removida no filtro 0,0420,0 (DIAS, 2008)

* t/tc = tonelada insumo/tonelada de cana; t/hrrekada/hora
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Figura 32 — Fluxograma do tratamento quimico ddacatalagem, aquecimento e filtragem
do caldo ndHysys

2.3.3. Concentracéao e esterilizacéo

O caldo do processo de clarificagdo com concerdrapiioximada de 15°Brix tem que ser
ajustado até 22°Brix antes de ser enviado ao podesfermentacdo. Para isto foi considerado
gue nesta etapa o caldo é divido em duas partesdalas para concentrar o caldo no processo
de evaporacao até 65% em massa de sacarose;ldstearecentrado € misturado com a outra
parte do caldo ndo concentrado a 15°Brix para goisama elevacao da concentracdo de

sacarose até 22% em massa na alimentacao da fegaeDIAS, 2008).

A concentragdo do caldo é realizada num evaporadtiiplo efeito (EME), composto por um
pré-evaporador e 4 efeitos de evaporacdo. Na spdmlépi montado cada efeito como um
sistema independente composto por um tanque s@pauada valvula e um trocador de calor.
Na entrada do pré-evaporador o caldo é aquecidovegor vivo até 115°C e pressurizado a
1,69 bar. A evaporacdo de mdltiplo efeito opera comreator de pré-evaporacdo e mais 4
efeitos em reatores separados nas pressoes deat 33,01 bar — 0,52 bar — 0,2 bar, (como é
apresentado na Tabela 14); o vapor vegetal produzs dois primeiros efeitos € encaminhado
como vapor de aguecimento para outras etapas @degs@ Em todos os efeitos o vapor é
utilizado para aquecer o caldo concentrado no faedanque, nos correspondentes trocadores
de calor em cada efeito (trocadores E-101, E-1040Fna Figura 33)JAMARGO, 1990;
DIAS, 2008).

O caldo condensado em cada estagio da evaporag@weéntrado até obter um xarope com

maior concentracdo para ser misturado com o céddificado restante. Apds a mistura o mosto
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é esterilizado em dois trocadores de calor, nogirortrocador E-102 por um curto periodo de
tempo até 105°C e no segundo trocador E-105 oepmresfriamento do mosto até uma
temperatura proxima da necessaria para fermens&¢&o Isto permite a esterilizacao do caldo,
0 que elimina a presenca de microrganismos e cdogosbidores da fermentacdo (CGEE,
2009).

A Tabela 14 apresenta os principais parametrosaddstpara a simulacdo do processo de

evaporacao e esterilizacao.

Tabela 14 - Condi¢des de operacéo dos processsmperacéao e esterilizacao.

CARACTERISTICAS OPERACIONAIS Condicoes Referencia
EVAPORACAO MULTIPLO EFEITO

Pré-evaporador 1,693 bar 115,5°C
Caracteristicas=€it0 1 1,354 bar 108,8 °C(CAMARGO 1990)
operacéao Efeito 2 1,010 bar 100,4 °C (I AS. 2008)
EME Efeito 3 0,529 bar 83,2 °C

Efeito 4 0,200 bar 60,8 °C
ESTERILIZACAO

Agquecimento 105 °C
Temperatura ) (CAMARGO, 1990)

Resfriamento 35°C
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|

>
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B —
por2 |
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Figura 33 — Esquema do sistema evaporacéao e esigiid ndHysys.
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2.3.4. Fermentacéao

O processo de fermentacao alcoodlica pode ser epieatd por uma série de reacdes quimicas
catalisadas pela levedu&accharomyces cerevisiaen condi¢cdes anaerdbias, como meio de
provisdo de energia para as atividades vitais scicnento do levedo, consequéncia da
fermentacdo da glicose para a obtencao de etarmingipal via metabdlica dos agucares na
fermentacdo € a glicolise que metaboliza uma mtzéde glicose em duas de piruvato em
condi¢cdes anaerdbias. O rendimento estequioméldcreacdo leva a producédo de 0,511 g
etanol/g glicose e 0,489 g @@ glicose, no entanto sdo formados subprodutosaierda
metabolizacdo dos acucares (BAI et al. 2008). diwénte a fermentacéo alcoodlica do mosto
comeca com a inversao da sacarose em glicoseosdrpaira depois produzir etanol e glicerol,
acido succinico, acido acético e acido isoamilico eonformidade com as equacdes
estequiométricas da Tabela 15. Além disso, a leaeumbém consome agucares destinados

ao crescimento celular o que é levado em considenag conversao no reator de fermentacao.

Tabela 15 - Reag0es que ocorrem no fermentadorogtonDIAS, 2008).

. . Converséao
Reacao quimica
(%)

Inversdo da

sacarose

Etanol CeH1,04 — 2C,HsOH + 2C0, 90,5
Glicerol CeHi2,0¢ + 4HY - 2C3Hg04 2,6
Acido succinico  CgH;,0 + H,0 — C4Hg0, + 2C0, + 10HT + 10e™ 0,3
Acido acético Ce¢H1,0¢ + 2H,0 - 2C,H,0, + 2C0, + 8H* + 8e~ 1,2
Acido isoamilico  C¢H120¢ — 0,79CsH;,0 + 2C0, + 1,15H,0 + 0,15H* + 0,15e~ 3,1x104
Metabolismo da  0,148C¢H;,04 + 0,14NH, + CO, 14

levedura — CHy8009Ng 14 + 0,208H,0 + 0,145H*

O processo de fermentagéo é simulado num tangiee ceale € misturado o mosto esterilizado
a uma temperatura em torno de 28°C com o pé deerulimncentracado de 25% em volume.
O produto no fundo do reator € o vinho levedurade gai ser separado das leveduras
remanescentes. O Processo de separacdo das levédumelado com dois separadores de

sélidos em série que usam a mesma propor¢cado ena asgyua/células (kg/kg) de levedura,
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chamados de centrifugas 1 e 2. Para ajustar a d&zagua de lavagem que deve ser igual a
vazéo de levedo no segundo separador foi utilizattaramentaet (DIAS, 2008). O vinho
delevedurado recuperado nos dois separadores wanligtpara ser conduzido ao processo de
destilacdo. A levedura recuperada no segundo skpazam concentracdo de 70% em volume
€ conduzida ao tratamento do fermento onde foiideredda a adicdo de amodnia e acido
sulfarico como meio de crescimento dos microrgaospara atingir uma concentracao de 28%
em volume de células. A cuba de tratamento € sgawdam um tanque de mistura da levedura

com os reagentes (Figura 34).

A separacédo dos gases produzidos na fermentag@oléda com um absorvedor de 10 pratos
que utiliza agua para lavar os gases e arrastaool @roduzido no fundo da coluna. A solucéo
de alcoois no fundo da coluna € misturada com lsovidelevedurado dos separadores e 8 CO

éproduzido com concentracao de 95% em massa naltopoluna (Figura 34).

Na Figura 34 no esquema da fermentacao o produtodo do tanque de tratamento chamado
de pé de cubaé a mesmo matéria prima do fermentador chamadaededuraque para

facilidade na simulagéo nao foi feita a conexaoposessos.
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Figura 34 — Esquema do sistema de fermentac&tysys.
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2.3.5. Destilacao

Para a modelagem da separacao do bioetanol, aifaricoduna de destilacdo conhecida como
coluna de esgotamento do vinho é subdividida espaétes, coluna A, coluna Al e coluna D.
Esta coluna se destaca pelos dois produtos bakicosluna, a flegma e a vinhaga. A coluna
recebe o vinho aquecido até 93°C no trocador EAtO®po da coluna A1l que opera com 8
pratos e nas pressées de 1,36 no topo da colu/3® édr no fundo da coluna (Tabela 16). O
produto no fundo da coluna Al é a alimentado no ttgpcoluna A que opera com 18 pratos e
pressao no fundo de 1,52 bar. A vinhaga é retinadundo da coluna A e é utilizada para o
aquecimento do vinho na entrada da coluna Al. Qldsoprodutos simulado na coluna A é o
vapor e flegma que é extraido na posicao do prato qual contém a maior quantidade de
etanol e que vai para o processo de retificacamiuma B. O vapor da coluna A é alimentado
no fundo da coluna Al (Figura 35).

O produto no topo da coluna Al € simulado comoporanais leve a pressao 1,36 bar, que
passa para a coluna D de 8 pratos para separegradflliquida como produto de fundo da
coluna. O vapor no topo da coluna D é parcialmentelensado no resfriador E-112 para
separar o C@dissolvido e retirar a mistura de alcoois prodagida fermentacgdo e conhecidos
como “alcool de segunda” (1% em massa). O restmddensado é reciclado no topo da coluna
D (Figura 35).

A flegma liquida e o vapor de flegma sdo misturaelamentados a coluna de retificacéo B-
B1l. As colunas B e B1 consideram-se como uma sfyggpossuem diametros iguais e estao
localizadas uma sobre a outra. Na simulagéo a a@Bueguivale a soma das duas colunas, com
um numero de pratos de 45. Esta coluna recebgmdlelas colunas A e Al a fim de separar
o alcool da agua misturada com os demais compagtstados. A pressao no topo desta coluna

€ de 1,16 bar e no fundo de 1,35 bar, sendo a #iegmetirada no fundo da coluna.

No topo da coluna sdo produzidos vapores de AEHCasentracdo de 93,5% em massa, que
sdo conduzidos diretamente ao processo de degi@oatdma parte destes vapores de alcool
hidratado sao resfriados no trocador E-107 e @bdd no topo na coluna B, para aumentar a

concentracdo de etanol no topo antes de ser calwlaziesidratagéo.
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Outros subprodutos obtidos na Coluna B-B1 sédo ctlasnde 6leo fusel, compostos por uma

mistura de alcodis liquidos e sdo obtidos comaes nos pratos 26 e 4.

A Tabela 16 apresenta os principais parametrosddsipara a simulacédo das colunas nas etapa

de destilacao e retificagcao.

Tabela 16 - Condicdes de operacéo dos processtestikacao.

CARACTERISTICAS OPERACIONAIS Condicdes Referencia
DESTILACAO
Fluxo méssicoVinho 379,47 t 93°C
Numero de pratos/prato de entrada 18/topo
Pressao no topo 1,36 bar(DlAS’ 2008)
Coluna A Pressao no fundo 1,52 bar
Posicdo de retirada vapor flegma 17

Fracdo massica de etanol na vinhaca

0,02%massa

Numero de pratos/ prato de entrada
Coluna Al Pressao no topo
Presséo no fundo

8/topo
1,36 bar(DIAS, 2008)

1,39 bar

NuUumero de pratos/ prato de entrada 6/fundo

Coltna D Presséo no topo 1,33 bar(DIAS' 2008)
Pressao no fundo 1,36 bar
Fracdo de alcool de segunda reciclado 99%massa
NUmero de pratos 45
Posicdo de alimentacéo flegma 23
Presséo no topo 1,16 bar

(B:(fllénla Press&o no fundo 1,35 bar(DIAS, 2008)

Fracdo massica de etanol no AEHC
Vazao de 6leo fusel B - prato 26
Vazao de 6leo fusel B1- prato 4

93,50%
88 kg/h
30 kg/h
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Figura 35 - Esquema do sistema de destilacdo, &slanAl, D, B e B1, nélysys.

2.3.6. Desidratacao

O processo de desidratacdo € utilizado para aangincentracdo desejada no alcool anidro. O
sistema de desidratacdo considerado foi de desilaxtrativa com Mono-etileno-glicol
(MEG). O MEG é utilizado como reagente de arrastédglia em solu¢do com o etanol. Este
composto é misturado em proporcao de 55% em memsag alcool hidratado (AEHC) para

formar a solugcdo com agua a presséao de 1,32 barpetatura de 136°C.
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A simulacao da desidratacéo foi feita utilizandagloolunas de separacao, a primeira coluna
chamada de coluna extrativa é utilizada para oBtene etanol anidro e a segunda coluna
chamada de recuperacéo para a separacao e re@mpdm®IEG. A coluna extrativa opera
com 35 pratos a uma presséo de 1,36 bar e reabeemtacdo do etanol AEHC no prato 33
na fase de vapor e o composto extrativo MEG pesttodo no prato 11 para misturar-se em
contracorrente. O etanol anidro carburante (AEAQ)réduzido no topo da coluna com
concentracdo de 99, 32% em massa. No fundo daacekirativa é retirada a solucdo de MEG
e agua e é conduzida para a seguinte coluna deerag@o de solvente. Esta coluna opera com

10 pratos e uma presséo de 0,2 bar e temperatdz0¢zeC.

O produto no fundo da coluna de recuperacéo é o ktiGuma concentracéo de 99,99% em
massa com uma pressao de 0,2 bar (Tabela 17).d@gsm de reciclagem do MEG comeca
com o resfriamento do MEG recuperado no fundo daneono trocador E-109, para logo
depois ser pressurizado até a pressdo de operacgéoluha extrativa (1,32 bar). O MEG
recuperado € misturado com o MEG de reposicao giugey conduzido até a coluna extrativa

para recomecar o processo de desidratacao (Figura 3

I— AEAC

AEHC-2

- —]—
Agua
—————
1 En.Extrat
L~ X ——
MEG-2 —-._,_ Cond.
— MEG Rec
.*.
Coluna agua
Extrativa L
= En

Q Rec

RCY-9
'\(]E(;_ Rec Uperacao 4
1 MEG-

ADJ-2 En.‘M_Ea_»

MEG
En.P resfriado- E-109

R // . MEG
MEG // _4_%
reposicacao- -

Figura 36 - Esquema do sistema de desidratacétysys

MEG
recup+ Coluna de ‘ //
7/

W
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A Tabela 17 apresenta os principais parametrosaddstpara a simulacdo das colunas nas

etapas de desidratacdo e recuperacao de solvente.

Tabela 17 - Condicbes operativas dos processosdgigdrdtacao e recuperacao de solvente.

CARATERISTICAS OPERATIVAS Condicdes  Referencia

DESIDRATACAO

Numero de pratos 35

Prato de alimentacdo do MEG 11

Vazao de solvente 14,9 t/h

Prato de alimentagdo AEHC 33
Coluna Vazao de AEHC (t/h) 27,42 t/h (DIAS, 2008)
Extrativa Raz&o de refluxo 0,99

Pressao na coluna 1,32 bar

Temperatura no fundo da coluna 136°C

Fracéo de etanol AEAC 99,3% massa

Vazao de etanol AEAC 78 lftc

Numero de pratos 10

Posicéo de alimentacdo da solucdo MEG 5

+ agua
Coluna Razéo de refluxo 0,18
Eg%uoﬁséifgo Pressao na coluna 0,2 bar(DIAS’ 2009

Temperatura no fundo 150,3 °C

Pureza da agua 99,9%massa

Recuperacgdo de MEG no fundo 99,9%massa
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2.4. RESULTADOS DA SIMULACAO DO PROCESSO
DE OBTENCAO DE BIOETANOL

Os principais resultados obtidos na simulacdo teawitonoma estao referidos a demanda de
energia térmica, o0 consumo de agua e a demandasdmas nos processos de limpeza e
preparacdo de cana-de-agucar, tratamento do cal@poracdo e concentracdo do caldo,
fermentacdo do mosto e destilagdo do vinho, pgm@ducao de etanol anidro. A Tabela 18

apresenta um resumo dos principais resultadosasbiid simulacao da planta.

Na simulacéo, para o tratamento do caldo requeacigle fosférico em proporgéo de 0,29 kg/tc
e leite de cal em proporcao de 0,9 kg/tc para cwasas condi¢cdes antissépticas do caldo antes

de ser conduzido a processo de fermentacao (Ta8gla

2.4.1. Consumo de agua

Os principais processos envolvidos no consumo da 880 a limpeza da cana, embebicao na
moenda, lavagem dos lodos de filtro, lavagem dedera nos separadores e o consumo de
agua na coluna de lavagem de gases. O consumaidaégrocesso de obtencado de &lcool,
foi calculado com a taxa de consumo de cada unpom®essos na simulacdo, obtendo um
consumo meédio de 498 kg agua/tc (Tabela 18). Alésrod tem que ser considerado um
aumentado no consumo de dgua em 30 ou 35% dosposagao relacionados nesta simulagéo,
como a 4gua de reposicao da caldeira, resfriangenfermentacao, limpeza dos equipamentos
e outras indeterminadas. O consumo de agua cafculad os dados da simulacdo mostram
um consumo médio em torno de 12 L/L bioetanol, etramdo-se na faixa tipica dos consumos
em planta reportados na literatura (CHAVES-RODRIGUED10). Chaves-Rodrigues (2010)
reportou que o consumo de agua em planta podéng@ atm potencial de reuso de 0,7&1m

sem considerar a vinhaca e agua de lavagem.
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Tabela 18 - Resultados da simulagdo da produc@mdenol, consumo de matérias-primas e

produtos de processo.

Consumos

Moagem (t/h) 500,0
Consumo bagaco nos filtros (t/h) 10,0
Consumo bagaco na caldeira (t/h) 81,0

Consumo de &cido fosforico pré-tratamento (kg/tc) 30

Consumo cal pré-tratamento (kg/tc) 0,9
Consumo de agua (kg agua/tc) 498,0
Produtos

Bagaco (t/h) 149,0
Alcool hidratado (l/tc) 83,1
Alcool anidro (l/tc) 78,0
Alcool de segunda (l/tc) 0,05
Vinhaga (l/tc) 623,6
Agua produzida na desidratacéo (l/tc) 4,7

A destilaria autbnoma simulada tem uma produca®3déc de alcool hidratado carburante —
AEHC- com uma concentracdo de 93,4% em massa.dD dalproducdo média de bioetanol
encontrado é tipico em plantas produtoras de noksegundo reportado por Nogueira (2008).
O etanol anidro carburante — AEAC- na simulagdo tema producdo de 78 l/tc com
concentracdo de 99,32%. Os subprodutos da sepatagétanol em solugdo com agua séo a
vinhaca, o alcool de segunda (0,05 l/tc) e agu@rnoesso de desidratacédo (4,64 kg/tc). A
vinhaca € produzida com concentracéao de 0,02% essantke bioetanol, e relacdo massica de
0,624 t/tc no fundo da coluna A, mantendo a rela @ a 14 L/L alcool tipica de plantas de
producao de bioetanol no Brasil (AMORIM, 2008).

2.4.2. Consumo de vapor

O vapor de baixa pressao (2,5 bar) € um das wéslanais importantes numa destilaria

autdbnoma para a producdo de bioetanol. Este vapaniéecido como “vapor vivo”, utilizado
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nos processos de aquecimento de caldo no processmalagem, aquecimento do caldo
clarificado no processo de evaporagao, esterilzagicaldo concentrado e na destilagdo do
vinho fermentado. No entanto o consumo de vapat toi calculado com a taxa de consumo
de cada um dos processos descritos na simulag@ads na Tabela 19, obtendo um consumo
médio de 519 kg vapor/tc. O consumo de vapor nalaiggo tem que ser dividido em quatro
partes, coluna A (Destilacdo) 1,32 kg vapor/L alcooluna B (Retificagdo) 0,18 kg vapor/L
alcool, coluna extrativa (desidratacdo) com MEG ribtetileno-glicol) 0,13 kg vapor/L alcool

e coluna de recuperacao 0,07 kg vapor/L alcool€Bab9).

Tabela 19 — Consumo de vapor biorefinaria, prodagibioetanol.

VAPOR
PROCESSO Q (kw) kg vapor

(kg/tc) L alcool anidro

Aquecimento do caldo 13.686 39,9 0,51
Evaporacao 33.900 99,0 1,27
Esterilizacéo 90.270 248,0 3,18
Destilagéo 45.353 133,0 1,70
Total 183.209 519,0 6,66

Segundo os resultados do consumo de vapor parasaaugdonoma simulada, por Dias (2008)
e Palacios-Bereche (2011) o processo convencieraadiucio de bioetanol tem uma demanda
em torno de 6 kg vapor/L bioetanol comparado coresoltado da simulacdo deste trabalho
que foi de 6,66 kg vapor/L &lcool (Figura 37). Eagio as mudangas nas usinas otimizadas
para a producao de bioetanol com integracdo deagesos, o consumo é reduzido pela metade,
entre 3,7 e 3,9 kg vapor/L de alcool, segundo [2868) e Palacio (2010), onde o consumo de
vapor encontra-se na faixa 380 a 400 kg vapori&$D2008; ESCOBAR, 2010; PALACIOS-
BERECHE, 2011).
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Usinas convencionais

6,99 6.66

6,17

Usinas otimizadas

3,77 3,92

Consumo de vapor
(kg vapor/l de alcool)
O P N W b 01 O N 0

(Dias, 08) (Palacio, 10) (Palacios-Bereche, 11) (D083, (Vargas, 13)

Figura 37 — Consumo de vapor na producdo de bioletam usinas convencionais e
otimizadas.

Na Figura 38 vai ser mostrada a representacdo resgjoa do processo de producgdo de

bioetanol anidro, como resumo dos resultados dalagé&o, tomando como referéncia uma

tonelada de cana-de-acucar. Vao ser incluidosrmsiomos especificos dos insumos utilizados
em cada processo como blocos de entrada, alémodeamos de vapor e agua. Os produtos
especificos vao ser representados como blocosdakeespermitirdo analisar o balango de massa
e energia da producao de bioetanol.

Cana-de-aglcar

Vapor Bioetanol anidro 78 Vtc
2,5 bar A

Agua 5 kg/tc Preparo e 16 kg/te MEG 30 kg/tc
> limpeza da Desidratagao [¢——
cana-de-aglicar

Y

_____________ Vinhaga 624 kg/tc
_____________ >

Agua 279 kg/tc 117 kg/te
» Moenda = Destilagao

.

4 1,5 kg/te Agua 184 kg/tc
Acido fosforico 0,3 kg/tc |  Fosfatado e
s - T Fermentagao
Hidroxido de potéssio 0,9 kg/tc Calagem Vazio
99 kg/te

Levedo 25%v

38 kg/te 248 kg/te
Agua 60 kg/tc *
>
Clarificagdo T Evaporagdo [—*| Esterilizagdo
Bagagilho 20 kg/tc !
» i
I
v Vapor vegetal
Torta de lodo 203 ke/te
8,5 kg/te

Figura 38 — Balanco de massa e energia da prodlgcBmetanol anidro.
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3. PROCEDIMENTO DE SIMULACAO PARA A
PRODUCAO DE BIOBUTANOL

Neste capitulo sera descrito 0 modelo das difesegtimpas de producdo e descricdo de cada
fase da simulac&o de uma planta de biobutanotia gas informac6es apresentadas no capitulo
1. As etapas simuladas no softwhlgsys v.8 sdo: pré-tratamento do bagaco por exploséo a
vapor catalisada, hidrélise enzimatica da celulosementacdo comClostridium por
fermentaca@dBEe a concentracdo do alcool mediante processo coiowveh de destilagcdo em

5 colunas para a obtencéo de biobutanol com umzeotiacdo de 99% em massa.

O bagaco residual da moenda do processo convehdamroducao de bioetanol é utilizado
como matéria-prima para a producdo do biobutansie Ensumo necessita ser tratado e
convertido em acgucares fermentdveis para a prodiedmobutanol. A simulagédo considera
dados operacionais de uma planta com uma capaaiéati¥d toneladas de bagaco por hora.

As informacdes obtidas na simulacao permitirdordeter a demanda térmica de cada uma

das etapas do processo de obtencao de biobutanol

3.1. PROCESSO DE SIMULACAO

Devido a complexidade da mistura dos alcodis fetats com substancias polares em solucao
com agua, e a presenca de acetona com dipolos,féteecomendavel abordar o analise
termodinamica das solu¢bes biobutanol/agua com afelos de equagbOes de estado CPA
(Cubic Plus Associatigrou SAFT Gtatistical Associating Fluid ThegryApesar de serem as
metodologias adequadas, ndo sdo modelos dispomadimse de dados do Hysys. Assim,
Blignault (2010) sugere a utilizacdo de modelostatinamicos com coeficientes de atividade
baseados na lei d@aoultpara altas temperaturas ou metodologias para gassse solventes
supercriticos que utilizam a lei ¢kenry. A metodologia usada deve permitir na simulacéo a
analise binaria dos parametros de cada um dos canfas do sistema. Blignault (2010) como
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resultado de sua analise, recomendou a utilizag&uodlelo NRTL que usa parametros binérios
de equilibrio vapor/liqguido com andlise adicionalfase vapor, utilizando adicionalmente o
complemento do modelo Hayden-O Conell (HOC). O nmdRTL-HOC prevé de forma
confiavel a solucdo de compostos polares e dingtzaa fase vapor de misturas que contem
acidos carboxilicos (acido acético, acido butireta,) (BLIGNAULT, 2010).

O modelo termodinamico NRTL sera utilizado paranautacdo de todos os processos da
simulacao, no pré-tratamento do bagaco, na higrdesmentacéo e também na destilagdo que
utiliza 4 colunas, a primeira coluna esgotadoray@de acetona, coluna de etanol e as colunas

de butanol/agua.

O processo de segunda geracdo, que utiliza o bagago matéria-prima, transforma os
acucares extraidos da celulose para ser transfosm biobutanol por fermentag@cetona-
Biobutanol-Etanol - ABE

3.2. COMPONENTES DA SIMULACAO

A matéria-prima do processo de producéo de biobutao bagaco produzido na moenda da
cana de acucar. O bagaco esta constituido poispoéisideos de celulose e hemicelulose em
conjunto com a lignina em proporcoes de 45%, 3322% (ABRIL et al. 2012). O bagaco
obtido na moenda tem uma umidade de 50% e relagésica de 298 kg/TC. Neste caso, 0s
compostos do bagaco sdo compostos hipotéticogjdias na simulacdo semelhante as enzimas
(ou proteina conhecida como celulase) e pentoskilme) com propriedades termodinamicas
incorporadas no relatério desenvolvido peIREL dos Estados Unidos para componentes da
biomassa usados no softw&spen Plu§WOOLEY, PUTSCHE, 1996). Os demais compostos
hipotéticos sdo mostrados na Tabela 20. Estes Shpados para a simulacdo, com

propriedades tomadas do manual de engenharia qu{RiERRY, GREEN 1999).

O microrganismo de fermentac&ostridium foi representado como um composto sélido
hipotético com composicao definida pela formulaenalar empirica §4702N sugerida por
Hoover e Porges (1952). Adicional a isto, foi som&8% de compostos presentes no meio de

Crescimento Celular da Clostridium (do ingl&SM). A densidade deste coquetel sugerida por
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Choi et al. (2012) em relacdo a os microrganismosneio de crescimento experimental é de
10 g/L (Tabela 20).

Tabela 20 - Grupo de componentes hipotéticos parawaacado do processo de biobutanol.

FORMULA PE* MM* p* Tc* Pc* Ve*
GRUPO COMPON. o*
MOLEC. (°C) (g/mol) (kg/m3) (°C) (kPa) (m3/kmol)
Celulose GH1005 - 162,14 1530 - - - -
Bagaco Hemicelu.* CsHg0s - 132,12 1530 - - - -
Lignina G.H300:13 - 122,49 1500 - - - -
Enzima Celulase CH1,5N0,200,350,007 - 22,83 1180 - - - -
Microrga.* Clostridium CsH7O;N - 114,48 10 - - - -
o Pentose 1005 4458 150,12 1505 617 6277 0,342 2,3
Inibidores
HMF CeHeO3 276,3 126,1 1290 696 5926 0,32 -0,009
Acido
Produto . 162 88,11 964 342,54060 0,293 0,6805
Butirico

* Microrga = Microrganismo, Hemicelu = Hemicelulp$E = Ponto ebulicdo, MM = massa molecysax,peso
especifico, Tc = temperatura critica, Pc = Pressifioa, V¢ = volume criticop = excentricidade.

Fonte: (PERRY, GREEN 1999; DIAS, 2008).

No grupo de componentes existentes na base de d@adssnulador, podem-se listar os
envolvidos no pré-tratamento do bagaco (furfur@tido acético), os produtos da hidrdlise (os
acucares) e da fermentacédo @HCQ), acidos carboxilicos e solventes ABE, relaciosacia
Tabela 21.

Tabela 21 - Componentes na base de dados do sonulsaldos na simulagéo.

COMPONENTE FM (*) Nome no COMPONENTE FM (*) Nome no
simulador simulador
Glicose GH120s Dextrose Hidrogénio H Hydrogen
Sacarose GCH22011  Sucrose Acetona #sO Acetone
Agua HO  Water Acido acético 1,0,  AceticAcid
Etanol CHsOH Ethanol 1-Butanol 100  n-butanol
Dioxido de CO Cf”“b.o” Amonia NHs Ammonia
carbono Dioxide
Furfural GH4O2  Furfural Acido sulfarico HSQ:  SulfuricAcid
Aci . .
Cldo, . CsHgOs  LewulinicAcid | Acido férmico CHO, FormicAcid
Levulinico

*FEM = formula molecular;
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3.3. OPERACOES UNITARIAS DA PRODUCAO DE
BIOBUTANOL

3.3.1. Preé-tratamento do bagaco

Nos pré-tratamentos analisados, encontram-se tatas fisicos, tratamentos acidos,
tratamentos alcalinos e tratamentos com solverlisge trabalho focou os esforcos no
tratamento a explosao de vapor catalisada, apesavahtagens individuas dos outros pré-
tratamentos, ja que é uma tecnologia com altosmendos em curtos tempos de exposi¢do do
material, com menores custos de operacao e meoaugio de inibidores por degradacédo do
hidrolisado (KOKTA, AHMED, 1998).

O tratamento acido foi descartado pelos efeitosmpécam maior controle na degradacao da
hemicelulose e celulose (ROCHA et al., 2010) e adégs equipamentos que suportam a
corrosdo. No entanto, esta tecnologia continuacsemaa tecnologia no mercado com alto
potencial numa evolucao tecnolégica dos mater@ssprocessos alcalinos e com solventes,
efetivos na separacao direita da lignina, provocama degradacédo adicional dos produtos
lignoceluldsicos (SAAD et al., 2008) e requereniatigos periodos de exposi¢cao do material,
com baixos indices de conversao de (10 a 30%) (GHENal. 2010).

Os catalisadores mais utilizados no pré-tratamaatoiomassa sédo o dioxido de enxofrefSO
e 0 acido sulfarico (F8Qs) em concentragdes até 5% (SENDELIUS, 2005). Olisatkor
escolhido neste trabalho foi @$04, que numa solugéo de 2% € permeado no bagaco (YARG
et al. 2002; TUCKER et al. 2003) para logo entraro®ntato como o vapor saturado a 190°C
no reator (temperatura média com bons resulta@&RRASCO et al., 2010) na faixa de 10 a
35 minutos. Nestas condi¢des o pré-tratamentoeting fator de severidade de 4,2 unidades
para obter a minima producéo de inibidores (TENGB@Ral., 2001).

O reator do pré-tratamento é simulado como um reftdipoconversdpno qual, o vapor a
uma pressao de 12,5 bar e o catalisador entranoetatc com o bagago num curto intervalo
de tempo. Através da interacdo entre os reagemi@sido diluido e o vapor com o material
lignocelulésico do bagaco ocorre a separacdo damsfie conversdo das cadeias de

hemicelulose em acucares principalmente pentodieasg. 60% da hemicelulose (sélida) é
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convertida em pentose (ou xilose) e 5% em glicAggentose produzida no pré-tratamento é
degradada simultaneamente em furfural e &cidocacetis valores correspondentes a reagdes
de conversao da Tabela 22 (KAAR et al., 1998; SENDE, 2005; CARRASCO et al., 2010).

A glicose como produto intermédio € degrada a HiWmposto que simultaneamente é

degradado em &cido levulinico e acido férmico (KAIREN et al., 2011).

Tabela 22 - Reacgdes de conversao no reator dogtaérento de bagaco.

Reacao quimica Converséao (%)
Hemicelulose a pentose CsHg0, + H,0 — CsH,(05 60
Hemicelulose a glicose CsHgO, + 2,67H,0 — CgH1,04 S
Pentose a furfural CsH,o05 —» CsH40, + 3H,0 1
Pentose a A. acético CsH1905 + H,0 — 2,5C,H,0, 1,2
Glicose a HMF CeH12,0¢ — CsH,0, + 3H,0 0,21
AMFa A Levulinico e CeHs03 + 2H,0 — C5HgO5 + CH,0, 0,42

A. Férmico

Na simulacéo do pré-tratamento do bagaco sdoaddi dois equipamentos: o reator do pré-
tratamento e o filtro separador de solidos. O satwstpré-tratado no reator é enviado ao
separador. O vapor excedente é liberado na paperisu do reator na descompressao do
processo. O processo de separacdo do substratvatade é simulado utilizando o
equipamentplittercomo balango de massa para o controle da sepatagh@s correntes, o
hidrolisado de pentose e as fibras sélidas deasaulignina e hemicelulose residual (Figura
39).

O hidrolisado de pentose é o produto retirado mi aferior do filtro, composto pelo arraste
do 70% de pentose e 50% dos inibidores produzidotegradacdo da hemicelulose no preé-
tratamento, tais como: furfural, HMF e acido aagtida parte superior do filtro sdo retiradas
as fibras sélidas compostas pelo 90% de celuldigmiea do bagaco e 30% da hemicelulose
residual. Estas fibras sélidas arrastam 50% dbglmies que serdo removidos no processo de

lavagem.

A Tabela 23 apresenta os principais parametrosaddstpara a simulagdo dos processos de
pré-tratamento do bagaco, separacao das fibras@ilavagem das fibras de celulignina.
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Tabela 23 — Condic¢des de operacao do pré-tratarderivagaco.

CARACTERISTICAS OPERACIONAIS t/tb(*) Referéncia
298 kg bagaco/tc e umidade 50%, Celulose (45%)jdedunose (33%) e lignina
(22%)

REATOR DE PRE-TRATAMENTO

(VARGA et al. 2002)
(TUCKER et al. 2003)
Temperatura da corrente acido diluido 25°C -

Acido sulftrico (HSQu) diluido 2% 0,01

Vapor saturado 190°C e 12,5 bar 0,683CARRASCO et al., 2010)
Tempo de residéncia de 10 a 35 minutos -

Fator de severidade maximo 4,2 (TENGBORG et al., 2001)
SEPARACAO DE FIBRAS
Separacido 90% das fibras soélidas (LARSEN, JEPP2|?0531'51')\"

Recuperacédo de 70% de pentose do hidrolisado de
pentose

o o o (GURRAM et al., 2011)
Remocéo de 50% de inibidores, acido acético,

furfural e HMF no hidrolisado de pentose

LAVAGEM

Adicéo de agua de lavagem 2 kg/kg de MS (*) 1,26

Remocéo de 95% de inibidores, acido acético, (SOARES et al. 2011)
furfural e acido acético. (DIAS, 2008)

Remocao de 95% de pentose.

* t/tb = tonelada insumo/tonelada de bagaco; MSaténm seca

O material sdlido do filtro é conduzido ao procedsdavagem do material que utiliza 2 kg
agua/kg de matéria seca, para a remocao de ingsidhio processo de lavagem € utilizado o
equipamentdSplitter que permite fixar uma remocédo de 95% dos inibslapge afetam os
processos das enzimas e da fermentacéo (SOARES),. AH parte inferior do equipamento
de lavagem a 4gua utilizada na lavagem das fibbrasta os inibidores formando o hidrolisado
de inibidores. Na parte superior séo retiradagbaasf solidas lavadas em mistura com 5% da

pentose residual e 5% dos inibidores (Figura 39).
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Figura 39 - Esquema dos processos de pré-trataradat@agem do material dysys

3.3.2. Hidrdlise enzimatica da celulose

O produto do pré-tratamento do bagaco sao as fdtatas lavadas, composto principalmente
por fibras de celulose e lignina. Este novo madte¥iaconduzido ao reator de hidrdlise

enzimética. A hidrélise € o processo encarregadaptara e reconfiguracdo das cadeias da
celulose para serem aproveitadas no posterior ggocge fermentacdo. As enzimas s&o 0S

compostos catalisadores destas reacdes que peraitgriura das cadeias de celulose.

O material de fibras sélidas é composto por cetulmeiramente despolimerizada e lignina,
ainda com baixo contetdo de hemicelulose e baikfgnacdo de inibidores. O material vai
ser solubilizado com agua e aquecido com vaposaletentrar no reator onde € misturado com
as enzimas para que ocorra a hidrolise. O proassadrolise converte a celulose em glicose
com eficiéncia de 80% e baixa produc¢édo de prodigosados da sua degradacdo, como € o
caso do acido acético. ApGs a reacdo o produtedddlise enzimatica é filtrado recuperando-
se 50% das enzimas para ser recicladas, e o e&tartastado pela lignina que forma uma

torta na separacao dos produtos.

As enzimas usadas como agente catalisador sdoquatebcomercial de celulases especificas
que agrupa as trés principais proteinas de hidrdlistas proteinas sdo conhecidas pelo seu
trabalho em conjunto para a ruptura dos enlacesadaas do material lignocelulosico. Os
coquetéis comerciais de enzimas incluem a exogaseara endogluconase @-glucosidase
com uma atividade entre 15 a 17 FPU/g. Esta atiédanzimatica € a recomendada pelos
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fornecedores para cumprir as condi¢des operaciomaisdrélise do material (GENENCOR,
2009; NOVOZYMES, 2010). O processo de hidrdliséiastias enzimas da Novozymes como
catalisador enzimatico em relagcdo massica de @@géelulose para reagir durante 144 horas
para uma conversao completa (LARSEN, JEPPESEN,)2011

O processo de hidrolise enziméatica é simulado reator de conversao, no qual sdo misturadas
as correntes das fibras solidas lavadas com amasz a agua de diluicdo. Este processo €
realizado durante 75 horas em constante agitagaibras lavadas isentas de inibidores recebe
agua a 75°C para atingir uma concentracdo de selde 5%WIS antes de ser alimentado ao
reator de hidrolise enzimatica. O processo de liddr@ executado em condi¢des pouco
agressivas (temperatura de 50°C e pH entre 4 &%as condicbes permitem reduzir a
cristalizacdo da celulose e a ruptura em cadei&s caetas. Através da interacdo das fibras e
as enzimas, o material € convertido em glicose comersédo de 80% e uma pequena parte €
degradada em acido acético (Tabela 24) (SENDELR085; CARRASCO et al., 2010).

Na simulacdo de hidrolise, as enzimas adicionaleneanvertem as cadeias de hemicelulose
remanescentes em 14% de pentose e 4,4% de glismgadando estes subprodutos em outros

compostos inibitorios, tais como: furfural e acatgetico (Tabela 24).

Tabela 24 - Reac¢Oes de conversao no reator ddibaemzimatica.

Reacao quimica Converséao (%)
Celulose a glicose CeH,005 + H,0 = CcH1,04 80
Hemicelulose a pentose CsHgO4, + H,0 - CsHq 05 14
Hemicelulose a glicose CsHgO4 + 2,667H,0 — CgH1,04 4,45
Pentose a furfural CsH,y0s5 — CsH,0, + 3H,0 1,5
Pentose a A. acético CsH.005 + H,0 = 2,5C,H,0, 0,05

No fundo do reator é retirado o produto da hidediemo hidrolisado enzimético, composto
por uma mistura do hidrolisado de celulose, ligrenenzimas. Este hidrolisado enzimatico é
enviado ao filtro de separacéo simulado pospfitter, que permite recuperar 50% das enzimas
diluidas, j& que o outro 50% arrastado pela ligniaaaterizado pela dificil separacéo
(LARSEN, JEPPESEN, 2011). No fundo deste equipamesdio retiradas as enzimas
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recuperadas para ser misturadas com a correngpdsigdo de enzimas, sendo retornadas ao
processo de hidrélise enzimética (Tabela 25).

Tabela 25 — Condi¢des de operacao do processaddise enzimatica.
CARACTERISTICAS OPERACIONAIS t/tb(*) Referéncia
REATOR DE HIDROLISE ENZIMATICA

(CARRASCO et al., 2010)

Diluicéo das fibras solidas lavadas 5% WIS
(SENDELIUS, 2005)

Adicao de agua para diluicdo 5kg/kg MS(*) 6,30 }
Adicao das enzimas (0,05 kg/kg MS) 0,01 (LARSEN, JEPPESEN,
Tempo de residéncia de 144 horas 2011).

Temperatura do processo 50°C

(CARRASCO et al., 2010)
pH do processo na faixade 4 e 5 (SENDELIUS, 2005)
SEPARACAO DE ENZIMAS

Recuperacédo de 50% das enzimas no filtro

(LARSEN, JEPPESEN,
2011)

Arraste de 50% das enzimas no hidrolisado de
celulignina

SEPARA(;AO DE TORTA DE LIGNINA

Producéo de torta de lignina 0,59

. o (SENDELIUS, 2005)
Arraste 100% das enzimas com a torta de lignina

* t/tb = tonelada insumo/tonelada de bagaco; MSaténm seca

O hidrolisado de celulose e lignina retirado nagpauperior do filtro separador de enzimas é
enviado ao filtro separador de torta de lignin&iddolisado de celulose basicamente composto
por uma solucdo de hexoses e pentose vai ser defiadignina residual ndo degradada. Este
processo foi simulado com o equipamento Splittea gaparar a parte sélida da corrente de
entrada, retirando pelo fundo do equipamento a tietlignina.

Na parte superior do filtro de torta é retiradoidrélisado de hexoses que vai ser enviado ao

processo de fermentagéo.

A Figura 40 apresenta o esquema da simulacdo degso de hidrélise enzimatica, separacao

de enzimas e filtro de torta de lignina.
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3.3.3. Fermentacdo ABE do hidrolisado de celulose

O reator de fermentac&o recebe 6,88brde hidrolisado de hexoses em concentragio d& 27
g/L. O processo de fermentacdo utiliza 35% em velwn microrganismaClostridium
Acetobutylicunpara fermentacdo das hexoses. A fermentacédo wadle@m batelada durante
72 horas transforma os agucares por via metabina/ato) em subprodutos iniciais acido
aceético e acido butirico como parte da respiragolar. No ambiente de crescimento dos
microrganismos o metabolismo celular aproveitasestéprodutos transformando-lhes em
solventes. Este processo intracelular muda a fade para a fase solventogénica e transforma

0s acidos nos trés principais produtos acetonagketabutanol - ABE (GARCIA et al. 2011).

As variedades d€lostridiumusada neste trabalho tém a formacéo de butana pomcipal
produto. As cepas produzidas uma década atrashabiins resultados tradicionais na relacéo
3:6:1 de acetona, butanol e etanol respectivamekgecepas comerciais de Clostridium
utilizadas na simulacdo, com modificacdes genétigasstram na producdo ABE relagcdes
maiores de 2:7:1 (KUMAR, GAYEN, 2012).
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O processo de fermentacdo é simulado num reatoordesrsdo, com a inoculagéo da cepa de
fermentacdo dos aguUcares na corrente hidrolisadbedeses A operacdo do reator de
fermentacdo é simulada em condi¢cdes anaerobiagsacidm uma temperatura de 35°C para
obter o melhor desempenho da atividade e crescinuydg microrganismos (EZEJI et al.,
2004). Na simulacdo as hexoses foram convertidasreadimento de 70% em biobutanol,
60% em acetona e 56% em etanol, como mostra-snagsdes estequiométricas da tabela 26
que ocorrem dentro do reator de fermentac&o. Na derior do reator é produzido o licor de

fermento ABE para ser enviada ao processo de ctracéo de licor.

Tabela 26 — Reacdes pela fermentacdo das hexoseatapde fermentacao através de
Clostridium(BLIGNAULT, 2010).

Reacao quimica Converséo (%)
Formacao de Acetona CeH1,06 + H,0 —» C3Hg0 + 3C0, + 4H, 20
Formagéo de Biobutanol CeH1,06 > C4H1(0 + 2C0, + H,0 74
Formacéo de Etanol Ce¢H1,06 = 2C,HgO + 2C0, S
Formacao de Acetato  C4H,,04 + 2H,0 — 3C,H,0, + 2C0, + 4H, 0,5
Formacéo de Butirato C¢H,06 —» CLHgO, + 2C0, + 2H, 0,5

A Tabela 27 apresenta os principais parametrosp@eagdo adotados pela simulagdo do

processo de fermentagédo das hexoses.

Tabela 27 — Condi¢cdes de operacao do processonderfacdo de hexoses.
CARACTERISTICAS OPERACIONAIS t/th(*) Referéncia
REATOR DE FERMENTACAO

Fluxo massico de hidrolisado de hexoses 6,66

Composicdo de 27,7 g/L de acUcares
fermentaveis no hidrolisado de hexoses
Temperatura do processo 35°C

A (EZEJI et al., 2004)
Tempo de residéncia de 72 horas

* t/tb = tonelada insumo/tonelada de bagaco; MSaténm seca

As reacdes de transformacédo celular levam a proddeddioxido de Carbono (GPe

Hidrogénio (k). Estes gases sao retirados do reator de ferndneaenviados a uma coluna
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de absorcdo com 10 pratos que opera a pressadfaticeng$Tabela 28). A coluna de absorcao
tem a funcd@o de separar os alcoois arrastadosgeetes com a adicdo de dgua de lavagem que
dissolve os alcoois separando-lhes no fundo danaol@dicionalmente esta coluna também
recebe os gases reciclados das colunas de destilagicetona e etanol do processo posterior
de destilacéo e os gases da corrente do tanquedepdo processo de concentragao (Figura
41).

Tabela 28 — Condi¢cbes de operacao da coluna decabso
CARACTERISTICAS OPERACIONAIS Referéncia
CARACTERISTICAS COLUNA DE ABSORCAO

NUmero de pratos 10,0

Posicdo de alimentacdo do reciclo gases 1,0

Posicdo de alimentacao 10,0
Coluna de Vazao de C@e H (t/h) 14,6  (MARIANO et al., 2011)
absorcédo Presséo (bar) 101,3

Temperatura no fundo (°C) 58,0

Fracdo de Céna saida da coluna prato
: 73%
superior (% em massa)

A Figura 41 apresenta o0 esquema da simulacdo dmgso de fermentacdo de hexoses e

recuperacao dos gases produzidos huma coluna o abs
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Figura 41 - Esquema dos processos de fermentag@ogeracdo de gases de fermentacéo.
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3.3.4. Fermentacao extrativa ABE a vacuo

Com o objetivo de atingir a reducéo da quantidad&giia na solucdo de produtos fermentados
no licor ABE, com efeito direto no consumo de ererg separacao dos solventes, € simulado
0 processo de concentracdo da solucao de licor BBiE.processo de concentragéo utiliza 99%
da vazao de licor fermentado ABE para atingir utmexto na concentracdo de 38% dos
solventes ABE, sem consumo externo de energia ¢arn@ restante 1% do licor ABE é

aquecido no trocador E-116 e enviado ao processemiacao diretamente.

O sistema de concentracdo € simulado com um tashejseparacao de fases a vacuo a uma
presséao de 0,065 bar. O processo tem uma vaparipagéial de gases ricos em solventes que
sdo comprimidos até uma primeira pressédo de 0,8baequipament&xpander de baixa
pressag e resfriados até 78°C no trocador E-114. Estecty € utilizada para aquecer 5% do
volume do condensado liquido de fundo, que seréla€o ao tanque de separacdo a pressao
atmosférica. O restante 95% do condensado de fandeiclado ao reator de fermentacao
(MARIANO et al., 2011).

Os gases resfriados a presséo de 0,3 bar saaddiwidin duas correntes, a primeira com 70%
do volume de gas € enviada ao equipamErfmnder de presséo intermedijrate a pressao
de 1,52 bar e resfriado até 108°C no trocador e Eall5. Geralmente, o calor removido
desta corrente € adicionado ao refervedor da calerextracdo de acetona (MARIANO et al.,
2011).

Esta corrente de gases a 108°C é dividida novaneemtgartes iguais, e metade do volume é
conduzido até o sistema posterior de destilacdcsdiventes. A outra metade do volume de
gases é usada para aquecer 0 1% do licor fermeA@HEoaté 70°C no trocador E-116 e
posteriormente enviado ao tanque separador deABBrque separa a temperatura de 75°C os
solventes volateis que sao retirados no topo dgueam® enviados a coluna de absorcdo. A
corrente de fundo no tanque separador com maicceotracdo de solventes é enviada a
destilacdo (MARIANO et al., 2011).

A segunda corrente de gases a pressao de 0,3rbar 80% do volume de gas € enviada para
expansao no equipameri@pander a pressao atmosférjamde os gases de fermentacdo séo
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aquecidos até 160°C e sdo juntados as demais tesrdm gases de fermentacdo concentradas
para ser conduzidas ao processo de separacaogtidaeig@® do licor ABE (MARIANO et al.,
2011).

No fim, as correntes com o licor ABE concentradmrs@sturadas para ser enviadas ao processo
de destilacdo, estdo incluidas, o condensado d® fum tanque separador de licor, a corrente
com 1% de licor ABE, a corrente de saida da expaas#@osférica, a corrente a temperatura

de 108°C e a corrente dos condensados ABE da cdéugases.

A Tabela 29 apresenta os principais parametrosaddstpara a simulagcdo do sistema de

concentracao do licor fermentado ABE.

Tabela 29 - Condi¢Oes de operacéo do processondertoacao do licor fermentado.

CARACTERISTICAS OPERACIONAIS REFERENCIA
CONCENTRACAO DO LICOR ABE (bar) (°C)

Tanque de separacao de
g parag 0,06 36
fases

Expander de baixa pressao 0,30 136

Trocador de calor E-114 0,30 37

. (MARIANO et al., 2011)

_ Expander de presséo

Equipamento . 1,52 194
intermediaria

Trocador de calor E-115 1,08 108
Expander a presséo

.. 1,01 161
atmosférica
Trocador de calor E-116 1,01 108
Tanque separador licor ABE 1,52 75

*t/tb = tonelada produto por cada tonelada de hagac

A Figura 42 apresenta o0 esquema da simulacédo degso de concentracao de licor ABE.
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3.3.5. Separacéao de solventes

A separacgdo de solventes € 0 processo de recupataddiobutanol. J& que no processo de
fermentacdo séo produzidos acetona, etanol e Bugansolugcdo com outros componentes, é
necessario separar-lhes para obter o biobutana@eatrado. O processo de separacdo dos
solventes vai ser simulado pela destilacdo do keonentado ABE. Este processo utiliza 5
colunas de separacédo: a primeira é a coluna déa@seoto do licor que separa os solventes da
vinhaga, a segunda coluna separa a acetona daspklgerceira coluna separa o etanol
(MARIANO et al., 2011) e as duas ultimas colungsasam o sistema binario biobutanol/agua
(LUYBEN, CHIEN, 2010).
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A primeira coluna de esgotamento recebe a corcenlieor ABE do processo de concentragcéo

com uma concentracéo de 16,77 g/L de solventessgarseparados. O licor concentrado na
entrada desta coluna é resfriado até 68°C no toockcalor E-117. Esta coluna opera com 45
pratos e pressao atmosférica. Esta coluna é redmEnsela separacdo no topo da solucdo
alcdolica de solventes ABE. A vinhaca retiradauraib da coluna a uma temperatura de 100°C,

esta formada pela solugdo em agua dos acidos cogémiaclcares excedentes.

A solucao alcoolica no topo da coluna a temperatard2,5°C é resfriada até 65°C no trocador
de calor E-104 antes de entrar na coluna de séuadacacetona. A separacao da acetona utiliza
uma coluna que opera com 30 pratos, a pressao fétinascom alimentacdo da solugéo
alcoolica no topo da coluna. Na parte superioradana sao extraidos 1.880 kg/h de solucéo
de acetona em concentracédo de 80% a temperat@#&@eA separacao de acetona € feita em
baixa temperatura, com a compressao até 5 baaparantar a temperatura até 105°C, com o
proposito de separar os condensados de acetonatamgue de separacdo de fases com
resfriamento até 10°C. Os gases separados no tofamgue de separacédo ricos enmpGab

reciclados a coluna de absorcao na fermentacao (MRR et al., 2011).

O produto condensado no fundo da coluna de acétanaolucdo de etanol/butanol a uma

temperatura de 90°C. Esta solucdo é resfriadaS8 o trocador de calor E-108 antes da

entrada no topo da coluna de separacéao de etaraperacao da coluna € simulada com 30

pratos a uma pressao de 0,3 bar. No topo da ceimeetirados 580 kg/h de etanol hidratado

a uma concentracao de 75% e uma temperatura de As¥paracado de etanol € feita com a

expansdo adicional do etanol até pressao atmasfeeiguido da condensacdo em tanque de
separacao de fases. Os gases separados no topdamesie de separacao ricos enmp G&b

reciclados a coluna de absorcao na fermentacao (MAR et al., 2011).

A Figura 43 apresenta o esquema da simulacdo tEmsisde destilacdo do licor ABE

concentrado nas primeiras trés colunas: de esgotane acetona e etanol.
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O produto condensado no fundo da coluna de etaasb&icdo de butanol, a uma temperatura
de 63°C. A modelagem da destilacdo do sistemaibiféwbutanol/agua esta baseada no
sistema recomendado por Luyben e Chien (2010). sistema utiliza unDecantadorque
recebe o condensado da coluna de etanol e formegesalucdo homogeneizada a temperatura
de 89,5°C para as duas colunas do sistema (Fiq)raAdoperacdo da coluna de butanol é
simulada com 10 pratos operando a pressao atnuasf€¥iproduto condensado no fundo da
coluna é o butanol com a producéo de 6,93 t/h aoaaponcentracdo de 99% e temperatura de
117,6°C. No topo da coluna é retirada uma soluedaoutanol de baixa concentracao para ser

reciclado aalecantador
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A operacao da coluna de 4gua no sistema de LuyBdrnea (2010) € simulada com 10 pratos
e pressao atmosférica. O produto condensado nm fdactoluna € agua com uma taxa de
producao de 18,83 t/h em concentracéo de 99% estatnpa de 100°C. No fim, o produto com
baixa concentracdo de butanol no topo desta céumaturado com a corrente retirada no topo
da coluna de butanol para ser resfriado até 8% 6®Ciclado adecantador

A Figura 44 apresenta o esquema da simulacdo wonsigde destilacdo com duas colunas e
decantador pela separacéo do sistema binario bligna.
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Figura 44 - Esquema de destilacdo do sistema bib&butanol/agua ndysys

A Tabela 30 apresenta os principais parametrosaddst pela simulacdo do sistema de
destilacao do licor ABE concentrado, incluindo a®kinas utilizadas: coluna de esgotamento,

coluna de acetona, coluna de etanol, e colunastdedi/agua.
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Tabela 30 - Condi¢bes de operacgéo da destilachmbetanol.

CARACTERISTICAS OPERACIONAIS Condigbes Referéncia

DESTILAGAO
Numero de pratos/prato de entrada  45/topo
Concentracao de solvente ABE 16,77 g/L
Coluna Temperatura no topo 92,5°C
Esgotamento Temperatura no fundo 100°C (MARIANO et al., 2011)
Presséo na coluna 1,01 bar
Tax,a (_:Ie producao da solucéo 37.5 th
alcoolica no topo da coluna
Temperatura na entrada 65°C
Numero de pratos/prato de entrada  30/topo
Coluna Temperatura no topo 27°C
Acetona Temperatura no fundo 90°C (MARIANO etal., 2011)
Presséo na coluna 1,01 bar
Taxa de producao de acetona no 1,88 th
topo da coluna
Temperatura na entrada 75°C
Numero de pratos/prato de entrada  30/topo
Coluna Temperatura no topo 55°C
Etanol Temperatura no fundo 63,5°C (MARIANO et al., 2011)
Presséo na coluna 0,30 bar
Taxa de producao de etanol no 0.58 t/h
topo da coluna
Temperatura na entrada 89,4°C
Numero de pratos/prato de entrada  10/topo
) Temperatura no topo 92,8°C (MARIANO et al., 2011)
Coluna Agua Temperatura no fundo 100°C (LUYBEN, CHIEN,
Presséo na coluna 1,01 bar 2010).
]:I'axa de producéo de agua no 18.83 t/h
undo da coluna
Temperatura na entrada 89,4°C
Numero de pratos/prato de entrada  10/topo
Coluna Temperatura no topo 92,8°C (MARIANO et al., 2011)
Butanol Temperatura no fundo 117,6°C (LUYBEN, Cgcl)lig),
Presséo na coluna 1,01 bar '

Taxa de producao de biobutanol n

0
fundo da coluna 6,93 t/h
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3.4. RESULTADOS DA SIMULACAO PARA A

OBTENCAO DE BIOBUTANOL

Os principais resultados obtidos na simulacéo pedducao de biobutanol com bagaco como
matéria-prima serdo relacionados: a demanda dejiang&rmica, o consumo de agua e a

demanda de insumos nos processos de pré-tratardentmgaco, lavagem do substrato,

hidrolise enzimatica, fermentacéo e destilacdacto ABE.

Na simulacéo, no pré-tratamento do bagaco com s&pla vapor catalisado sdo consumidos
0,65 kg vapor por cada quilograma de matéria satada e 2% em massa de acido sulfurico
diluido como catalisador. O processo de hidréliseireatica consome 0,5 quilograma de
enzimas por cada quilograma de celulose de entrada&ocesso. Entretanto, neste trabalho
apenas foi considerada a fermentacdo das hexoses@mtsumo de uma vazao de 35% em

volume de Clostridium, devido a insuficiente infagdo na literatura do metabolismo das

pentoses pelo Clostridium (Tabela 31).

Tabela 31 - Resultados da simulacdo, consumo deriaiate produtos.

Consumos

Bagaco (t/h)

Acido sulfarico pré-tratamento (kg/th*)

Consumo de Enzimas (kg/tb)

Consumo de Microrganismo (Clostridium) (kg/tb)
Consumo de agua (t agua/tb)

Consumo de vapor (kg/tb)

Eletricidade consumida (kWh/tb)

149,0

10,0
11,2
21,3
8,2
1452,0
18,0

Produtos

Biobutanol (I/tb)

Acetona (I/tb)

Etanol (I/tb)

Solucéo de pentose (kg/tb)
Hidrolisado lavado (kg/tb)
Torta de lignina (kg/tb)
Vinhacga (l/tb)

Agua destilada (I/th)

57,2
15,7
4,0
406,0
953,2
590,9
3600
126,7

*tb =toneladas de bagaco Umido.
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3.4.1. Pré-tratamento do bagaco e lavagem do substrato

O produto do reator de pré-tratamento na simulégdsubstrato pré-tratado que é composto
pela mistura de hidrolisado de pentose da convels&@micelulose e fibras de lignocelulose.
Durante o pré-tratamento a conversédo de hemicelydosduz 127 g/L de pentose e também
apresenta degradacdo do material composto porgfl, @ acido acético, 0,29 g/L de HMF e

0,00008 g/L de furfural. O substrato pré-tratadoreator € enviado ao filtro separador de
sélidos, onde foram separadas as correntes delibidto de pentose e as fibras sélidas. O
hidrolisado de pentose arrastou 50% dos inibidpreduzidos no reator e as fibras sélidas
como material filtrado arrastaram o outro 50%. Qemal filtrado foi enviado ao processo de

lavagem para atingir uma remocao de 95% dos inibgdde hidrélise como € mostrado na

Figura 45.
0,8 140
0,7 120
0,6 100
0,5
80
S 04 ®
60
0,3
0,2 40
0,1 20
0 e ® 0
pré-tratamento material filtrado material lavado
—e—HMF furfural —e—acido acetico = —@— pentose (eixo da direita)

Figura 45 - Remocéao de inibidores no pré-tratamen&vagem do substrato lignoceluldsico
antes da hidrolise.

3.4.2. Consumo de agua no processo

A simulacdo mostra como o processo de segundadgepaga a producao de biobutanol com
0 aproveitamento do bagaco tem um acréscimo caasigleno consumo de agua, em torno a

2,45 ni/tc (ou 8,24 t/tb). Este insumo é consumido em @gltantidade nos processos de
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lavagem do substrato e hidrélise enzimatica. Sa(@24.0) contabilizou os consumos de agua
num faixa de 3 a 4,1 #tic para usinas autbnomas com circuito aberto (senilizacdo dos

efluentes) pela producao de etanol de primeirgensia geracao.

Marcotullio (2011) destaca o potencial de reuséglea do hidrolisado de pré-tratamento e da
lavagem do substrato com a recuperagdo dos ingsdgMARCOTULLIO, 2011). A
recuperacdo da agua na vinhaca é um processo de coaiplexidade por conter produtos
diluidos em menor concentracdo. Na simulagdo fodymido 1,07 rfitc (ou 3,6 t/tb) de
vinhacga, o que representa uma producédo e 62,8 tieovinhaga por cada litro de biobutanol
em comparagdo com a vinhaga produzida no process@iecional de bioetanol de primeira
geracao na faixa de 8 I/L bioetanol. Adicionalmentesimulac&o do processo de separacao de
biobutanol, a destilacdo tem uma recuperacdo dkg88 de agua para ser reutilizada no

processo produtivo.

3.4.3. Consumo de vapor no processo

Destaca-se no processo de obtencdo de biobutdaaiope lignoceluldsica o alto consumo de
energia térmica no pré-tratamento e na destilagia p separacdo do sistema binario

butanol/agua.

Na simulacdo o “vapor vivo” é utilizado basicameeta trés processos: pré-tratamento,
hidrélise enzimatica e destilagcdo. O processo éetrptamento analisado consome 45% do
vapor. Outra parte do vapor € utilizado pelo aquento da solucéo de celulose até 50°C com
consumo de 331,2 kg vapor/tb. O restante 32% der\(d{@0,8 kg vapor/tb) é consumido para

a separacao de biobutanol no processo de destil@;&ssultado do consumo de vapor nas
diferentes etapas do processo sédo apresentada@bakn B2.
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Tabela 32 — Resultado de consumo de vapor na giodiegbiobutanol na simulagéo no

Hysys.
BIOBUTANOL
PROCESSO VAPOR
kg vapor
(kg/tb) L alcool
Pré-tratamento 650,0 10,98
Hidrolise
o 331,2 5,59
enzimatica
Destilacéo 470,8 7,95
Total 1452,0 24,52

Poucas referencias incluem os consumos térmicas gescesso. Nos resultados obtidos por
Liu et al. (2009) 70% da energia utilizada no psscede obtencao de biobutanol corresponde
a separacao de celulose das fibras lignocelulositasstante da energia, em torno de 20 MJ/L
de biobutanol é utilizada para separar este al@®tolunas de destilacao. Na Figura 46 é feita
a comparacao dos resultados de consumo de enémgiad obtidos por Liu et al. (2009) com

os resultados obtidos neste trabalho.

80,0
= 70,0
60,0
50,0
40,0
30,0
20,0

10,0

Consumo de energia na producao de
biobutanol (MJ/L biobutanol

0,0
(Vargas,2013) (Liu, et al. 2009)

M Pré-tratamento M Hidrdlise m Destilagao

Figura 46 - Consumo de energia térmica no proceissemcao de biobutanol.
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Os resultados da simulagao da separacéao do licerreBte trabalho mostram um consumo de
20,61 MJ/L de biobutanol. A coluna de esgotamewtasscme 68% da energia utilizada no
processo, com 14,17 MJ/L de biobutanol, de modooqeensumo de 6,5% de energia térmica
da coluna de acetona esta em torno de 1,35 MJAutzinol. A coluna de bioetanol utiliza 12%
de energia para a separacgao deste produto comneoresu torno de 2,48 MJ/L biobutanol. O
sistema de separacdo do azeotropo dgua/biobutanalmh consumo de 2,6 MJ/L biobutanol

nas duas coluna de destilacéo.

Mariano et al. (2011) e Brighault (2010) fazem aadigdo completa do sistema de destilacéo
do licor ABE, mostrando os altos requerimentos g&t@os do processo. Brighault (2010) fez
a simulacdo com diferentes combinacdes de colunas,nos casos - 1.1 e 1.3 - utilizou o
sistema de 5 colunas, do mesmo modo como foirieste trabalho. Os resultados da simulacéo
de Brighault (2010) mostram um consumo térmicoameafde 22 a 26,7 MJ/L de biobutanol
sem diferenciacdo dos consumos em cada uma damsdkigura 47).

Na simulacéo feita por Mariano et al. (2011) o conms de energia térmica global € menor
(16,8 MJ/L) que o obtido neste trabalho -20,6 Mdlevido a menor concentracdo de licor de
ABE que chega ao sistema de destilacao pela ufizale diferentes parametros em alguns
casos. Os consumos de energia em cada uma daastdumum comportamento diferente. No
caso da coluna de esgotamento na simulacéo, orie@mo energético € maior, em torno de
44% para a concentracdo do licor ABE. A colunaegmeacao de bioetanol nos resultados da
simulag&o de Mariano et al. (2011) consome maiantidade de energia térmica para produzir
bioetanol com concentracao de 85,5% (Figura 4 Aim\sas melhorias tecnoldgicas que visem
a reducao do consumo de energia nesta etapa, pocdementar a eficiéncia energética global

do processo.
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(Vargas,2013) (Mariano et al. 2011) (Brighault, 2010)Brighault, 2010)
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Consumo de energia térmica nas colunas
de destilafiao (MJ/kg biobutanol)

m Coluna Esgotamenta Coluna Acetona® Coluna Etanol m Coluna Agua/Biobutanol

Figura 47 - Consumo de energia térmica na destildodicor ABE.

Na Figura 48 vai ser mostrada a representacdo reggjoa do processo de producdo de
biobutanol, como resumo dos resultados da simulaga@mndo como referéncia uma tonelada
de bagaco utilizado como matéria-prima. S&o inollids consumos especificos dos insumos
utilizados em cada processo como blocos de entaéé&la, dos consumos de vapor e agua. Os
produtos especificos sédo representados como bitaceaida e permitiram analisar o balanco

de massa e energia da producédo de biobutanol.

Vapor Biobutanol 57,2 Utb
12 bar T Acetona 15,7 Utb
Bagaco ‘ 2,5 bar Etanol 4 Itb
l Vinhaga 3,6 m3/tb
| pommmmme————=d | 2
- ” 650 ke/tb
Acido sulfu&’ Pré-tratamento |, g
10 kg/tb
Hidrolisado de pe‘rltgsi 4_06_ k_g/i 331 kg/tb

Agua 1,26 m?/tb Hidrolise
—_— a . g
enzimatica Fermentagao | Clostridium
21,3 kg/tb
Lavagem de I Torta de lignina
inibidores Enzimas Agua 591 kg/tb
954 kg/tb

11,2 kg/tb 6,3 m3/tb

Figura 48 — Esquema do balanco de massa e energr@ducédo de biobutanol.
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4. INTEGRACAO DO PROCESSO DE OBTENGAO
DE BIOBUTANOL NUMA USINA AUTONOMA

Neste capitulo seré descrita a integracdo dos ggosale producéo de etanol convencional de
primeira geracédo, de producao de biobutanol denslsggeracéo e o sistema de cogeragéo que
fornece vapor e eletricidade para os dois proce&sta integracdo € baseada no conceito de
biorefinaria autbnoma, com a utilizacdo de canagear como principal matéria-prima. A
cana fornece o caldo acucarado para a fermentagéemcional de etanol e o bagaco como
combustivel de caldeira para a producédo de vapwmia Parte do bagaco produzido vai ser
queimado na caldeira e o restante vai ser utilizemimo matéria-prima na producdo de
biobutanol. A utilizagcdo do bagaco dentro da usina reutilizagdo de subprodutos vai ser

detalhada a continuagéao.

4.1. DESCRICAO DO SISTEMA DE COGERACAO

Os sistemas de cogeracao nas usinas sucroalceaieiBrasil se caracterizam pela utilizacédo
do bagago como combustivel de caldeira para saistes requerimentos energéticos da planta.
Estes sistemas garantem para as usinas autosstiicém termos de energia mecanica e
elétrica. Ao permitir um ambiente liberal no mercae energia, as usinas comecarem a vender

0 excedente de energia elétrica, convertendo @cedede em um novo produto (LEAL, 2010).

Neste contexto, os sistemas de cogeracao passatdilizar condicoes de temperatura e
pressdo elevadas e turbinas com multiplos estjgéva alcancar maiores eficiéncias.
Atualmente no Brasil o padrao na geracao de vapmmrdra-se a 65 bar e temperatura de 480°C
(LEAL, 2010).

O sistema de cogeracdo usado neste trabalho opemacitlo de vapor fechado com
recuperacdo de condensados do processo produsve.sistema estd composto por uma

caldeira que opera a 85 bar, temperatura de 486fiCiéncia de 85%. Uma turbina do tipo de
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condensacgdo com quatro extracfes opera com efeideatropica de 82%. O gerador elétrico
encontra-se interligado ao eixo da turbina e omeara eficiéncia de 97%. O sistema de
condensacao € interligado na exaustéo do vapariiea e opera a um pressao de 0,14 bar. E

finalmente, o processo produtivo aproveita o vapmressao reduzida de 2,5 bar (LEAL, 2010).

O vapor produzido na caldeira a 85 bar é condunig@lmente a turbina com o propadsito de
aproveitar a transformacdo de energia térmica eergen mecanica. Como 0O processo
produtivo demanda “vapor vivo” a diferentes press@eutilizada uma turbina com extracdes
para fornecer o vapor necessario ao processo. Am#ande vapor no processo produtivo é
caracterizada por: a) consumo de vapor a 20 bareds&o nas turbinas de moenda que operam
com eficiéncia isentropica de 58%; b) consumo g®rao reator de pré-tratamento do bagaco
a pressao de 12 bar; ¢) consumo de vapor nos quiyosssos da usina a uma pressao reduzida

de 2,5 bar; d) consumo de vapor para aguecimentiesareador a pressao de 0,4 bar (Figura

49).
85 bar
. [ .
Turbina W
T
20 bar \I—\ 0.14 bar
Palha ou 0.4 bar
. Condensador
Lignina
2.5 bar _.@
12 bar
\ 4 A 4 y
Bagago Processo produtivo
Primeira e segunda geragdo
. |Make-up
4@—[ Condensados }: Q‘——
Desareador

Figura 49 — Esquema do sistema de cogeracéo.
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4.2. SIMULACAO DO SISTEMA DE COGERACAO

A simulacéo do sistema de cogeracéo foi realizadaaferramenthysys 6.0A simulag&o do
sistema de cogeracdo esta composta por cinco miacsecdes, mostradas na Figura 50. O
sistema de cogeracao foi dividido em: caldeirabih&r de condensacdo, processos que
demandam o vapor, o sistema de condensacao eadtaesareacao e bombas para o aumento

de presséo.

4.2.1. Simulacao da caldeira

A caldeira é composta por quatro trocadores de calor pagrave@itamento de energia da
combustdo. Cada um dos trocadores foram simulaan®ficiéncia global de 85%. O primeiro
trocador € o economizador que recebe a agua emoedéaliquido saturado a 85 bar, e €
utilizado para pré-aquecer a 4gua de alimentatgo@eratura de 230°C aproveitando a energia
dos gases de exaustao.

O segundo trocador de calor esta localizado naalfoanonde ocorre a combustdo do
combustivel e tem a funcdo de aquecer a agua wfm@eratura de saturacdo. O terceiro
trocador de calor € o superaquecedor que apravetor dos gases e tem a fungéo de elevar
a temperatura do vapor acima da temperatura deagatuaté 480°C. O ultimo trocador de
calor aproveita 0s gases na saida para aquec@rionario de combustdo até a temperatura de

250°C, antes de serem rejeitados 0s gases ao denbemn temperatura de 180°C (Figura 50).

4.2.2. Simulacao da turbina de condensacéo

A turbina de condensacgéo é simulada como um sistiennadltiplas extragfes que alimentam
0 processo produtivo. Ja que o software ndo passlobjeto de simulacdo para a turbina de
vapor, este foi simulado com um sistema de multipigpansées com o equipamestpander

O expanderfoi usado no processo sempre que foi necess&@izando numa extracdo da
turbina. Foram utilizados &panderpara representar quatro das extracdes de vaporbiiaa
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e o0 Ultimo como conexdo ao condensador da turbimessdo de 0,14 bar. Este sistema de
expansao operou com eficiéncia isentropica de 82%.

Na primeira extracdo do sistema, o vapor foi erwiad um expanderque simulou o
comportamento do acionamento mecanico na moendapgra entre as pressoes de 20 bar e
2,5 bar, com eficiéncia de 58% e consumo de 16 tdVA/segunda extragdo é utilizada no
processo de pré-tratamento do bagaco e foi simatadaés de uraxpandercom operacao a
pressdo de 12 bar até pressédo atmosférica comnsonde vapor de 650 kg/tc. Na terceira
extracao feita a pressdo de 2,5 bar é misturadaacmnrente de saida dapanderda moenda
nas mesmas condi¢des de pressdo. Esta correnépaieaspressdo de 2,5 bar € utilizada para
0 processo produtivo. Na simulacdo do processooderacdo esta corrente foi resfriada e
condensada na seguinte secao do sistema. A gquaidad® foi simulada a presséao de 0,4 bar
e foi utilizada no desareador para aquecimentodiorda 4gua de reposicdo na caldeira —
make-up {Figura 50).

4.2.3. Simulacao do sistema de condensados dos processos

Esta secdo esta composta pela saida de condemksdpsocessos que demandam o “vapor
vivo” nas diferentes pressdes de operacdo. A agidim do vapor no processo produtivo vai ser
simulada com a condensacéo e resfriamento do e@ressao ambiente para ser reciclado a
caldeira. Esta condicé@o sera considerada comatéalcita do processo de simulacéo do ciclo
de cogeracéo, devido aos poucos dados encontraditeratura da vazao de condensados reais
de cada processo que podem ser reaproveitados agow de caldeira sem tratamento

adicional.

As correntes de vapor que vao ser condensadas Sabdas dos processos que correspondem
ao acionamento mecanico da moenda que reduz aprass 2,5 bar e entra no primeiro
trocador E-127 que reduz a temperatura do vapariando o processo produtivo. O segundo
processo simulado € o pré-tratamento do bagacoegue a pressao até pressdo atmosférica
sem recirculacdo de condensados pela evaporacdotadaade do vapor utilizado neste
processo. As correntes dos condensados resfriaggrocadores E-126 e E-127 foram
enviadas ao tanque de condensacédo V-102, sistemudadp por um tanque de mistura com
funcdo de compensacao das pressoes (Figura 50).
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4.2.4. Simulacao do sistema de condensacéao da turbina

O sistema de condensacéao da turbina opera comnase&ap a vacuo de 0,14 bar e foi simulado
por meio do conjunto de trocador de calor com &ficia de 87% e bomba com eficiéncia de
75%. Este sistema realiza a condensacéo do fl@dmbalho na saida da turbina como vapor
saturado, para ser juntado ao sistema de condensadoessdo atmosférica. Este conjunto

permite o retorno dos condensados da turbina cantmfde trabalho a caldeira (Figura 50).

4.2.5. Simulacao do sistema de bombas

Esta ultima secdo é composta pelo sistema de gdipode agua evaporada na caldeira e o
sistema de condensado dos processos. Este sistérsanfilado com a combinacdo das
correntes do sistema de condensacao e do sisterapasicao de agua. Apos a unificacdo das
correntes o fluido foi enviado até o sistema de tesipara a elevacao da presséao do fluido de
trabalho até a pressao de caldeira de 85 bar @-fi)r

A Tabela 33 apresenta os principais parametrosaddstdurante a simulacdo do sistema de

cogeracgao nblysys
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Tabela 33 - Parametros do sistema de cogeracdmukagado ndHysys(ESCOBAR et al.
2011; DIAS et al. 2013).

Simulacéo do sistema de cogeragao

Pressao do vapor (bar) 85,0
Temperatura do vapor (°C) 480,0
Eficiéncia da caldeira - base PCI (%) 85,0
Temperatura de saida dos gases (°C) 180,0
Temperatura aquecimento ar primario (°C) 250,0
Excesso de ar (kg/kg combustivel) 15,0
Presséo nos moinhos (bar) 20,0
Eficiéncia dos moinhos (%) 58,0
Eficiéncia da turbina (%) 82,0
Presséo do condensador (bar) 0,1
Eficiéncia do gerador (%) 97,0
Pressédo nmake-up(bar) 0,4
Eficiéncia da bomba (%) 75,0
Acionamento mecanico das moendas (kWh/tc) 16,0
Acionamento elétrico do processo (kWh/tc) 20,0

129






f—

I En235
E-125 | CONDENSADOR

fq.cond.

. ]

T

:vaporpreuaﬂmmto
PRE TRATAMENTO

i

Vapor baba
pressao

Gases
aqueada chamine

CALDEIRA Econd
:

-
&
£d
.

Figura 50 — Esquema da simulac¢do do sistema deaggdgendysys
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4.3. INDICADORES ENERGETICOS

Os indicadores energéticos da integracao dos mosee obtencdo de bioetanol convencional,
biobutanol de segunda geracéo e o sistema de ¢agesfio listados a seguir:

a. A eficiéncia global(n) da integracéo dos processos. Esta eficiéncieioela a energia
elétrica gerada (g no sistema de cogeracdo e a somatoria da endiigtantida nos
produtos (). Os produtos obtidos na integracdo de proces&os Isioetanol,
biobutanol, acetona. A energia contida em cadaypoogicalculada a partir do seu poder
calorifico. O poder calorifico do bioetanol é 28J/L, do biobutanol é 26,6 MJ/L, da
acetona é 28,8 MJ/L (BECKWITH, 2011) Este valorasezlacionado com a energia
contida na cana-de-agucat{® que é de 7,3 GJ/tc (LEAL, 2007).

— Ecg (G]/tc) + L Ep (G]/tc)
Ecana (G]/tc)

(Equacéo 5)

b. A produtividade de energia liquida por Hectare(GJ/ha) € a variavel que representa
a fracdo da energia de biomassa que foi efetivamennvertida em energia nos
produtos e eletricidade. Neste caso a biomassas@&ma a producado de um hectare de
cultivo de cana-de-agucar. Esta varidvel esta cetagmela produtividade da cana-de-
acucar no campo € a energia contida na cana de acucanfEe eficiéncia global do
processoi(), onde a produtividade da cana é de 68,9 t/ha [I,L2A07).

(%) = Pc (t/ha) * Ecana (G]/tc) * 1 (Equa(;éo 6)

c. O andlisenput/output de energiatérmica para a producdo de biocombustiveis. Este
indicador pode ser definido com a energia térmmegessaria para a producao de um
litro de biocombustivel em relacdo a energia cantid produto final. No caso do
bioetanol convencional de primeira geracao relaceenergia térmica do vapor para o
tratamento do caldo de cana e destilacéo do vereeihtado para a producgéo do alcool.
Enquanto para o biobutanol relaciona a energiai¢érdo vapor para o pré-tratamento

do bagaco e destilacao do licor fermentado paradugéo do solvente.

132



4.4. INTEGRACAO DOS PROCESSOS

Com objetivo de aumentar a producéo de biocomlristisera utilizada uma parte do bagaco
como matéria-prima para a producéo de biobutanoavAs do pré-tratamento e hidrélise do
material, sera alcancado um rompimento das cadeiaslulose e hemicelulose, que permite a
obtencéo de acucares fermentaveis. O produto figstantacdo € o licor rico em biobutanol

que sera separado em um processo de destilacéo.

O esquema da Figura 51 mostra a integracao dosgsus e as utilidades, além dos principais
produtos e subprodutos obtidos. Os principais pgosdda fermentacdo dos aglcares sdo o
bioetanol e biobutanol. Acetona, hidrolisado detpss e torta de lignina fazem parte dos
subprodutos obtidos em paralelo. Este ultimo &ladd para ser usado como combustivel de
caldeira devido a impossibilidade de ser transfaionem aculcares. O bioetanol hidratado

produzido na fermentacédo € enviado ao sistemagidrdacao.

- Preparacao, limpeza e Caldo
Cana-de-actcar >
| . > extracao de caldo Tratamento
Palh pt T cald
h— Bagago S R i B0
“a _______ Concentracio e
i b ] esterilizacao
l Pré-tratamento l: Vapor Mosto
i Sistema de ' ,| Fermentacio
2 i cogeracio i
Hidrolise 1, | “Eletricidade | Vinho
enzimatica |« ; o ) T —
H. Glicose | lorta Lignina | g »| Destilacao
. ! :
Fermentacio [1 !
o DR L O : Desidratacio
icor
‘ Bioetanol
Destilacio [T Hidratado
v v A v 1 v 1
e . Bioetanol Bioetano
Hidrolisado  Biobutanol .
Vinhaga Anidro Hidratado

de pentose  Acetona

Figura 51 — Esquema da integracao dos sistema®degédo de bioetanol, biobutanol e
cogeracao.

As utilidades de vapor e eletricidade vao ser fodss pelo sistema de cogeragao integrado ao
sistema. Este sistema utiliza parte do bagacolha pigsponivel e a torta de lignina produzida
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na hidrélise enzimatica, para gerar a quantidadegder necessario nos processos incluidos na
integragao.

4.4.1. Uso do bagaco de cana

O bagaco € o unico material destinado para serousagho matéria-prima do processo de
hidrolise. J& que na usina convencional o bagagtlizado apenas como combustivel de
caldeira, deve ser feito um processo iterativo gatarminar a quantidade de bagaco disponivel
para a hidrélise. Uma parte do bagago sera maotiohm combustivel de caldeira, apenas sera
complementado por outros materiais disponiveiduimdo a palha e a torta de lignina, em

proporcdes energéticas similares para satisfazeea@ssidades do sistema global.

O procedimento para definir o quantidade de bagastinado para o processo de hidrélise e

gueima na caldeira € descrito abaixo:

a. Adocéo preliminar da fracdo de bagaco utilizadeambust&o e nos filtros do processo

convencional. A fracdo restante é utilizada comténeprima na hidrélise.

b. Da simulacdo do processo de hidrolise obtém-seaatigiade de torta de lignina
disponivel e a umidade correspondente. O poderifiaboda torta de lignina obtido
nos testes de laboratério feitos por Gani e Naf2B8@7) e utilizado nos célculos é de
11,74 MJ/kg.

c. Afracdo de palha que é tirada do campo sem afetaltivo para ser utilizada na usina
(50% do potencial total) foi assumida consideraadaecomendacdes da literatura
(HASSUANI et al., 2005). Da literatura vai ser usadpoder calorifico da palha obtido
em testes de laboratorio de 15,6 kJ/kg (LINERO, IAWWICA, 2005).

d. Levando em consideragdo os dados disponiveis, assita a eficiéncia de caldeira de
85% e o calor consumido pelo condensado para vajpor superaquecido a 85 bar,
pode ser calculada a vazéo de vapor e a quantidadi®@massa necessaria de cada um

dos produtos disponiveis:
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_ Myapor(Rsaida—Nentrada) ~
Ncaldeira = c c Y S, (Equacéo 7)
MpagacoPClbagacot MpalhaPClpalhat MT. ligninaPCIT. lignina

e. Esta iteracdo pode ser repetida até obter comdtadsua vazdo de vapor necessaria
para o processo e a disponibilidade das matérimagprtorta de lignina, palha e bagaco
para hidrélise.

4.5. RESULTADOS DA INTEGRACAO DE
PROCESSOS

A seguir sdo mencionados o0s principais produtoprdcesso integrado. O objetivo deste
trabalho é principalmente a producéo de bioetaowVencional e biobutanol da fermentacao
do bagaco hidrolisado. Adicionalmente, o processtrahsformacdo do bagago em acgucares
fermentaveis permite produzir outros subprodutdgus deles tém sido utilizados pelos

autores, como matéria-prima em outros processasodotuito da reducéo dos residuos.

A torta de lignina € composta por uma mistura delage e hemicelulose além da lignina do
bagaco. O uso extensivo da lignina como matérimgpara a producédo de produtos quimicos
ainda esta longe de ser implementado devido auttiide para manter a estrutura natural do
substrato e altos rendimentos na producédo (FRAN&EARZON, 2010). Devido a complexos
meétodos de transformacdo nas formas poliméricagentéricas, este trabalho sugere a

degradacéo deste subproduto por combustdo emrealdemo substituto do bagaco.

A combustéo da lignina ndo representa problemapeacao da caldeira ja que é um material
provado em caldeiras para a geracdo de vapor cammorasluto do processo produtivo
(BLUNK, JENKINS, 2000; ZYGARLICKE et al., 2005; QIN2009; TOMANI, 2009). A
producao de torta de lignina nesta integracéo omsepsos foi de 176 kg/tc.

A vinhaca é o subproduto que tradicionalmente ti€lmwilizado na fertirrigacao dos cultivos,
sendo uma prética agronémica comum no setor. Devigeu alto poder poluidor, tem sido
analisadas algumas alternativas para a concenteattatamento da vinhagca (CORTEZ, 1997;

ROCHA, 2009). Este trabalho nao vai resolver aatigf@o da vinhaca produzida nos processos
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produtivos, optando por disposi¢cao do subprodutoutiovo. A producgéo total de vinhacga nas
colunas de destilacdo foi de 4,2/tm (8 kg/L bioetanol e 63 kg/L biobutanol).

Outro subproduto € o hidrolisado de pentose riccagatares da familias das aldoses. Estes
aclcares também sdo metabolizados por microrgasigam a obtencdo de alcodis. A
metabolizacdo das aldoses € de grande interessetoi cientifico j& que vai permitir o
aproveitamento simultaneo de pentoses e hexosessapanacdo prévia dos aclUcares. Na
literatura apresentam-se fermentacdes anaerobmscepas modificadas d&accharomyses
cerevisiagpara a conversao simultanea de glicose/xiloserarast eficiéncia de 0,32 a 0,42 g
etanol/g acucar (HELLE et al.,, 2004) Embora a fertagho separada de pentoses
(arabinose/xilose) com cepas modificadassdecharomyses cerevisiamnsegue maiores
rendimentos - 0,48/0,07 - g etanol/g acucar (BEWW &Bal., 2009). Entretanto, Zhang e Geng
(2012) realizaram a recombinacdo genética das cBpawrevisiae e P. stipitique em
concentracdo de 120 a 140 g/L de xilose produz#@ra 50 g/L de bioetanol (0,35 g etanol/g

acucar) usando 15 a 25 g/L para o crescimentoaredplds 100 horas de reacao.

A Tabela 34 mostra os principais produtos e subgosdobtidos na integracdo dos processos.

Tabela 34 - Principais produtos da integra¢cédo dosgssos.

PARAMETRO
Moagem de cana (tc/h) (*) 500,0
Bagaco produzido (kg/tc) 298,0
Producéo de subprodutos
Alcool anidro (l/tc) 78,0
Biobutanol (lI/tc) 17,0
Acetona (l/tc) 4,7
Bioetanol hidratado (l/tc) 1,2
Hidrolisado de pentose (kg/tc) 121,0
Torta de lignina (kg/tc) 176,0
Vinhaca (12 geragéo + 22 geracaoy/(o) 4,2

*tc = toneladas métrica de cana
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45.1. Consumo de biomassa

No processo convencional de producéo de bioetancbissume 61% do bagaco nas caldeiras
para geracdo de vapor e nos filtros de clarificagdd% ¢€ utilizado para start-upsdas
caldeiras. O restante 34% do bagaco tem poteneials® no processo de hidrdlise, que
demanda maior quantidade de energia térmica ecalé® consequentemente aumenta o
consumo de combustivel nas caldeiras. A demandardbustivel faltante vai ser coberta com

subprodutos alternativos, tais como a palha eta tier lignina.

A caldeira usada para a geracéo de vapor temrefiaiée 85% e sendo que 942 kg de vapor/tc
sao fornecidos aos processos produtivos. A quatgida bagaco disponivel ndo € suficiente
para suprir a demanda da caldeira, requerendo altesoativo dos subprodutos disponiveis
como combustiveis. A palha com poder calorificol8¢6 MJ/kg (LINERO, LAMONICA,
2005), estéa disponivel uma proporcao de 140 kgEAL, 2010b), mas apenas sera utilizado
50% como combustivel de caldeira. A torta de ligndomo subproduto da hidrélise, com
umidade entre 40 a 50% tem poder calorifico de4lifJ/kg (GANI, NARUSE, 2007) e sera

misturada em propor¢des menores.

As alternativas no uso do bagaco e subprodutos combustiveis de caldeira sdo mostradas
a seguir, com as restricbes de cada subprodutorezpndo a disponibilidade do bagaco para
o processo de hidrélise, mantendo pelo menos 238agco para a queima na caldeira (Figura
52).

a. A primeira alternativa inclui o consumo convenciah@bagaco e o consumo adicional
de torta de lignina para satisfazer a necessidaeeética dos processos. A torta de
lignina com maior poder calorifico deve forneceaigpaana disponibilidade de 110 kg/tc,
em torno de 36% da massa do combustivel que consaaleeira, 0 que compreende
um 62,5% de torta disponivel no processo (BLUNKNKENS, 2000; ZYGARLICKE
et al., 2005; QIN, 2009; TOMANI, 2009).

b. A segunda alternativa inclui o consumo de bagac@alha disponivel. Com

disponibilidade de apenas 70 kg/tc, o consumo dedmcalculado estd em torno de
220 kg/tc. O que corresponde a um consumo de 74baglaco disponivel.
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c. A alternativa trés reduz o consumo de bagaco a@s¥torno de 75 kg/tc), consumo
total da palha disponivel (70 kg/tc) e uma fragéitodta de lignina que completa a carga

de combustivel necessaria na caldeira, em tor@® dg/tc.

A Tabela 35 mostra os resultados do analise daadsomassa disponivel no processo como

combustivel de caldeira e as alternativas de usategracao de processos avaliada.

Tabela 35 - Biomassa disponivel na integracéo aotengial de uso como combustivel na
caldeira.

SUBPRODUTOS SOLIDOS DISPONIVEIS

Bagaco (kg/tc) 298
Palha (kg/tc) 70
Torta de lignina (kg/tc) 176
Alternativas de uso dos Alternativas
subprodutos em caldeira 1 2 3
Bagaco para caldeira (kg/tc) 194 220 75
Palha (kg/tc) - 70 70
Torta de lignina (kg/tc) 110 0 95

As alternativas 1 e 2, dispdem da maior utilizagédoagaco como combustivel de caldeira o
gue representa pouca disponibilidade do materia par utilizado como matéria-prima na
producdo de biobutanol. A Figura 52 expbe a digitdo de cada um dos residuos nas

alternativas avaliadas.
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Figura 52 — Consumo de biomassa em caldeira ngragi@o dos processos.

Para continuar a analise da integracéo de procémsescolhida a alternativa trés como melhor
distribuicdo de combustiveis dos residuos sélidosprocesso. Esta medida garante a
disponibilidade de bagaco como matéria-prima nogsso de producédo de biobutanol e utiliza
a palha e torta de lignina disponiveis. O procedsoobtencdo de biobutanol tem uma
disponibilidade de 62% do bagaco, ja que vai sézado na caldeira um 25%, nos filtros de

clarificacéo 8% e netart-upda caldeira 5%. Como ja foi abordado se tem usodibilidade

do 50% da palha para ser queimada na caldeir@gt@vai ser deixado no campo. A torta de
lignina com producgé&o de 176 kg/tc vai ser queimzalaaldeira (45%) e o resto tem que ser

enviado ao processo de manuseio e disposicao.

A Figura 53 mostra a disponibilidade de cada pméut disposicao nesta integracao.
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Figura 53 — Produtos disponiveis para ser utiligaitono combustiveis na caldeira do

sistema de cogeracéao.

4.5.2. Resultados do consumo de vapor

A integracdo dos processos destaca o consumo aiamehde vapor extraido da turbina para
a obtencao de bioetanol na usina autbnoma e osga@E correspondentes para a obtencao de
biobutanol. Os resultados dos consumos de vapmlosiata simulagéo dos processos encontra-
se relacionados na Tabela 36 e na distribuicAoeesafica da integracdo dos processos na
Figura 54.

Tabela 36 — Consumo de vapor na integracdo dos$sos.

BIOETANOL BIOBUTANOL

PROCESSO VAPOR kg vapor |VAPOR kg vapor
(kaite) T iicoor | KIMC) ool

Pré-tratamento
Tratamento do caldo (2,5 bar) 39,9 0,51 - -
Exploséo a vapor (12 bar) - -| 1937 10,98
Concentracéo de caldo (2,5 bar) 99,0 1,27 - -
Esterilizacdo do mosto (2,5 bar) 248.0 3,18 - -
Destilagéo (2,5 bar) 133,0 1,70f 140,3 7,95
Hidrdlise enzimatica (2,5 bar) - - 98,7 5,59
Total 519,0 6,66 432,7 24,52
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Figura 54 — Esquema do consumo de vapor e prodo®processos.

4.5.3. Consumo de agua

Segundo o protocolo agroambiental do setor suavoldizo do estado de Sdo Paulo, a média
do consumo de agua das usinas sucroalcooleiras,d5led/tc. Este protocolo é assinado pelas
usinas do estado, e o principal objetivo proposttigir um consumo inferior a 13fc.
Apenas 41% das usinas signatarias satisfazemmestador (SALAZAR, 2012; TORQUATO,
RAMOS, 2012).

No processo de segunda geracao a hidrélise enzar@t processo de maior consumo de agua
ja que é necessaria a diluicdo do substrato. Ndtaelos da literatura mostram-se melhores
resultados para diluicbes baixas entre 2 a 5% WARRRASCO et al., 2010), Neste trabalho
foi usada uma diluicdo de 5% WIS na hidrélise esdtica, o que correspondeu a 70% do
consumo global de agua no processo de obtencambletdnol. O consumo de agua neste
processo alcancou 1,88 t agualtc, o que significaaumento notavel do consumo global da
planta com o processo de hidrdlise, destacandms® @ causa principal do aumento no

consumo de agua.
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Na Tabela 37 é mostrada uma relagéo dos prinagpasumos de agua no processo produtivo:

Tabela 37 — Consumo de agua na integracao dossgaxce

Consumo de agua (t 4gua/tc)
Lavagem de cana-de-agUcar 0,005
Embebicdo na moenda 0,280
Lavagem do lodo na clarificacédo 0,060
Lavagem da levedura na fermentacao 0,194
Lavagem dos gases de fermentag&e@tanol + biobutanol) 0,235
Lavagem da celulose prévia a hidrélise 0,375
Hidrolise de celulose 1,880
Subtotal 3,030
Agua produzida nas colunas de destilacio 0,041
Total com agua de destilacéao 2,980

4.5.4. Consumo de energia na destilacédo do licor ABE

A reducéo do consumo de energia na destilacdeolode ABE é um dos gargalos na obtencao
de biobutanol. Os resultados da simulacdo com inesl de separacédo, para a destilacdo de

licor de ABE mostram um consumo de 322 GJ/h, oagueesponde a 5,62 GJ/L biobutanol.

Para conseguir uma reducao significativa no consdeaenergia utilizando os mesmos
equipamentos na destilacéo, foram utilizados egéamos, modificando a operacao do sistema
(Figura 55).

a. O cenério zero, parte do suposto de realizacaaddélibe enzimética com diluicdo de
5% WIS (consumo de 8,24 t agua/tb), onde o volwta do licor de ABE é conduzido

a destilacao.

b. O cenario um, utiliza os mesmos parametros do iebase, com a inser¢éo do sistema

de concentracao do licor depois da fermentacaos Apmento de 38% da concentracéo
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do licor por evaporacédo dos gases do licor ABE¢&eviado ao processo de destilacéo,
ocorrendo reducéo de 44% no consumo de energias@paracao de biobutanol.

c. O cenério dois tem uma mudanca na diluicdo duramierolise de celulose, diluindo
até 10% WIS, com reducdo no consumo de agua nessoae 52% usando 3,91 t
agua/tb. Esta mudanca representou uma reducdonsarno de energia na destilacao
de 50% em relacao ao cenario base. Nos resultankisatios por Carrasco et al., (2010)
uma menor diluicdo a celulose na faixa de 5 e 15%k#fpresenta uma reducao de 15%
na conversao de celulose em glicose no processioliadise enzimatica (CARRASCO
et al.,, 2010). As medidas tomadas neste cenéritzeed eficiéncia de conversdo da
celulose, porém permite reduzir o consumo de ea@aiseparacao dos produtos. Estas
duas variaveis, concentracdo do substrato e condenemergia continuam sendo um

gargalo no processo de conversdo do material lejalisico.
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Figura 55 — Consumo de energia na destilacdo @ssénarios.

Para a analise da biorefinaria com a integracdprdeesso de obtencéo de biobutanol seréo
utilizados os resultados do cenario um. O cenédlui a concentracéo do licor ABE depois do
processo de fermentacdo, sem comprometer a conwdwsdacucares em biobutanol, antes de

ser enviado ao processo de destilagéo.
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O processo do cenario dois, que inclui uma menlaicdb da celulose na hidrolise, ainda
apresenta alguns desafios. Um dos gargalos no a&ammdenconcentragcdo do substrato na
hidrolise € manter a eficiéncia de conversao daast em glicose numa faixa apropriada para
0 escalamento do processo. Consequentemente, edidanvai ter um efeito negativo na
fermentacao pela menor disponibilidade de acudars®ntaveis. Por enquanto, o aumento da
concentracdo do substrato na hidrolise continudcsema oportunidade em cenarios futuros

para o pré-tratamento da biomassa a ser transfareradiocombustiveis pela rota enzimatica.

4.5.5. Uso da energia renovavel na producéao de

biocombustiveis

A energia consumida neste processo — energia t@eratetrica — foi produzida situ através

do sistema de cogeracdo. A energia elétrica f@idgena turbina aproveitando o vapor de alta
pressédo produzido nas caldeiras. A energia térndcassaria para o processo foi utilizada na
troca de calor em cada um dos processos utilizeaagor de baixa pressao. O vapor utilizado
como fluido de trabalho na obtenc&o de energiaitére elétrica foi produzido nas caldeiras
através da combustéo dos residuos do processesidaas dos processos nas biorefinarias séo
considerados como uma fonte de energia renovaesidal a sua origem no cultivo e

processamento da cana-de-agucar.

Nesta analise € mostrada quanta energia renovapetsentada pela energia térmica do vapor,
€ consumida em cada um dos processos para a poodeddioetanol e biobutanol. Dado o
poder calorifico de cada produto, bioetanol e biaboi, os resultados da simulagdo mostraram
gue para produzir um litro de bioetanol é necessamsumir 21,4 MJ/L de energia térmica, o
que corresponde a 1,014 vezes a energia contigaioglito. Enquanto isso no processo de
obtencéo de biobutanol utilizando bagaco como naapgima, foram consumidos 54,7 MJ/L
de energia térmica, o que corresponde a 2,06 vexeselacdo a energia contida neste
biocombustivel (Figura 56).
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Figura 56 — Relacéo entre a energia contida natupwse e energia consumida na producao

dos biocombustiveis.

4.6. CENARIOS PARA O ANALISE DA INTEGRACAO
DOS PROCESSOS

Estes cenarios foram estabelecidos para avaliaieito eda integracdo dos processos na
diversificagdo dos produtos na biorefinaria. Otefeia diversificacdo dos produtos vai ser
avaliado através dos indicadores energéticos. @spdiocipais indicadores energéticos neste
trabalho séo, a eficiéncia global e a produtividadergética liquida. Apos a descricdo dos

cenarios estes dois indicadores sao descritoseladbs.

As caracteristicas basicas dos dois cenarios foleterminadas dos insumos da biorefinaria
autbnoma que processa 500 tc/h e a integracado qmocesso de producao de biobutanol. O
sistema de cogeracao foi estabelecido atravésedpsnses parametros: i) producdo de vapor
em caldeira de 952 kg/tc, ii) utilizacdo nos d@rdrios da mesma turbina com condensacao a
presséao de 0,14 bar, com eficiéncia isentropicd28e e iii) consumo dos residuos disponiveis

como combustiveis de caldeira em cada cenario.
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4.6.1. Cenario 1, Planta convencional

Este cenario compreende uma usina autbnoma coovah@ara o processamento de cana
integrada ao sistema de cogeracédo. O sistema @eagd® fornece as utilidades do processo
produtivo, calor através do vapor de baixa pressétetricidade. Esta planta é caracterizada

pelos seguintes parametros:

* Consumo de agua nos processos produtivos de 488 Kgmo a caldeira nos dois
cenarios serd a mesma, neste cenario o consunguddera acréscimo de 7% devido
a dgua de reposicao na caldeira (CHAVES-RODRIG28%0).

e Consumo de vapor nos processos produtivos de F1® kg

* Producéo de bagago em torno de 298 kg/tc. Consombltios de 24 kg/tc e consumo
no start-upde caldeira de 15 kg/tc. O consumo de bagaco Eeicasera de 220 kg/tc,
ja que € o residuo disponivel para ser queimadestante 63 kg/tc € material residual.

Ainda sera utilizada a palha disponivel 50%, emdate 70 kg/tc.

* Producéo de bioetanol anidro de 78 l/tc e de vialesg torno de 624 kg/tc.

» Turbina de condensacdo com 3 estagios, a primdir@céo a pressao de 20 bar para o
acionamento mecanico da moenda, a segunda exteagiiessdo de 2,5 bar pelo
aguecimento no processo produtivo e a Ultima eXtrag pressdo de 0,4 bar para o

aquecimento da agua de reposicao.

4.6.2. Cenario 2, Planta integrada

Este cenério compreende a integracdo com um prdessegunda geracdo para a producéo
de biobutanol numa biorefinaria convencional pagacessamento de cana e producao de
bioetanol. O sistema de cogeracao fornece asad#isldo processo produtivo, calor através do
vapor de baixa pressao e eletricidade. Esta plat#grada é caracterizada pelos seguintes

parametros:
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* Consumo de agua nos processos produtivos de 3gdR0 k

» Consumo de vapor nos processos produtivos de 8¢z

* Consumo de palha e torta de lignina adicionais coontbustivel de caldeira. Palha em
torno de 70 kg/tc e torta de lignina de 80 kg/tBLYNK, JENKINS, 2000;
ZYGARLICKE et al., 2005; QIN, PHIL, 2009; TOMANI,aD9).

* Producdo de bagaco de 298 kg/tc. O consumo de dagé dividido em: como
combustivel de caldeira 75 kg/tc, consumo noof? kg/tc, consumo netart-upde
caldeira 16 kg/tc e o restante do bagaco 185 kgftm matéria-prima do pré-tratamento

para o processo de hidrdlise.

* Producao de bioetanol anidro 79,2 l/tc, biobutaliblkg/tc, acetona 4,7 kg/tc e de
vinhaga 4200 kg/tc.

* Producéao de hidrolisado de pentose em torno déxd/2d.

» Turbina de condensacdo com 4 estagios, a primdir@céo a pressao de 20 bar para o
acionamento mecanico da moenda, a segunda eximagaessao de 12 bar pelo pré-
tratamento do bagaco, a terceira extracdo a preks@)5 bar pelo aquecimento no
processo produtivo e a ultima extracdo a press@dear para o aquecimento da dgua
de reposicgéo.

4.6.3. Comparacao dos cenarios

Na Tabela 38 mostram-se 0s principais consumosdenento em produtos dos dois cenarios

avaliados nesta analise:
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Tabela 38 — Consumo e produtos para o anadlisgelgratdo dos processos.

INSUMOS Cenariol Cenério 2
Consumo de agua (t/tc) 0,5 3,0
Consumo de vapor no processo (kg/tc) 519,0 951,7
Producao de bagaco (kg/tc) 298,0 298,0
Consumo de bagaco em caldeira (%) 740 25,0
Consumo de bagaco em outros processos (%) 13,0 13,0
Consumo de bagaco no pré-tratamento do bagaco (%) - 62,0
Bagaco excedente disponivel (%) 13,0 -
Consumo de palha em caldeira (%) 50,0 50,0
PRODUTOS

Produc&o Alcool anidro (l/tc) 78,0 79,2
Producao Biobutanol (l/tc) - 17,0
Producao Acetona (l/tc) - 4,7
Hidrolisado de pentose (kg/tc) - 121,0
Producao de Torta de lignina (kg/tc) - 176,0
Consumo de Torta de lignina em caldeira (%) - 450
Producéo de Vinhaca @ftc) 0,6 4,2

O consumo de agua foi caracterizado pelo aumentol@@ agua utilizada no processo de
hidrolise enzimatica de bagaco para a separacd@eldmse. No cenario 1, correspondente a
biorefinaria convencional, o consumo de agua é2éekg/tc. Quanto ao cenario 2, 0 processo
de hidrolise aumentou o consumo de agua em1 &tfara 57). Devido a restricdo de captacéo
de agua de 1#ftc, assinado no protocolo agroambiental do esti@d®io Paulo (SALAZAR,
2012; TORQUATO, RAMOS, 2012) é necessario um tirabde reutilizacdo dos efluentes de
biorefinaria a fim de que a integracdo dos procesefa uma opc¢ao viavel para a producdo de
biocombustiveis (CHAVES-RODRIGUES, 2010).
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Cendrio 1 Cenario 2

Figura 57 — Consumo médio de agua nos cenariomdual

O dimensionamento do sistema de cogeracao foiedstato para fornecer 952 kg/tc de vapor
para cada um dos dois cenarios. O processo prodddivcenario 1 consome 519 kg/tc e o
restante é utilizado na geracdo de poténcia, etmuan cenario 2 o processo produtivo
consome a totalidade do vapor (Figura 58). Estesatoré consequéncia do alto requerimento
de energia térmica no pré-tratamento do bagacadestdacao do licor fermentado ABE. Nos
resultados da simulacéo, a energia fornecida coapor representou um consumo de 54,7

MJ/L de biobutanol produzido.

1000

800

600

400

kg de vapor/tc

200

Cenario 1 Cenario 2

Figura 58 — Consumo médio de vapor nos cenaridsaeua.
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4.6.4. Indicadores energéticos

Os indicadores energéticos permitem avaliar asanabhno desempenho pela integracao de
processos e obtencdo de biocombustiveis na condipadias dois cendrios com a cana-de-
acucar como principal matéria-prima para a produlgabioetanol e biobutanol.

A eficiéncia global1f) € a relacdo entre energia nos produtos atravésrdeersao da matéria-
prima neste caso a cana-de-acUcar. Consequentenuemde diversificacdo dos produtos
utilizaveis oferece maior energia util disponivelprocesso. O que significa que a integragédo
dos processos para a transformacao da matéria-pisarado a utilizacdo dos residuos produz

um aumento na eficiéncia global do processo.

Para o célculo da eficiéncia global dos cenariosdizulada a energia contida em cada um dos
produtos derivados da transformacédo da cana-deaclstes indicadores se encontram
descritos na Tabela 39 para cada cenario e corrdspoa: eletricidade excedente gerada, os
biocombustiveis (bioetanol e biobutanol) e os sodhpios tais como a acetona, o bagaco e a
torta de lignina.

Tabela 39 — Produtos obtidos em cada cenario ped@icolo da eficiéncia.

Parametros utilizados no calculo da - -
o . Cenériol Cenario 2
eficiéncia global dos cenarios

Bioetanol anidro (l/tc) 78,0 79,2
Biobutanol (l/tc) - 17,0
Acetona (l/tc) - 4,7
Torta de lignina (kg/tc) (45% em massa) - 80
Bagaco excedente (kg/tc) 39,0 -
Eletricidade gerada (kWh/tc) 174,5 146,5

Estes produtos séo derivados da transformagédo tiasprima, neste caso a cana-de-agucar.
A cana € caracterizada pela divisdo em trés conmpesdasicos globais, 0os agucares em
concentracdo massica de 150 kg/tc, as fibras dowse-0 bagaco em concentracdo massica

de 144 kgl/tc e a palha em concentracdo massic@ Kg/{t. Este conjunto de compostos que
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conformam a cana tem uma energia primaria totél &0 MJ/tc (LEAL, 2007), a qual depois
do processo de conversao obtém-se a energia seleudthnos produtos etanol anidro e
eletricidade que correspondem a uma eficiénciaafldd apenas 30% (LEAL, 2010).

A eficiéncia global do cenério 1, para as condigesiadas, corresponde a 41%, devido ao
bioetanol produzido e o maior potencial de eleteade gerada de 174,5 kWh/tc. Enquanto ao
cenario 2, a integracao dos processos reflete arrdadersificacdo dos produtos, bioetanol,
biobutanol, acetona, torta de lignina e eletriceladm potencial de geracéo de 146,5 kWh/c,
permitindo o aumento da eficiéncia de conversamada-de-aguicar em produtos, atingindo até
58,2%.

Este analise reflete como a diversificacdo dos yiosd no processo permite uma maior

utilizacdo de energia primaria na sua transformaga@nergia secundaria Util.

A Figura 59 mostra um diagrama 8ankeycom a distribuicdo da energia primaria da cana-de-
acucar e 0s processos de conversdao dos principadttps. O esquema mostra que 0s
biocombustiveis produzidos, bioetanol e biobutaeptesentam uma energia secundaria util
em torno de 34,4%.

Os subprodutos utilizados para suprir a geracaeneegia térmica do processo representam
uma energia de: torta de lignina em torno de 6@3W%agaco para caldeira em 10,5% e palha
em 18%. Uma parte da energia convertida em vin(iEs$#) diversos compostos envolvidos

gue vao ser reutilizados nos cultivos.

A integracéo dispde de produtos em menor quantidadelisado de pentose (em torno de
8%) e a acetona (2,2%). A energia util disponivedtes produtos pode ser aproveitada em
outros processos de conversao nao descritos mabwhio, o que forneceria um aumento

positivo na eficiéncia global da integracédo doxpssos.
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Cana-de-agucar

6180 MJ/tc

Extragdo dos aglicares

Acucares
Bagago (42%) (40%)
2588 MJ/kg ‘ 2500 MJ/tc

alha (18%)
092 M/tc

Hidrolise e
fermentagdo

G

Energia do
Vapor

1820 MJ/tc

Figura 59 — Diagrama d&ankeyda conversdo da energia primaria da cana em angrbdos
produtos.

O segundo indicador (a produtividade energétieada) considera a quantidade de energia util
gue foi transformada da cana-de-acucar. A eneigodivel no cultivo de cana-de-agucar é
calculada em relacéo a produtividade do cultiveamapo vezes a energia priméria da cana-de-
acucar. O parametro da produtividade do cultivené@no de 68,9 tc/ha (LEAL, 2010) e o
parametro da energia primaria utilizado no caldaeficiéncia global sendo de 6.180 MJ/tc.

O célculo do indicador de produtividade energétiepende da eficiéncia global do processo.

Por esta razédo, a produtividade deve ser multigdigeela eficiéncia global obtida em cada um

dos cenérios (Tabela 40).
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Tabela 40 — Parametros utilizados para o calculorodutividade energética.

Energia primaria  Produtividade Eficiéncia global
cana-de-agUlcar do cultivo Cenariol  Cenéario 2
6.180 MJ/tc 68,9 tc/ha 41% 58,2%

No cenario 1, uma eficiéncia global de 41% corragdpa uma produtividade energética liquida
de 174 GJ/ha. A integracdo dos processos no cehamm uma maior eficiéncia na conversao
de energia util (58,2%) e a utilizacdo de 100%algelgo como combustivel de caldeira e como
matéria prima para a producao de biobutanol, permiaumento na produtividade energética

do cultivo de cana-de-agucar para cerca de 248.GJ/t

Além da eficiéncia global nos cenarios, a diveraféo dos produtos também exerce um
aumento na produtividade energética do cultivo @maale-aclcar, jA& que 0 maior
aproveitamento e conversdo dos componentes dadeaagucar, permitirA uma maior

disponibilidade de energia secundaria util nos piasl

A Tabela 41 relaciona os principais resultadosiddisadores de energia avaliados nesta

analise de cenarios.

Tabela 41 — Parametros energéticos como resul@adoalise em cada um dos cenarios.

INDICADORES ENERGETICOS Cenario 1 Cenario 2
Capacidade da caldeira (kg vapor/tc) 952 952
Utilizacdo do bagaco (%) 87 100
Eletricidade consumida no processo (kWh/tc) 16 35
Eletricidade gerada (kWh/tc) 174 146
Eficiéncia global ) (%) 41 58
Produtividade energética liquida por hectare (GJ/ha 174 248

O cultivo de cana-de-acucar disponibiliza uma eaedg 426 GJ/ha, dos quais 58% sdao
transformados em energia Gtil nos produtos. Nestdise os produtos palha e vinhacga,

reutilizados nos mesmo cultivo, ndo séo relaciosadas contribuem na qualidade da cana do
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ponto de vista de disponibilidade de energia prien&ste trabalho ndo define a quantidade de
energia que destes produtos séo reaproveitadasmmooc mas mostra a quantidade de energia
atil retornada ao cultivo. A energia retornada ampo da vinhaca é de 15% (em torno de 64
GJ/ha).

Outro do produto relacionado na analise, mas nidi@agio como paréametro de célculo é o
hidrolisado de pentose, ja que neste trabalho mwlisddo de pentose € considerado como
residuo e ndo contribui como energia util. A ereerdjsponivel no hidrolisado foi de 8%
(equivalente a 34 GJ/ha). O manuseio e disposieéte desiduo deve ser analisado junto aos
efluentes do processo. A possivel transformacée gesduto por fermentacéo de pentoses em

bioetanol, pode contribuir no futuro proximo aoéstimo da eficiéncia da planta.
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5. CONCLUSOES

A simulagéo termodinamica feita comHysysda produgcédo de bioetanol e biobutanol na
biorefinaria permitiu a estimativa do balanco dessaae energia nas etapas de maior consumo
de energia térmica no processo produtivo: présratao do bagaco e destilacdo pela obtencéo
de biobutanol. A analise confirmou o alto consugrmico de 54,7 MJ/L, pelo tratamento do
bagaco e purificacdo do biobutanol.

O processo de lavagem do substrato pré-tratadpmaesso de hidrélise enzimatica com
diluicdo de 5%WIS, sdo caracterizados pela intanstilizacdo de 4gua. Dos resultados na
integracdo dos processos, estas duas etapasmtib¥ do consumo global de 4gua, em torno
de 2,25 m¥tc, pouco mais de quatro vezes o consumo de ustidadia autbnoma pela producéo

de bioetanol anidro. E recomendavel um intensoath@bna integracdo e reutilizacido dos

efluentes, principalmente os produzidos na lavagem.

A simulacao da producéo de biobutanol mostrou umansumo de vapor em torno de 24,5
kg/L de biobutanol. Os dois processos de maiorwoosde vapor foram o pré-tratamento com
exploséo a vapor e a destilacdo para a purificdgdmobutanol. Quanto ao pré-tratamento, é
necessario um ajuste adequado na vazao do vappaddi através dos dados experimentais
pela reducéo de consumo de energia neste proc@ssoa adicdo da fermentagédo extrativa
ABE para a reducao de consumo de energia na d@stjla necessario o aperfeicoamento da
técnica de hidrolise enzimatica em concentracogsrsres a 5%WIS, o que sera refletido em

um menor consumo de energia na destilacéo.

Apesar do alto consumo de agua na lavagem do atdystista etapa representa um processo
fundamental na conversao do material lignocelu<t mecanismo de diluicdo e arraste dos
inibidores com um processo separado de lavagemtgasma reduzida presenca de inibidores
nos processos de hidrélise e fermentacgéo.
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A integracao dos processos e a diversificacao amhifos levaram a um aumento na eficiéncia
de aproveitamento de até 58% da energia primériaada-de-acucar e na produtividade
energeética por hectare. Os biocombustiveis (bioé®biobutanol) representaram 27% e 7%

da energia primaria da cana com 100% do processardamatéria-prima.

A diversificacdo dos produtos extraidos dos ac@cao bagaco de cana levaram ao aumento
da energia util nos produtos disponiveis e 16% meleceletricidade gerada em torno de 146
kWh/tc. A integracdo dos processos representouproautividade energética liquida de 248
GJ por cada hectare de cana-de-agucar cultivadiategracdo do processo de producdo de
biobutanol em uma destilaria autbnoma representuaumento de 20% na utilizagcdo da

energia contida na matéria-prima.
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6. RECOMENDACOES PARA TRABALHOS
FUTUROS

. Avalicdo experimental do pré-tratamento com exmas&apor catalisada do bagaco a

fim de otimizar a vazéo de vapor a ser utilizadgraresso.

. Utilizacdo do hidrolisado de pentose como matérigp para ser fermentado em
bioetanol ou fermentado em biobutanol pela rota o@dativa dos fosfatos, uma
revisdo e avaliacdo experimental das caracteréstioanetabolismo das pentoses pelo

Clostridium.

. Avaliacdo experimental de maiores concentragcdesubistrato na hidrdlise a fim de

reduzir o consumo de energia na separacao dossedve

. Avaliacdo de outros sistemas de separacdo de andsicho pré-tratamento e hidrélise

de baixo consumo de agua.
. Avaliacdo de sistemas de separacao e recuperag@zigdeas na hidrélise enzimatica.

. Avaliacdo de sistemas de recuperacao de solvert@sedor consumo energético y

menor custo financeiro.

. Andlise termoecondmica da biorefinaria pela prodwgbioetanol e biobutanol.
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