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Resumo

ESCOBAR, P. J. C. (2008), Anélise Termoecondmica Integrada das Plantas de Cogeracao e
Etanol em uma Destilaria Autbnoma, Itajubd, 260 p. Tese de Doutorado - Instituto de

Engenharia Mecanica, Universidade Federal de Itajuba.

O objetivo deste trabalho é realizar uma anélise termodindmica integral de uma planta
de cogeracdo acoplada a um sistema de destilacdo, numa destilaria autbnoma.

Trabalhos anteriores tém analizado os dois sistemas separadamente, enquanto outros
utilizam ferramentas termoecondmicas para a selecdo do melhor esquema e calculo do
custo final dos produtos (eletricidade, alcool hidratado) considerando o sistema de
destilagdo como um modelo caixa-preta. O presente trabalho propde uma avaliacdo
simultanea de dois sistemas acoplados considerando os parametros que intervém na
operacdo de cada um, utilizando como ferramenta uma metodologia exergoecondémica
que permita melhorar a utilizagdo energética na planta.

O estudo inclui a analise de diferentes esquemas de destilacdo acoplada a plantas de
cogeracao baseadas em turbinas de extracdo/condensacdo, operando com parametros de
vapor na faixa de 4,2-12,0 MPa. Indicadores de baseados na Segunda Lei, custos
exergeéticos e indicadores de produtividade sdo utilizados como referencia na avaliagdo
integrada das duas plantas.

Os resultados das alternativas consideradas sdo comparados com um caso base, o qual
consiste em uma “destilaria convencional” operando com baixos pardmetros de vapor
(2,1 MPa, 300 °C) e tecnologia convencional de destilacdo (destilacdo atmosferica).

As conclusdes sdo realizadas tendo em conta a melhor solucdo esquematica e

paramétrica para a operacao integrada da destilaria com a planta de cogeracéo.

Palavras chave: Etanol, cogeracdo, Destilacdo, Termoecondmia, Simulacdo de
Montecarlo.
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Capitulo 1

INTRODUCAO

Hoje, a humanidade esta enfrentando, como fez o mitoldgico Orestes, - 0 assédio des
trés Furias ou Erenias: a fome, a falta de energia e a deterioracdo do meio ambiente.
O ponto €, que é obrigatdrio derrotar todas essas trés furias simultaneamente, pois qualquer
uma delas, por si sO, € capaz de acabar com nossa civilizagdo. Atualmente, pela primeira vez
na histéria, o ser humanopode ser a vitima de seu proprio génio. Falando
sobre energia, quando se analisa o problema como um todo, é evidente que a utilizagdo
eficiente dos recursos é uma abordagem estratégica a ser privilegiada, ja que contribui na
reducdo dos enormes niveis irracionais de consumo através do aumento na eficiéncia do uso
dos combustiveis convencionais (sendo esta a melhor relagdo custo / beneficio), mas é
importante ndo esquecer a necessidade de encontrar novas fontes de combustivel (Escobar et
al., 2009).

Do total de energia primaria consumida no mundo 80,3% é oriunda de combustiveis

fosseis, sendo que 57,7% deste valor sdo utilizados no setor de transportes (IEA, 2006).

A utilizacdo intensiva e pouco eficiente dos combustiveis fosseis para o suprimento das
necessidades energeticas da humanidade nas ultimas décadas levou a uma diminuicdo
consideravel das suas reservas mundiais e aos progndésticos do seu esgotamento nas préximas
décadas. Este fenomeno, conhecido como “Peak-Oil”, deve se caracterizar pela redu¢do na
producdo mundial de petrdleo a partir de 2010. Esta situagdo estd provocando um aumento

nos precgos, conflitos bélicos e uma consideravel preocupacdo dos governos em garantir a



seguranca energética dos paises consumidores. E unanime a opinido de que a era da energia

barata ja esta ultrapassada.

As mudancas climéaticas, como resultado do aquecimento global provocado pela
emissdo de gases de efeito estufa, principalmente o dioxido de carbono (CO,), produto da
gueima de combustiveis fosseis, esta provocando alteracdes significativas nos ecosistemas, e
tém levado a aproximadamente 150.000 mortes adicionais por ano (Teske e Schéfer, 2007). O
constante aumento na temperatura média da terra ameaca milhdes de pessoas com um risco

crescente de fome, enchentes e escassez de agua, além de doencas, como a malaria.

Tendo em conta os problemas acima descritos, a utilizacdo de biomassa, em particular
de biocombustiveis, para usos energéticos tornam-se cada dia mais interessante. Os
biocombustiveis sdo substitutos diretos e imediatos para os combustiveis liquidos empregados
no setor de transportes e podem ser facilmente integrados aos sistemas logisticos atualmente

em operacao.

Substituir uma porcentagem, por exemplo, de gasolina e diesel, por biocombustiveis
(biodiesel ou bioetanol) é o caminho mais simples para aumentar a disponibilidade de
combustiveis no setor de transportes (Camus e Laborda, 2006). Embora a utilizacdo de
biocombustiveis seja uma forma de substituicdo de uma quota de combustiveis fosseis no
setor do transportes, a utilizagdo eficiente dos recursos na cadeia produtiva do biodiesel e
etanol € um aspecto indispensavel que merece tanta atencdo quanto o desenvolvimento de

combustiveis alternativos.

1.1 FATORES QUE INFLUEM NA FABRICACAO E
UTILIZACAO DOS BIOCOMBUSTIVEIS NO MUNDO

1.1.1 Estado Atual das reservas de petréleo no mundo

As reservas mundiais de petrdleo estdo distribuidas de maneira extremamente irregular.
Apenas algumas areas reunem caracteristicas geologicas excepcionais que permitiram a
formacdo e acumulo de quantidades significativas de petréleo (Figura 1.1). O Oriente Médio

concentra cerca de 65% das reservas mundiais de 6leo, enquanto a Europa e Euréasia



respondem por 11,7%, a Africa 9,5 %, as Américas Central e do Sul 8,6%, a América do
Norte 5%, e Asia e Pacifico 3,4% (BP, 2007).

Reservas provadas o finais de 2005
Bilhdes de barris

Oriente Médio
742.7

gt 1

Figura 1.1 Estado atual e distribuicdo das reservas de petréleo no mundo (BP, 2007)

Um estudo recente (Exxon Movil, 2004) apresenta a projecdo da demanda de energia
mundial nos préximos anos (Figura 1.2). Nele se projeta o declinio da produgdo mundial de
combustiveis fdsseis e a necessidade da utilizacdo de novas fontes de energia, que

contribuiriam ao suprimento da demanda de energia.
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existentes 4-6%

60

40
Produgdo existente

20

0
1980 1985 1990 1995 2000 2005 2010 2015

Figura 1.2 Projecéo da demanda de energia nos proximos anos. (Exxon Movil, 2004)



1.1.2 Mudancas Climaticas

As mudancas climaticas ocorrem como resultado da variabilidade intrinseca dos
sistemas climaticos e da acdo de fatores externos, tanto naturais como antropogénicos. As
emissdes de gases de efeito estufa tendem a aquecer excessivamente o clima da terra. O
relatorio 4 do Painel Intergovernamental sobre Mudancas Climaticas — IPCC, reconhece como
altamente provavel que o aquecimento global seja o resultado liquido das atividades humanas
(IPCC, 2007).

Um dos principais gases de efeito estufa € o CO,. No ultimo século, as concentragdes
atmosféricas de CO, atingiram 0s seus niveis mais altos, como se observa na Figura 1.3
(Conn, 2006). Desde a época pré-industrial, as concentracGes atmosféricas dos gases de efeito
estufa tém aumentado como consequiéncia das atividades humanas, este incremento é devido,
principalmente, ao emprego insustentavel dos combustiveis fosseis e as mudangas no uso da
terra (IPCC, 2007).

As variagdes esperadas no clima incluem mudancas na intensidade e distribuicdo das
precipitagdes, elevacdo do nivel dos oceanos e um crescente aumento de freqliéncia e

intensidade de fendmenos climaticos extremos.

De acordo com o IPCC (2007 a) a demanda de biocombustiveis para o setor de
transportes serd de 45-85 EJ de biomassa priméaria ou 30-50 EJ de combustiveis. Esta mesma
fonte indica um potencial global de fornecimento de biomassa, para o ano de 2050, de 125-
760 EJ. Isto faz com que o0 uso energético da biomassa, na suas diferentes variantes, deva ser

considerado como um elemento importante para a mitigacao do efeito estufa.
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Figura 1.3 Variagdes na temperatura global do planeta (IPCC, 2007).

Dentro das alternativas energéticas atuais para um desenvolvimento sustentavel e
seguranca energética tem-se 0 emprego dos biocombustiveis no setor de transportes, sendo o

biodiesel e o bioetanol os mais conhecidos e utilizados.

Com relacdo ao etanol, este foi 0 combustivel inicialmente previsto para os primeiros
motores a Ciclo Otto desenvolvidos no inicio da industria automotiva (Camus e Laborda,
2006). O desenvolvimento dos derivados de petréleo, com ampla oferta de diferentes

combustiveis a baixo custo, tornou essas alternativas desinteressantes naquela época.

Atualmente muitas das dificuldades técnicas decorrentes de queima de biocombustiveis
em motores a combustdo interna, as quais apareceram nas tentativas iniciais de utilizagdo
destes combustiveis, foram resolvidas, o que os torna uma alternativa viavel para substituicdo

parcial dos combustiveis fosseis na industria automotiva.

O bioetanol ¢é definido pela U.S DOE (2007) como um combustivel alternativo a base
de alcool, produzido por fermentacdo e destilacdo de matérias-primas com alto contetdo de
acucares ou amido. Além destas matérias-primas o etanol pode ser obtido a partir da

“biomassa celuldsica”, oriunda de arvores e ervas.

Qualqguer guantidade de etanol pode ser misturado com a gasolina (American Coalition
for Ethanol, 2007), embora as misturas mais utilizadas s&o E10 e E85, as quais contém uma
concentracdo de 10% e 85% de etanol, respectivamente. Pode-se empregar 100% de etanol
como combustivel, mas, da mesma forma que a mistura, 100% de E85 sé pode ser empregado

em automoveis multicombustiveis (flex-fuel).



Atualmente o etanol € utilizado como combustivel, principalmente no Brasil, e como
um aditivo para o aumento da octanagem da gasolina em paises como Estados Unidos,
Canada e India (Agarwal, 2006).

Segundo dados da IEA (2007) espera-se que a participacdo dos biocombustiveis no
setor de transportes aumente dos atuais 1% até valores proximos de 7%, em 2030. Isto
representa um aumento equivalente a 146,7 Mtep (Milhdes de toneladas equivalentes de
petroleo), em 2004, até 1555 Mtep em 2030. O maior incremento no consumo de
biocombustiveis vai ocorrer nos Estados Unidos, Europa, Asia e Brasil. O incremento no

consumo nas demais regides sera modesto.

Na atualidade o etanol Brasileiro tem apresentado as maiores vantagens ambientais e
econdmicas com relagdo a sua producdo e utilizacdo de terras férteis para sua producdo
(Blottnitz e Curran, 2006), (Clemente, 2007). Embora o novo ciclo de expansdo na industria
canavieira, com expectativas de crescimento sem precedentes da producdo, tanto de acucar
como de etanol, faz com que o crescimento da industria de etanol de cana-de-aglcar necessite
de uma utilizacdo racional de recursos, ja que isto permitiria aumentar e garantir a

sustentabilidade deste importante setor industrial do pais.

Neste sentido, o Ministério da Agricultura, Pecuaria e Abastecimento estabeleceu em
seu plano nacional de agro-energia (2006-2011) entre suas prioridades de atuacdo na cadeia
produtiva do etanol os seguintes aspectos:

. Desenvolver alternativas de aproveitamento integral da energia da planta de cana-de-

acucar, com melhoria dos processos atuais ou desenvolvimento de novos processos.

. Desenvolver tecnologias poupadoras de insumos e de eliminacdo ou mitigacdo de

impacto ambiental.

. Definidas as prioridades de cada cadeia produtiva, propfe-se uma seqléncia de

eventos de pesquisa, concentrados, porém nao restritos, nas seguintes acoes:

. Desenvolvimento de estudos de ciclo de vida e balango de energia de sistemas de
producéo de cana-de-agucar, com objetivo de reduzir o input energético dos sistemas e

a substituicdo de fontes de carbono fossil por fontes renovaveis.



. Melhoria de processos com ganhos de racionalizagdo de uso de 4gua e outros insumaos.

. Melhoria dos processos de co-geracao de energia.

O Ministério de Relacdes Exteriores (MRE, 2007) também destaca a importancia no
aumento da eficiéncia energética e do uso racional dos recursos empregados no ciclo de
producdo que devem ter os biocombustives, como o etanol, como primeiro passo na

ampliacéo de sua utilizacao.

Dada a importancia da industria sucroalcooleira, diversos trabalhos a respeito tém sido
desenvolvidos com o objetivo de analisé-la sob angulos diferentes nos ultimos anos. Alguns
estudos sdo mais concentrados nas opcOes de tecnologias de cogeracdo, no potencial das
mesmas, e em suas Viabilidades econdmicas (Coelho, 1992; Belotti e Moreau, 1995; Walter,
1994; Albert-Thenet 1991, Lora et al., 2000; Lobo et al.,2007; Pistore e Lora, 2006),
enquanto outros utilizam ferramentas ou métodos de otimizacdo, como a programacao
dindmica, anélise exergética e termoeconémica (Paz e Cardenas, 1997; Barreda, 1999; Prieto
e Nebra, 2002; Modesto et al., 2006; Pellegrini e Oliveira, 2006; Ensinas et al., 2006; Ensinas
etal., 2007; Lora et al., 2007), e analise “pinch” (Pfeffer et al., 2007; Ram e Banerjee, 2003;
Ficarella e Laforgia, 1999; Higa, 2003). As areas de estudo das usinas também sao diferentes,
ja que para alguns trabalhos o processo de producéo é o ponto principal a ser analisado (Higa,
1999; Fernandez e Nebra, 2003; Pellegrini e Oliveira, 2006 a), enquanto outros ficam

centrados na geracdo de poténcia (Lora et al., 2006; Ensinas et al., 2006 a).

Um estudo feito por Nogueira (1987) utilizando ferramentas de simulacédo realizou uma
andlise da utilizacdo de energia nas diferentes etapas de producao de alcool a partir da cana-
de-acucar, considerando a energia direta e indireta, associada aos insumos, materiais e
equipamentos. Os resultados principais do estudo apresentam algumas oportunidades de uso
racional de energia nas diferentes etapas do processo de obtencdo do alcool e também a
maximizacao da eletricidade excedente do processo de cogeracao.

Recentemente, os trabalhos de Pellegrini (2009) e Ensinas (2008) analisaram, para
plantas de producdo de acUcar e &lcool, alternativas de uso racional da energia, o primeiro
enfocando seu trabalho numa avaliagdo termoeconomica-ambiental, e o segundo enfoca seu
trabalho na aplicacdo do método “pinch” como ferramenta para a diminui¢ao dos consumos

energéticos da planta.



Este trabalho avalia algumas oportunidades para 0 avango nos aspectos da
sustentabilidade na producdo de etanol de cana-de-agUcar numa destilaria do Brasil, no
contexto de um uso racional e sustentavel dos recursos utilizados no processo global de
producdo (planta de cogeracdo — destilaria de etanol), utilizando a Termoeconomia como
ferramenta. Apresenta algumas possibilidades de melhora no rendimento energético do
sistema de produgdo de etanol, visando a minimizagdo dos seus impactos ambientais e
consumos energeéticos da planta, assim como uma analise de sensibilidade econémica da
planta, considerando a venda de eletricidade e a producéo de etanol. De igual forma pretende-
se apresentar a influéncia na variacdo dos parametros de geracdo de vapor, e a selecdo da
tecnologia adequada no processo de producdo de etanol, na eficiéncia global da planta e no
custo final dos produtos obtidos (eletricidade e etanol).

Tendo em conta o anteriormente mencionado o presente trabalho estabelece como

principais contribuicBes as respostas aos seguintes aspectos:

. Determinar quais sdo os custos finais de producdo do etanol e da eletricidade em
funcdo das tecnologias de cogeracéo e de producéo utilizadas na planta.

. Quais sdo os custos finais da eletricidade em funcdo do critério de alocacdo de custo
escolhido para o bagaco.

. Qual é a influencia dos parametros de vapor utilizados e da capacidade da planta na
viabilidade econdmica das destilarias autbnomas.

. Atualmente quais sdo os parametros de vapor e tecnologias de producédo de etanol que
permitem obter uma maior eficiéncia global na planta de producéo de etanol.

Para o cumprimento dos aportes anteriormente mencionados, 0s seguintes objetivos

foram propostos.

1.2 OBJETIVOS

Objetivo Geral

Realizar uma andlise termo-econémica integrada de uma destilaria autbnoma, avaliando
conjuntamente a planta de cogeracdo e a planta de produgéo, considerando diferentes

tecnologias e parametros nos processos de cogeracéo e de destilagéo.



Objetivos Especificos

o Revisdo bibliografica e levantamento, mediante visitas técnicas, dos indicadores e
esquemas das diferentes alternativas tecnoldgicas atuais para a produgéo de etanol a

partir da cana-de-acgucar.

o Simular e avaliar diferentes esquemas de cogeracdo a partir de ciclos a vapor e
diferentes opcdes paramétricas, utilizando o software Gate-Cycle como ferramenta,

considerando o uso do bagaco da cana.

o Simular e avaliar diferentes esquemas de destilacdo considerando os parametros de
operacdo dos mesmos para a producdo de alcool hidratado, utilizando o software

Hysys.
o Determinar as propriedades termodinamicas dos principais fluxos da planta.

o Analisar o comportamento termoeconémico do conjunto planta de cogeracéo-
producdo de etanol para os diferentes tipos de esquemas analisados. Elaboracéo de
indicadores de desempenho e definicdo e implementacdo de um critério de

eficiéncia global do sistema integrado.

o Determinar o custo exergético e monetario final dos produtos da planta

(eletricidade e alcool hidratado), utilizando a exergoeconomia como ferramenta.

o Anélise econdmico-financeira das alternativas de cogeracao — planta de producéao a

implementar na destilaria.

o Definicdo da melhor alternativa (planta de cogeracdo — destilaria) técnica e

economicamente viadvel para a producéo de etanol.

. Andlise dos diferentes cendrios econdmicos numa destilaria autbnoma,

considerando a venda de eletricidade e a producéo de etanol.

Além do capitulo 1, apresentado anteriormente, 0s seguintes capitulos séo parte desta

tese de doutorado.

No capitulo 2 é apresentada uma reviséo sobre 0s critérios e aspectos gerais na selecdo

dos sistemas de cogeragdo, sua caracterizagdo na industria sucroalcooleira, principais
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parametros de operacdo, fatores que influenciam seu rendimento, tendéncias na aplicacéo
deste tipo de sistemas, caracterizacdo dos consumos energéticos dos sistemas de producgéo
acoplados ao sistema de cogeragdo, assim como uma analise dos principais indicadores de

desempenho baseados na Primeira e na Segunda Leis da termodinamica.

No capitulo 3 sdo apresentadas as principais caracteristicas das etapas produtivas que
compdem o sistema de producédo de etanol, assim como alguns parametros que influenciam o

comportamento destes sistemas.

No capitulo 4 sdo apresentadas as teorias termoecondmicas a implementar no caso de
estudo, as metodologias de calculo para a determinacdo das exergias do caldo de cana e da
mistura etanol-a4gua, as equacdes para os balancos de massa e energia para outras etapas da
planta de destilacdo, assim como, a descrigdo das ferramentas computacionais a utilizar neste

estudo.

No capitulo 5 é apresentada a modelagem das diferentes etapas do processo produtivo
de producdo de etanol (lavagem, moendas, tratamento do caldo, evaporacdo, fermentacéo e

destilacdo).

No capitulo 6 é apresentado o modelo fisico, termoecondmico do sistema planta de
cogeracdo — planta de etanol, considerando diferentes tecnologias e parametros que

contribuem no incremento da eficiéncia global da planta.

No capitulo 7 é realizada uma avaliacdo abrangente de plantas de producdo de etanol,
considerando parametros de vapor de 4,0 até 12,0 MPa e diferentes capacidades de moendas,
visando a avaliacdo destes aspectos nos custos finais de producdo da planta e na viabilidade
econdmica das plantas. De igual forma é apresentado neste capitulo uma analise de risco dos
diferentes cenarios avaliados, visando a determinacdo dos fatores que mais contribuem na
viabilidade econdmica de uma planta de producdo de etanol, assim como as probabilidades de

cada uma delas apresentar viabilidade econémica.
O capitulo 8 apresenta as conclusdes deste estudo.

A tese conta ainda com anexos, onde estdo os calculos complementares, tabelas e

resultados intermediarios.
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1.3 METODODOLOGIA E FERRAMENTAS DE CALCULO

A metodologia e ferramentas computacionais utilizadas nas modelagens e calculos deste

trabalho sdo apresentadas na Figura 1.4

Gate Cycle._

3 . Cogeracao Eletricidade
3 : Excedente !
: ; Esquemas ; —
1 ! H i\ Output
Cana-de-aclcar ! Bagaco . Eficiéncia : : weuts
3 i OO i i Indicadores
3 i Energia : ! .
| : Mecénica Vapor i | Exergiados
| : o ! , produtos
: Eletricidade Excel T
| i i i Custo
: | v v i i Exergético
: i Planta de produgdo / E :
‘ ' . ! : Custo
! | Caldo de cana Esquemas Alcool i ! Monetario
. L Hidratado P
: Eficiéncia 5 : >

'
_‘?ij 14 de 24- Area de transferéncia
Ttem coletado,

Figura 1.4 Metodologia utilizada nos calculos.

Da Figura 1.4 observa-se que o sistema de cogeracdo vai ser modelado utilizando o
software Gate-Cycle, enquanto as etapas do processo produtivo do etanol serdo modeladas

utilizando o software Hysys.

Inicialmente serdo modeladas todas as etapas do processo produtivo do etanol visando a
determinacdo da demanda térmica e elétrica das diferentes etapas produtivas do processo,
posteriormente estas informacOes serdo utilizadas no esquema da planta de cogeracdo do
software Gate-Cycle.

Os resultados obtidos neste dltimo programa sdo exportados a Excel onde serdo

construidos os modelos termoeconomicos dos cendrios a avaliar.
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Capitulo 2

COGERACAO NA INDUSTRIA SUCROALCOOLEIRA

Neste capitulo discute-se sobre 0 emprego da biomassa como fonte primaria de energia
para a geracdo de calor e/ou trabalho de forma combinada (sistemas de cogeracdo), na

industria sucroalcooleira.

O calor produzido numa camara de combustdo ou fornalha pode ser usado diretamente
em processos de manufatura, ou para a geracdo de vapor em caldeiras, o qual posteriormente
pode ser expandido através de uma turbina a vapor (ou ciclo Rankine) para a producdo de
poténcia mecéanica. Outros sistemas que podem ser potencialmente utilizados para o
aproveitamento energético da biomassa séo os ciclos baseados em turbinas a gas. Neste caso é
necessaria a gaseificacdo ou pirdlise prévia da biomassa para a sua conversdo num

combustivel gasoso ou liquido.

A poténcia de eixo obtida nos ciclos anteriormente mencionados pode ser utilizada
diretamente para o0 acionamento mecanico de equipamentos, tais como: moendas, ventiladores
e bombas, ou para a geracdo de eletricidade. Da mesma forma que na utilizacdo de
combustiveis fosseis, a eficiéncia e o desempenho ambiental sdo dois fatores importantes a

considerar no uso energético da biomassa (Overend, 2001).
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Como qualquer outro potencial energético, aquele associado a cogeracdo na indudstria de
acucar e alcool pode ser classificado segundo trés categorias distintas, de magnitude
decrescente, dadas a seguir: o potencial teérico, o potencial técnico e o potencial econdémico.

O primeiro nivel é determinado pela disponibilidade de energia priméaria. O potencial
técnico condiciona a exploracdo do potencial tedrico as limitacdes tecnoldgicas existentes e
cresce a medida que os processos de conversao sdo aprimorados. O potencial econdmico, por
sua vez, restringe o potencial técnico ao conjunto de sistemas de cogeragdo que apresentam

viabilidade econdmica.

E importante que a anéalise de sistemas de cogeracdo aplicados a indUstria de
biocombustiveis seja feita a luz de critérios de otimizacdo energética e ambiental, pois a
difusdo destes sistemas serd tanto maior, quanto maior for sua competitividade, frente as

alternativas tecnoldgicas de geracdo convencional disponiveis.

2.1 DISPONIBILIDADE E CARACTERIZACAO DOS
RESIDUOS DE BIOMASSA NA INDUSTRIA
SUCROALCOOLEIRA

A industria sucroalcooleira dispde de quantidades consideraveis de residuos
lignocelulésicos, tais como bagaco e a palha. A utilizacdo destes residuos para fins de
cogeracdo, ou como matéria-prima para a producao de etanol requer dados sobre o potencial
energético, a disponibilidade, poder calorifico e composi¢do quimica. Estas informacdes sdo

oferecidas a seguir.

A cana-de-acUcar é composta principalmente por fibra e caldo, no qual a sacarose esta
dissolvida. Apds da extracdo do caldo da cana nos processos de moenda e extracdo, onde se
recupera a sacarose, obtém-se como residuo fibroso o bagaco. O conceito de bagaco inclui
apenas o caule macerado, sem considerar a palha e os ponteiros. O conteudo de fibra na cana-
de-agUcar varia em torno de 15% e o poder calorifico inferior do bagago de cana Umido é de
aproximadamente 2300 kcal/kg (9536,4 kJ/kg). Em base energética 1 tonelada de bagaco
equivale a aproximadamente 1,2 barris de petroleo (Figura 2.1) (Smouse et al., 1998).
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Figura 2.1 A visdo energética da cana-de-acucar (Olivério, 2003)

A Figura 2.2, apresenta de forma esquematica os principais produtos e subprodutos que
podem ser obtidos a partir da cana-de-acicar. Em termos de potencial energético, vale
salientar que mais da metade (dois ter¢os) da energia contida na cana esta sob a forma de
bagaco e de palha (Tetti, 2003). Tendo em conta 0 ndo aproveitamento energético e poluicéo
do ar decorrente da queima da palha da cana-de-agUcar nos campos de colheita 0 seu
aproveitamento esta entre as metas futuras do setor sucroalcooleiro. Isto é, o aproveitamento
da palha para a geracdo adicional de energia, seja na forma de calor ou eletricidade nos atuais
sistemas de cogeracdo, ou futuramente através dos sistemas integrados com gaseificacdo e
turbinas a gés (BIG-GT).

Aglcar
Alcool
Geragdo de eletricidade
—’Combustivel—EGerogéo de calor
= Bagago ——Popgl e gelulose Cogeragdo
-=Rag¢do animal
L= Etanol e furfural
Cano— —= Fertilizante
= Vinhaga ™ Ragdo de alto valor protéico —= Alimento para microorganismo
Fertilizantes
——Biodigestﬁo—E Biogds (caldeiras)
Metano (veiculos)

Geragdo de eletricidade
"= Palhg —————=Combustivel ——Ecercgéo de calor
Cogeragdo

Figura 2.2 Aproveitamento de produtos e subprodutos da cana-de-agucar (Olivério, 2003).

Atualmente, o bagaco obtido na producéo de agucar ou alcool é destinado basicamente a
geracdo de energia, nas formas térmica, mecéanica e elétrica, sendo a energia obtida pela
gueima deste residuo nas caldeiras suficiente para suprir toda a demanda das unidades
produtoras e ainda gerar excedentes exportaveis a rede elétrica. Além da utilizagdo como

fonte primaria de energia na indudstria do etanol, o bagago da cana tem outras aplicaces.

Recentemente, a utilizacdo do bagago em outros setores industriais tem apresentado um

crescimento consideravel, como no caso da industria da polpa e papel, onde pode ser utilizado
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como matéria-prima principal. Outra aplicacdo estad na fabricacdo de plasticos industriais e
tintas e também como suplemento animal. Nos proximos anos espera-se desenvolver
comercialmente a producédo de etanol mediante a hidrélise. Em algumas aplicacdes o bagago é
utilizado como substituto parcial da madeira na fabricacdo de chapas de compensados e na
obtencdo de produtos como o furfural, de alta reatividade, para a sintese de compostos

organicos, com grande nimero de aplica¢fes na inddstria quimica e farmacéutica.

A composicéo quimica do bagago varia de acordo com diversos fatores, dentre eles, o
tipo de cana, o tipo de solo, as técnicas de colheita e até a forma de manuseio (Silva et al.,
2007). A composicdo elementar do bagaco de cana, segundo varios autores, compilados por
Garcia (2002) € mostrada na Tabela 2.1

Tabela 2.1 Composicdo elementar do bagaco de cana (% massa) (Garcia, 2002)

Elemento | Valsechi | N. Dert | Tromp | Hugot | V.M. | Davies
Carbono 47,0 46,5 44,0 470 | 475 | 479
Hidrogénio 6,5 6,5 6,0 6,5 6,1 6,7
Oxigénio 45,0 46,0 48,0 440 | 444 | 454
Cinzas 1,5 1,0 2,0 2,5 2,0 -

No caso do bagaco, diferentes equacgdes tém sido propostas na literatura para o célculo
do seu poder calorifico inferior. O PCI do mesmo depende muito do contetdo de umidade e

sacarose. As equacBes mais comuns sdo apresentadas na Tabela 2.2

Tabela 2.2 Equacbes para determinar o poder calorifico do bagaco de cana, considerando os

teores de sacarose, cinzas e umidade.

N° Equacao Unidades Referéncia

Foérmula de VVan der Horst
2.1 ¢ ¢ ¢ kJ/kg Hugot (1972)
PCI"=17 791 -42 A¢ - 200,8 W

Formula de Hessey
2.2 i i i kJ/kg Hugot (1972)
PCI"=18092 -51,5 A¢ - 205,2 W
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Formula de Baguant Harrel &
2.3 i ¢ ¢ kcal/kg
PCI'=41,64-69 Ac - 47,64 W Baguant (1992)
Formula de Don
2.4 ¢ ¢ ¢ kJ/kg Don (1969)
PCI" =18 309 - 207,6 W" - 196,05 A¢
Formula de PLANASUCAR Sobral &
2.5 ¢ ¢ kcal/kg
PCS'=4450- 43,27 W' - 2523 A Barbosa (1987)
26 Formula para colheita mecanizada Meade-Chen
¢ ¢ ¢ kJ/kg
PCI'=18 303 - 31,15 A¢ - 207,3 W - 196,1 A (1977)

Agt = teor de sacarose em peso, expresso em massa de trabalho.

A cana-de-acUcar € a matéria-prima que permite 0s menores custos de producdo de
acucar e alcool, como conseqiéncia do uso dos prdprios residuos do processo para a producao
da energia consumida no mesmo (MAPA, 2007).

2.2 DEFINICAO, HISTORICO E ASPECTOS GERAIS DA
COGERACADO.

A cogeracao é definida como a producdo sequencial de energia elétrica ou mecanica e
de energia térmica Util em processos industriais, a partir de uma mesma fonte de energia
primaria (CONAE, 2007). A cogeracdo ndo é uma tecnologia nova e tem sido utilizada ha
anos em muitas unidades industriais como um meio econdmico de satisfazer, parcial ou

totalmente, as suas necessidades térmicas e elétricas.

Historicamente, no Brasil, um dos grandes financiadores dos empreendimentos de
cogeracdo (Figura 2.3) no setor sucroalcooleiro € o Banco Nacional de Desenvolvimento
Econdmico e Social (BNDES). Em 2001, deu-se inicio a um programa para financiar projetos
de cogeracdo de eletricidade a partir do aproveitamento do bagago da cana-de-agUcar,
denominado “Programa de Apoio a Cogeragdo de Energia Elétrica a partir de Residuos de
Biomassa”. Com a realizacao desse programa, o BNDES pretendia estimular os cogeradores a

aumentar seus excedentes e coloca-los na rede publica.
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Figura 2.3 Historico da cogeracdo em Brasil (Lora, 2005)

O PROINFA - Programa de Incentivo as Fontes Alternativas de Energia Elétrica, criado
pela Lei 10.438, em 26/04/2002, tem como principal objetivo aumentar a participacdo da
energia elétrica, produzida por Produtores Independentes Autdnomos, concebidos com base
em fontes edlica, pequenas centrais hidrelétricas e biomassa, num total de 1.100 MW por
fonte, no Sistema Elétrico Interligado Nacional (MME, 2007).

Atualmente o setor sucroalcooleiro tem em construcao ou operacdo uma capacidade de
2.250 MW, além de 3.000 MW para consumo préprio. Outros 7.000 MW foram colocados a
disposicdo no leildo de energia de reserva. O salto de capacidade ocorre porque as novas
usinas virdo com caldeiras mais eficientes na queima do bagaco e a colheita esta sendo

mecanizado, o que permite o uso da palha de cana (Agéncia Canal Energia, 2008).

Segundo calculos feitos por Ondrio Kitayama e apresentados na Agéncia Canal Energia
(2008), na safra 2012/2013, a expectativa é que 0 uso do bagaco e da palha gere mais 19.284
MW, além da capacidade atual. A palha, de acordo com o mesmo autor, apresenta um
potencial de 10.000 MW, acrescentando ainda que, em 2020, a mesma contribuira com
15.000 MW adicionais para o sistema elétrico brasileiro, colaborando para a seguranca do
abastecimento, ja que a colheita ocorre no periodo seco, quando o nivel nos reservatorios esta

baixo.

A melhoria dos processos de cogeracdo de energia € muito importante no crescimento
da industria de producéo de etanol a partir de cana-de-agUcar, ja que isto permitira garantir a

sustentabilidade deste importante setor industrial.
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2.2.1 Beneficios da Cogeracéo

A aplicacdo de sistemas de cogeracdo permite a obtencdo de diferentes beneficios
econdmicos, operacionais e ambientais, tendo em conta que a mesma € uma alternativa
tecnoldgica de geracdo mais eficiente e menos poluente que os sistemas tradicionais de
geracdo de energia. Entre os diferentes beneficios que os sistemas de cogeracdo oferecem,

podem ser citados:

Econdmicos

o Reduz os riscos associados a incrementos nos precos da eletricidade para as industrias
que utilizam esta tecnologia.
o Diminui os custos associados a compra de energia priméaria no sistema

. Permite a venda de excedentes ao sistema elétrico.

Operacionais

o Incrementa a eficiéncia na conversdo e utilizacdo de energia primaria nos processos de
geracgdo térmica e elétrica.

o Melhora a qualidade da eletricidade mediante sistemas de controle que garantem a
tensdo e freqliéncia requerida pelo sistema.

o Melhora a confiabilidade no fornecimento energético da usina.

e  Aumenta o nivel de automatizacdo da operacao.

Ambientais

. Diminui o impacto ambiental associado a utilizacdo de combustiveis fosseis,
principalmente porque diminui a quantidade de energia priméria demandada pelo
sistema para produzir a mesma quantidade de energia Util.

. Baixa emisséo de SOy quando € utilizado o gas natural ou biomassa como
combustivel.

. Em alguns casos, onde a biomassa e alguns residuos séo anaerobicamente digeridos ou
gaseificados, essas substancias podem ser utilizadas como combustiveis nos sistemas
de cogeracdo, o que permite diminuir a quantidade final de residuos gerados no

processo.
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2.2.2 Classificacao dos sistemas de cogeracao

De acordo com a sequéncia de producdo de energia térmica e elétrica os sistemas de
cogeracdo podem ser classificados como superiores (topping) e inferiores (bottoming). Nos
ciclos superiores a energia primaria é utilizada para a geracdo de energia elétrica num
acionador primario e, na sequéncia, a energia rejeitada pelo mesmo é aproveitada para a

producao de “calor util” no processo.

Por outro lado, nos ciclos inferiores a energia primaria é utilizada inicialmente num
processo industrial e o calor residual do mesmo é aproveitado para a produgdo de energia
elétrica. Este tipo de sistema tem uma aplicacdo limitada a processos nos quais se gera uma
energia térmica residual de elevada temperatura, por exemplo, 0s processos da inddstria

metallrgica ou quimica.

Outra classificacdo geralmente utilizada nos sistemas de cogeragdo é baseada no

acionador primario utilizado para a geracdo de energia elétrica. Dentro deste contexto tem-se:

. Sistemas de cogeracdo com turbinas a vapor
. Sistemas de cogeracdo com turbinas a gas
. Sistemas de cogeracdo com motores alternativos

. Sistemas de cogeracdo com ciclos combinados

Células a combustivel e microturbinas a gas também podem ser utilizadas na geracéao de
eletricidade em sistemas de cogeracdo, mas no caso das células, ndo estdo disponiveis ainda

para aplicacdes comerciais em grande escala (Oland, 2004).

A implementacdo atual de um sistema de cogeragdo ou outro baseado em diferentes
acionadores primarios apresenta uma série de caracteristicas de operacdo, as quais Sao

apresentadas de forma resumida na Tabela 2.3.
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Tabela 2.3 Caracteristicas principais de diferentes sistemas de cogeracao utilizados na

atualidade (Cogen Europe, 2001).

Acionador Fonte Primaria Faixa de Relagéo Efic. da Efic. Qualidade do Calor
Primario de energia pot. Calor/ geracdo global
(MWe) Eletricidade | Elétrica

Turbina de | Qualquer tipo de 1-100+ 3:1-8:1+ 10-20% | Até 80% | Vapor a dois niveis de
Extracdo- combustivel pressdo ou mais
condensacgao
Turbina de | Qualquer tipo de 0.5-500 3:1-10:1+ 7-20% Até 80% | Vapor a dois niveis de
Contrapressdo combustivel pressdo ou mais
Ciclo Combustiveis 3-300+ 1:1-3:1" 35-55% | 73-90% | - Vapor com nivel médio de
combinado com | gasosos e liquidos pressdo e alta temperatura.
turbina a Gas - Agua quente
Turbina a gas | Combustiveis 0.25-50+ 1.5:1-5:1" 25-42% | 65-87% | - Vapor com alto nivel de
em ciclo aberto. | gasosos e liquidos pressdo e temperatura.

- Agua quente
Motor de | Combustiveis 0.2-20 0.5:1-3:1" 35-45% | 65-90% | - Vapor com baixo nivel de
ignicao por | gasosos e liquidos pressdo e temperaturas
compressao médias e baixas.

- Agua quente.
Motor de | Combustiveis 0.03-6 1:1-3:1 25-43% | 70-92% | - Calor a média e baixa
ignicao por | gasosos e liquidos temperatura.
centelha - Agua quente

* Maiores relacdes Calor/Poténcia sdo obtidos nestes sistemas com queima suplementar.

Durante a selecdo do tipo de acionador primario, para um sistema de cogeracdo, devem

ser consideradas as vantagens e desvantagens das diferentes tecnologias (Tabela 2.4).

Além das vantagens operacionais, econémicas e ambientais, que podem resultar da
implementacdo de cada um destes sistemas de cogeragdo, existem alguns pontos negativos
comuns a todos os sistemas. Como 0 vapor e agua quente ndo podem ser levados a longas
distancias, deverdo existir demandas térmicas locais, sem as quais a eficiéncia térmica global
do sistema de cogeracdo ficara prejudicada. Além disto, estas utilidades deverdo ser geradas
nas temperaturas requeridas localmente. Por estes motivos, a energia elétrica tem geralmente
um peso maior que o calor, e as avaliagdes econdmicas de uma instalacdo tém que levar estes

fatos em consideracao.

Da Tabela 2.3 e 2.4 fica evidente que nos casos de utilizagdo de residuos de biomassa

como combustivel e de alto consumo de vapor no processo a tecnologia a utilizar € o ciclo a
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vapor. A relacdo Q/W (calor/eletricidade) para o processo de producao de aculcar e alcool fica

na faixa de 9 a 11 para eficiéncias atuais de uso do vapor. Os sistemas com gaseificacdo de

biomassa e ciclo combinado (BIG-GT) apresentam uma relagdo Q/W ainda menor, na faixa

de 0,9-1,4, o que evidencia a necessidade de uma reducdo consideravel no consumo de vapor

para conseguir implementar estes sistemas nas usinas de agucar e alcool. Uma solucéo

intermediaria poderia ser a manutencdo de uma parte do sistema de cogeracdo com uma

turbina de contrapressao.

Tabela 2.4 Vantagens e Desvantagens na aplicacdo de diferentes tipos de acionadores

primarios nos sistemas de cogeracao (Cogen Europe, 2001).

Acionador primario

Vantagens

Desvantagens

Turbina a vapor

Alta eficiéncia de cogeragéo.

Qualquer tipo de combustivel.

Operacao flexivel em relacdo a relacdo
calor/poténcia.

Capacidade de satisfazer diferentes niveis
de demanda térmica.

Ampla faixa de poténcias disponiveis.

Longo tempo de vida dtil.

Alta relagdo calor/poténcia requerida
para sua aplicacéo.
Alto custo.

Partida demorada.

Turbina a Gas

Alta confiabilidade.

Alta taxa de calor disponivel.

Controle da poténcia elétrica de saida.

Alta relacdo de poténcia.

Né&o precisa de agua de resfriamento.

Baixo investimento relativo.

Disponivel para varios combustiveis (diesel,
LPG, nafta, gas natural).

Baixo nivel de emissbes

Namero limitado de aplicagdes em
funcéo da poténcia final desejada.
Eficiéncia menor que 0s motores
alternativos.

Alto nivel de ruido.

Baixa eficiéncia a cargas parciais.
Poténcia dependente da temperatura
ambiente.

Fornecimento de gés natural a altos

niveis de presséo.

Motores

Alternativos

Alta eficiéncia em cargas parciais.
Baixo investimento relativo.
Flexibilidade de operacdo para cargas-
parciais

Partida répida.

Permite a utilizacdo de varios
combustiveis.

Pode operar com gas a baixa presséo.

Devem ser resfriados, mesmo se o calor
recuperado ndo é reutilizavel.

Altos niveis de ruidos de baixa
frequéncia.

Alto custo de manutencéo.
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2.3 CONSIDERACIONES TEORICAS, CICLOS E
PARAMETROS DOS SISTEMAS DE COGERACAO
UTILIZADOS NA INDUSTRIA SUCROALCOOLEIRA.

No setor sucroalcooleiro os arranjos usuais de cogeragéo utilizados sdo do tipo superior
baseados em ciclos a vapor, portanto, nesta secdo a analise fica centrada, principalmente no
ciclo Rankine, do qual sdo derivados os sistemas de cogeracdo baseados em turbinas de
contrapressdo, turbinas de condensacdo e extracdo. Estas tecnologias sdo 0s principais

acionadores primarios utilizados neste setor.

Uma analise detalhada dos outros ciclos de cogeracdo pode ser encontrada em (Horlock,
1997; Balestieri, 2002; Oland, 2004). A seguir sdo apresentados os fundamentos tedricos do

ciclo a vapor.

2.3.1 Consideracdes Teoricas sobre o Ciclo Rankine

O ciclo ideal das plantas de poténcia a vapor é o ciclo Rankine (Figura 2.4). O
combustivel é queimado numa caldeira para a producdo de vapor, o qual aciona uma turbina
para a producdo de poténcia. Esta caracteristica garante uma facil adaptacdo deste ciclo as
condi¢des da industria sucroalcooleira. Outro fato relevante relacionado a estes ciclos é a
possibilidade de utiliza-los para a geracdo simultanea de poténcia e calor, 0 que pode ser
efetuado mediante pequenas alteracfes do sistema.

Gerador de
vapor Turbina

o :
/\ Wy
> \\

N~

/N
(<Y -
\

Bomba de ( J= \\,\;/f

alimentagdo Condensador

Qr

Figura 2.4 Esquema do Ciclo Rankine — Componentes Principais
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O ciclo Rankine, por ser uma idealizacéo, ndo inclui nenhuma irreversibilidade e esta

composto pelos seguintes processos termodindmicos:

e  Fase 1-2: Expansdo isentropica na turbina.
. Fase 2-3: Troca de calor isobarica no condensador.
. Fase 3-4. Compressdo isentropica na bomba.

. Fase 4-1: Troca de calor isobarica na caldeira.

A Figura 2.5 mostra estes processos no diagrama T x s para um Ciclo de Rankine

teorico simples:

Aquecimento
isoborico
Compressdo
isentrépica

> 3 Resfriomento
isobdrico

Expansdo
isentrdpica

Figura 2.5 Ciclo Rankine Teoérico

A eficiéncia térmica deste ciclo pode ser calculada como:

n, o= (2.7)
Q
Onde:
W, - Trabalho atil produzido pelo ciclo, dado pela diferenca entre o trabalho produzido

pela turbina e o consumido pela bomba de alimentagéo de agua.

Q, - Calor fornecido ao sistema (insumo)

Porém, os ciclos reais normalmente empregados para a geracdo de poténcia apresentam

alguns desvios em relagdo ao ciclo teorico: perdas de pressdo nas tubulacdes do sistema,
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perdas de calor do sistema para a as vizinhanca e as irreversibilidades nos processos de

expansdo e compresséo, causando aumento de entropia (Figura 2.6).

Irreversibilidade
da bomba Queda de pressdo

na caldeira

Ciclo Ideal ‘?\1
\Irreversibilidade
\ na turbina
\
\
2
3 pd
/ Queda de pressdo

no condensador

S
Figura 2.6 Ciclo Rankine - Efeito das Irreversibilidades.

Embora a geracdo de eletricidade e calor por sistemas convencionais de geracao
(caldeira e planta de geracédo elétrica) seja uma alternativa tecnoldgica possivel, na industria
sucroalcooleira, a energia primaria fornecida pelo combustivel ndo é aproveitada

eficientemente no ciclo.

Diante a necessidade de utilizar eficientemente a energia contida no combustivel
primario, é introduzido o conceito dos sistemas de cogeracdo, baseados em turbinas a vapor
de contrapressdo e extracdo-condensacdo, 0S quais permitem a geracdo simultanea da
eletricidade e do calor demandados no processo, permitindo ainda a comercializacdo de

excedentes ao sistema de transmissdo de energia elétrica.

A seguir sdo analisados os principais sistemas de cogeracdo utilizados no setor
sucroalcooleiro.

2.3.2 Sistemas com Turbinas de Contrapressao

A Figura 2.7 mostra um sistema tipico de cogera¢do com turbina de contrapressdo. O
termo contrapressao se utiliza para indicar que o vapor na saida da turbina esta a uma pressao
igual, ou superior, & atmosférica, condigdo necessaria para atender a demandas de calor em

niveis de temperatura superiores a 100°C.
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Figura 2.7 Esquema de Sistema de Cogeracdo com Turbina de Contra-pressédo

A Figura 2.8 apresenta o ciclo termodindmico de um sistema de cogeragdo com turbina

de contrapresséo no diagrama T-s. O ciclo de geragdo de poténcia esta definido pela area (1-2-
3-4-1), e o calor util aproveitado no processo por (1-2°-3"-4-1).
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Figura 2.8 Sistema de Cogeracdo com Turbina de Contrapressao

Uma consideracdo importante sobre os sistemas de cogeracdo com turbinas de
contrapressao € a incapacidade de operar sem um consumidor de vapor acoplado ao escape da
turbina, que permita o fechamento do ciclo a vapor. Assim, a producdo de energia depende da
vazdo de vapor demandada pelo processo, que definira o trabalho gerado, de acordo com a

caracteristica da turbina. Isto torna estes sistemas pouco flexiveis do ponto de vista

operacional.

Estes sistemas sdo caracteristicos de unidades que visam a auto-suficiéncia, embora

possam ser encontrados também em unidades que geram excedentes de energia elétrica.
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2.3.3 Sistemas com Turbinas de Extracdo e Condensacao

Este tipo de sistema ocupa uma posi¢éo intermediaria entre um sistema de producéo de
poténcia e um sistema de cogeragdo com turbina de contrapressdo, pois parte do vapor €
condensada, como nos sistemas do primeiro grupo, enquanto outra parcela fornece calor Gtil a

um processo, como indicado no ciclo da Figura 2.9.
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S
N
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Preaquecedor
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Figura 2.9 Esquema de Sistema de Cogeracdo com Turbina de Extracdo e Condensacéo

Os fluxos de energia correspondem a uma mistura entre os sistemas de producdo de
poténcia e de cogeracdo com turbina de contrapressdo. Para facilitar o entendimento, pode-se
dizer que a recuperacdo de energia da parcela de vapor extraido m (vide Figura 2.10) é
realizada de acordo com o processo que ocorre em uma turbina de contrapressdo (1-6-5-5"-1).
Enquanto a parcela de vapor que é condensada 1-m, obedece ao processo observado em uma
planta de geracdo de poténcia (1-2-3-4-1).
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Figura 2.10 Ciclo de Sistema de Cogeracdo com Turbina de Extracdo e Condensagéo

Nestes sistemas é possivel controlar o trabalho gerado regulando a vazdo admitida na
méaquina, mantendo as condic¢Bes do vapor enviado ao processo, praticamente constantes, uma

vez que a extragdo possui um controle independente.

Evidentemente, existem limitagdes que definem as fronteiras inferiores e superiores
para a geracdo de trabalho para cada ponto de operacdo da extracdo. Determinado pelo
consumo de vapor pelo processo, que sdo dadas, respectivamente, pela vazdo minima de
vapor necessaria para a refrigeracdo dos estagios de condensagdo da turbina e pela vazdo
maxima de vapor que pode atravessar a se¢do de condensacdo da maquina. Considerando,

todavia, que a admisséo e a extracdo néo restringirdo o fluxo de vapor.

Ainda assim, a maquina pode ser dimensionada para que a faixa de operagdo

apresentada acima seja bastante ampla, caso 0 processo assim o exija.

Esta capacidade é essencial quando se deseja produzir energia elétrica durante o ano
todo em usinas de agucar e alcool, pois possibilita a geracdo de eletricidade mesmo quando o
consumo de vapor de processo € minimo ou absolutamente inexistente, como o0 que ocorre ao

longo do periodo da entressafra.

Os sistemas com turbinas de condensacéao e extracdo sao recomendados para condic¢Oes
em que se deseja maximizar a saida de energia elétrica, ou quando a demanda de calor
mostra-se reduzida, a ponto de impedir que a demanda de eletricidade seja atendida na

condicdo de carga térmica m&xima, por um sistema com turbina de contrapressao.
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2.3.4 Cogeracao com Tecnologias Avancadas (Gaseificacao de

Bagaco e Turbinas a Gas)

Uma quantidade consideravel de eletricidade poderia ser gerada utilizando tecnologias
avancadas com alta eficiéncia de conversdo termomecanica. Neste sentido a tecnologia
Integrada de Gaseificacdo e Turbinas a Gés (Biomass Integrated Gasifier / Gas Turbine,
BIG/GT) pode ser muito atrativa para introdugdo nas usinas agucareiras com baixo consumo

de vapor.

A tecnologia BIG-GT esteve em fase de testes em varios projetos demonstrativos na
Europa, Estados Unidos e Brasil. Espera-se que os sistemas BIG-GT, que ainda estdo em
desenvolvimento, atinjam eficiéncias elétricas aproximadas de 32-41% (De Feber e Gielen,
2000).

Os elementos basicos de uma planta de poténcia BIG-GT sao: secador de biomassa
(idealmente alimentado por calor residual), um gaseificador para converter a biomassa em um
gas combustivel, um sistema de limpeza de gas, uma turbina a gas alimentada pela combustéo
do gés derivado da biomassa, uma caldeira de recuperacéo de calor (HRSG), e uma turbina a

vapor (Figura 2.11).
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Figura 2.11 Esquema de um sistema BIG/GT acoplado ao esquema térmico de uma usina de
acucar (Lora, 2005)
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Um sistema BIG-GT auténomo trabalha como uma planta térmica de poténcia
independente, operando em ciclo combinado. Entre os elementos principais que compdem o
sistema BIG-GT, o que ainda apresenta mais problemas tecnoldgicos é o gaseificador. Um
dos problemas apresentados na utilizacdo desta tecnologia esta relacionado com a alimentagéo

do bagaco de maneira continua no gaseificador.

Trés variantes da configuracdo do sistema BIG-GT estdo em desenvolvimento
comercial. A Tabela 2.5 resume as principais vantagens e desvantagens das trés variantes,

sendo que a principal diferenca entre as mesmas reside no projeto do gaseificador.

Outro problema tecnol6gico apresentado neste tipo de sistema € o relacionado com a
adaptacdo de turbinas a gas para operar com 0 gas de baixo poder calorifico produzido da
gaseificacdo do bagaco (Rodrigues et al., 2007). O poder calorifico da biomassa gaseificada
pode ser 10 vezes mais baixo que o do gas natural e, portanto, maiores quantidades de

combustivel sdo requeridas para uma entrada equivalente de calor.

Uma planta BIG-GT integrada a uma usina de agUcar e alcool pode fornecer o vapor
necessario para as plantas de agucar e etanol durante a safra. Fora do periodo de safra a

turbina a vapor pode operar em modo de condensacdo para a geracdo de eletricidade.

Com relacdo a geracdo de eletricidade excedente, consumo especifico de vapor e a
relacdo vapor/bagago em caldeiras a vapor, Hobson e Dixon (1998) realizaram um estudo
sobre a possibilidade de implementar sistemas BIG-GT nas condi¢Ges das usinas agucareiras

australianas (Figura 2.12). As conclusdes principais foram:

»  Para um consumo especifico de vapor de 520 kg/tc (52 % de vapor em cana) a
energia dos gases de escape da turbina ndo é suficiente para gerar o vapor de
processo. Para este nivel de consumo de vapor 70 % do bagaco deve ser desviado
do gaseificador e alimentado diretamente aos geradores de vapor;

» A reducéo do consumo de vapor de 520 kg/tc para 400 kg/tc, aumenta a poténcia
disponivel do sistema BIG-GT de 88 a 148 MW. Uma reducdo adicional no
consumo de vapor até 320 kg/tc leva a um aumento moderado da poténcia até 153
MW. Na mesma faixa de valores analisados, um sistema de vapor convencional

aumenta a poténcia disponivel desde 37 até 43 MW;
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» A ceficiéncia de geracdo utilizando a tecnologia BIG-GT com recuperacdo da palha

de cana (37 %) é muito maior do que a obtida com a melhor tecnologia atualmente

disponivel.

gaseificadores diferentes (Larson et al., 2001).

Tabela 2.5 Vantagens relativas e desvantagens de sistemas BIG-GT baseados em trés tipos de

Modelo do Gaseificador

Vantagens

Desvantagens

Gaseificacdo com ar a
baixa pressao,
(variante 1)

- Facil alimentacéo de
combustivel comparado a
variante 3

- Equipamento
convencional de limpeza
de gas.

- Economicamente viavel

pelo tamanho.

- Poluicdo secundaria de
agua pelo sistema de
limpeza de gés.

- Custo adicional do
compressor de gas
combustivel.

- Limitado
economicamente a

capacidades médias.

Baixa-pressdo
Agquecimento indireto

(variante 2)

- Fécil alimentacéo de
combustivel em
comparagao com a variante
3.

- Equipamento
convencional de limpeza
de gas.

- Dimensdes reduzidas.

- Gas de alto poder
calorifico.

- Poluig&o secundaria de
agua pelo sistema de
limpeza de gés.

- Precisa de compressor
para o gas combustivel,
mais de menor capacidade
que o da variante 1.

- Limitado
economicamente a
capacidades médias.

- Operacdo do gaseificador
mais instavel que na

variante 1.

Gaseificacdo pressurizada

com ar (variante 3)

- Alta eficiéncia devido a
auséncia do compressor de
gas.

- Sistema de limpeza de
gases a quente e sem uso

de agua.

- Maior dificuldade de
alimentacéo do
combustivel

- Limpeza do gas mais
complexa.

- Alta emissdo de NOx.
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- Economicamente viavel - Viavel apenas para

para grandes escalas. grandes capacidades.

Os ciclos baseados na tecnologia BIG-GT serdo capazes de produzir até duas vezes
mais eletricidade por unidade de biomassa consumida, e se espera que tenham menor custo

especifico de investimentos que os sistemas de geragdo baseados em turbinas a vapor de

extracdo-condesacdo (Larson et al., 2001).
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Figura 2.12 Resultados da simulacdo da implementacdo de um sistema BIG/GT numa usina
Australiana de 600 t/h de capacidade (Hobson e Dixon, 1998).

2.4 INFLUENCIA DOS PARAMETROS DE VAPOR SOBRE O
DESEMPENHO DE SISTEMAS DE COGERACAO
BASEADOS EM TURBINA A VAPOR

Na industria sucroalcooleira a eficiéncia térmica do ciclo Rankine ideal, adaptado para
condicdes especificas, pode ser expressa em termos das temperaturas medias termodinamicas,
que vigoram durante os processos de interacdo térmica (fornecimento e rejeicdo de calor)

através da expressao 2.8:
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=1- =& (2.8)

A expressdo 2.8 mostra que a eficiéncia térmica do ciclo ideal tende a aumentar, a

medida que a temperatura média na qual a energia é fornecida por transferéncia de calor (dos

gases a alta temperatura para a agua e o vapor na caldeira) aumenta (T, ), e/ou a temperatura

ent

média na qual a energia € rejeitada (no condensador da turbina a vapor) diminui (T, ).

Assim fica evidente que uma das vias de acréscimo da eficiéncia do ciclo a vapor é o
aumento dos parametros do vapor utilizado em instalacbes comerciais. Hoje, a partir da
adoc¢do de ligas de acos de alta resisténcia mecénica a temperaturas elevadas, é possivel
atingir niveis de pressdes de vapor na faixa de 2,1 a 12,0 MPa, e de temperaturas entre 485 e
530 °C, como parametros do vapor na entrada das turbinas industriais comercializadas
(Azzolini, 2007). No ciclo a vapor de centrais termelétricas utilizam-se parametros do vapor

mais altos, podendo atingir até 35,0 MPa e 600 °C.

A Figura 2.13 apresenta a evolugédo nos parametros de geracdo de vapor nos sistemas de

cogeracdo da industria sucroalcooleira a partir da década de 70.

@
120 Kgf/cm2-530"C
Década de 00

<)
65 Kgf/cm2-485"C
Década de 90/00

1069 kJ/K
978 kJ/Kg /X9

[ ]
42 Kgf/cm2-420"C

Década de 80 875 kJ/Kg

@
21 Kgf/cm2-300"C 705 kJ/Kg
Década de 70 R

0,10 bar-40 o 50°C
Figura 2.13 Ganho energético com o aumento da pressao e temperatura do vapor de operagao

de turbinas a vapor (Azzolini, 2007).

Na Figura 2.14 mostra-se num diagrama T x s (temperatura X entropia) a dependéncia
da poténcia fornecida pelo ciclo do aumento dos pardmetros de vapor para uma dada

temperatura de condensacéo.
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Figura 2.14 Variacdo da poténcia de saida de um sistema de cogeracdo a vapor em

funcéo da pressdo e temperatura de entrada na turbina. (Inkson e Misplon, 2007)

O aumento nos parametros de geracdo de vapor resulta no aumento da eficiéncia
térmica do ciclo, o que permite um uso mais eficiente do combustivel fornecido ao sistema,
assim como, a garantia de auto-suficiéncia da planta, ao mesmo tempo em que se eleva a

guantidade excedente de eletricidade, disponivel para comercializar com a rede elétrica.

O efeito do incremento da pressdo da caldeira no rendimento do ciclo de poténcia a
vapor é mostrado na Figura 2.15, onde se observa um acréscimo na poténcia liquida fornecida
pelo ciclo. E importante ter em consideracdo que, para uma temperatura de entrada fixa na
turbina, o ciclo se desloca para a esquerda e aumenta o conteudo de umidade do vapor na
saida da turbina, limitado em 13-14 % pela maioria dos fabricantes. Dai a necessidade de

escolher pares temperatura/pressdo que permitam satisfazer este requerimento.
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Figura 2.15 Efeito do Incremento da Pressdo na caldeira num sistema de cogeracao (Cengel e

Boles, 2006).

Haywood (1985) apresenta os efeitos negativos decorrentes do aumento de pressao sem
aumento simultaneo da temperatura. Estes efeitos negativos levam a diminuigdo da entalpia
disponivel a partir de certo limite de pressdo, acompanhada do aumento da erosdo das pas dos
ultimos estagios das turbinas, devido ao aumento da umidade do vapor com a consequente

diminuicéo da eficiéncia isentropica.

No caso das caldeiras com superaquecedores e turbinas a vapor, quando a temperatura
de entrada do vapor esta acima de 500 °C, sdo necessarias ligas especiais com o proposito de
garantir a vida atil do equipamento. Para carcacas de turbinas, que operam em altas
temperaturas, e caixas ou camaras de vapor, a selecdo do material envolve, principalmente, o
atendimento dos requisitos de resisténcia mecanica a altas temperaturas e ductilidade. Estas
propriedades sdo requeridas para acomodar os processos de fluéncia e fadiga térmica, que

aumentam continuamente a partir da entrada em operacdo da turbina a vapor (Corréa, 2004).

Quando a pressdo do vapor de trabalho na caldeira do sistema de cogeracdo € maior que
6,0 MPa, os requerimentos na qualidade da dgua de alimentacdo e do vapor tem que ser mais
rigorosos. Com a finalidade de prevenir e minimizar impurezas no vapor, que facilitam o
acumulo de incrustacdes nos superaquecedores, tubulacGes, palhetas das turbinas e sistemas

de controle (Inkson e Misplon, 2007).

Pressao de condensacéo do vapor

Um dos parametros mais importantes de um sistema de cogeragdo com turbinas de

extracdo-condensacdo € a pressdao no condensador, que deve permitir a obtencdo da maior
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eficiéncia possivel no processo. A pressdo mais baixa que pode ser obtida no condensador € a
pressdo de saturacdo correspondente a temperatura ambiente ou da &gua de condensagédo
utilizada, uma vez que esta € a menor temperatura possivel para a rejeicdo de calor ao meio

circundante.

A diminuicdo da pressdo do vapor de exaustdo da turbina para 0s mesmos parametros
iniciais do vapor p0 e t0, provoca uma redugdo na temperatura de condensagéo, ou seja, da
temperatura de rejeicdo de calor ao ambiente. Como consequéncia, isto leva ao aumento do
salto entalpico disponivel na turbina e do rendimento do ciclo. A Figura 2.16 mostra 0s
processos de um ciclo a vapor operando com diferentes temperaturas de condensacéao
(Tcond2<Tcondl). A é&rea marcada do grafico corresponde ao trabalho adicional

desenvolvido pelo ciclo a vapor.

)

, S cond1 S 0 S
S cond2

Figura 2.16 Comparacdo de ciclos térmicos a vapor ideais com diferentes pressdes de

condensacéo (Trubilov et al, 1985)

A temperatura de condensacdo do vapor estd limitada pela temperatura da agua de

resfriamento e pode ser calculada pela equacéo:

T, =T, +AT+0T (2.9)

cond

Onde:
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T1a = Temperatura da agua de resfriamento na entrada do condensador (°C)

AT = Aquecimento da agua de resfriamento no condensador (°C) (assume valores desde 6-7

°C até 10-12 °C)

dT = Diferenca de temperatura entre o vapor saturado (Tcong) € @ &gua de resfriamento na

saida do condensador (t2,), em °C. Geralmente na faixa de 5-10°C.

Valores tipicos da pressdo no condensador de uma turbina de extracdo-condensacéo,
numa usina de acucar e alcool, estdo na faixa de 10-15 kPa.

Para se obter um valor de Tcond o mais perto possivel de T1A, é preciso aumentar a
relacdo entre a vazdo de agua de resfriamento, e a vazdo de vapor em condensacao
(multiplicidade de circulacdo), isto equivale a utilizar uma maior vazdo de agua de
resfriamento por unidade maéssica de vapor condensado. Outra opcéo é aumentar a superficie

de troca de calor no condensador.

Assim, o problema do valor da temperatura de condensacéo converte-se num problema
técnico-econdmico, sendo que as unidades de maior poténcia caracterizam-se por ter uma
menor temperatura de condensacao. A temperatura da dgua de resfriamento T1A depende das

condicdes climaticas, e do tipo de resfriamento adotado para a &gua que deixa o condensador

Observa-se como a selecdo dos parametros de operacdo de um ciclo de cogeracdo a
vapor depende de uma série de fatores que podem definir a viabilidade econémica de um

projeto de cogeracéo.

O trabalho extra, obtido pelo aumento da pressdo e temperatura do ciclo, devera

justificar o maior investimento requerido em equipamentos (caldeira e turbina).

Na repotenciacdo dos sistemas de cogeracdo para a operagdo com altos parametros de
pressdo e temperatura (acima de 6,0 MPa / 500 °C). Outro fator a considerar ¢ a eletrificacdo
das moendas mediante a substituicdo das turbinas de acionamento mecénico, utilizadas na

area de preparo e extracdo, por motores elétricos.
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2.5 TERMODINAMICA DA COGERACAO: INDICADORES DE
DESEMPENHO

Na prética os indicadores mais comuns para caracterizar o uso da energia em usinas de

acucar e alcool séo:

Cvapor.  Consumo especifico de vapor no processo, expresso em kg de vapor utilizados
no processo de fabricacdo por cada tonelada de cana moida (kg/tc). Outra
forma de expressar 0 consumo especifico de vapor ¢ como “porcentagem de

vapor em cana’”;

Ig.bruto. indice especifico de geracdo bruta de eletricidade, expresso em kWh de
eletricidade bruta por tonelada de cana moida (kWh/tc), incluindo o consumo

préprio da usina;

Ig.exc.  Indice especifico de geracdo de eletricidade excedente, expresso em kWh de

eletricidade excedente por tonelada de cana moida (kWh/tc)

e lg.v. indice de geracdo de vapor. Representa a quantidade de vapor (em kg) gerado
na caldeira por cada quilograma de bagaco utilizado como combustivel (kg de
vapor/kg de bagaco).

Para a avaliacdo da eficiéncia dos sistemas de cogeracdo, sdo utilizados diferentes
indicadores baseados na Primeira e Segunda Lei da termodinadmica. Isto é devido a existéncia

de dois produtos: eletricidade e/ou trabalho mecanico e calor, com diferentes qualidades.

A Primeira Lei da termodinamica faz uma andlise quantitativa da energia, e sustenta que
esta ndo pode ser criada nem destruida, e constitui a base dos balancos de energia. Esta lei é
uma ferramenta util na avaliacdo da quantidade de energia consumida nos processos, embora
ndo permite analisar a degradacdo da energia nos processos de transformacdo. A Segunda Lei
da termodinadmica estabelece que ndo é possivel a transformacdo completa do calor em
trabalho. Esta pode ser definida como o trabalho méximo possivel de ser obtido a partir de um
determinado fluxo de energia, utilizando os parametros do ambiente como estado de

referéncia. Assim, a exergia acaba sendo um indicador da qualidade de um fluxo de energia.

A analise exergética baseado na Segunda Lei da termodindmica tem em conta a

disponibilidade da energia, assim como a degradacéao (perda de disponibilidade ou qualidade),

37



a qual ela é submetida durante um processo, permitindo a introducdo de melhoras que

aumentem a eficiéncia dos sistemas.

2.5.1 indices de desempenho baseados na Primeira Lei.

Os indicadores termodindmicos de desempenho baseados na Primeira Lei consistem
basicamente na relacdo entre saida obtida e a entrada requerida de energia para sua obtencéo

(energia de saida /energia de entrada).

O calor e a eletricidade sdo comumente produzidos separadamente ou, no caso de
sistemas de cogeracdo, simultaneamente. Em sistemas de producdo independentes o vapor ou
a agua quente, como portadores energéticos, sdo produzidos em caldeiras perto do processo
gue demanda sua utilizacdo, e a eletricidade é frequentemente geradas em plantas

centralizadas de poténcia (Figura 2.17).

[ Planta de ‘—’ W

cogeragdo | -0

Href  Helrel [ Plonta de

Ane —\\/
poténcia

Caldeira —Q

Figura 2.17 Alternativas tecnolégicas para a producgdo de quantidades iguais de eletricidade e

calor.
Para a comparacdo da demanda de energia primaria das duas tecnologias, para iguais

quantidades energéticas de eletricidade e calor produzidas, os parametros termodindmicos de
avaliagdo mais utilizados séo (Nesheim e Ertesvag, 2007):

Eficiéncia térmica

O

n =< (2.10)

cald
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Eficiéncia elétrica da planta

N, = (2.11)

w
el W
Onde, W representa o trabalho mecénico ou a eletricidade produzida, Q a energia
térmica no vapor produzido e H a energia de entrada, a qual é representada comumente pelo
produto do poder calorifico inferior pela vazdo do combustivel (PCI).

As eficiéncias térmicas e elétricas da planta dependem da tecnologia selecionada, do

nivel de carga, das condi¢cGes ambiente, do sistema de recuperacao de calor, entre outros.
Para a avaliacdo da eficiéncia de Primeira Lei de um sistema de cogeracdo um

parametro comumente utilizado € o Fator de Utilizacdo de Energia, designado como FUE.

Q+w
H

FUE = (2.12)

Considerando que técnica, econdmica e termodinamicamente a energia elétrica é
diferente da energia térmica (Horlock, 1997), o FUE pode fornecer, em alguns casos,
informagdes incompletas sobre o sistema avaliado, ja que este pardmetro considera a
equivaléncia entre calor e trabalho. Da equacdo (2.12) se observa que um alto valor do fator
de utilizacdo de energia pode estar associado a um pequeno valor de poténcia elétrica
produzida, em comparacdo ao calor para processo. Portanto, este indicador ndo permite
avaliar corretamente a operacdo do sistema de cogeracao.

Quando ¢é realizada a comparacdo de um sistema de cogeracdo com um sistema
convencional de geracdo separada de eletricidade e calor, pode-se utilizar como parametro a
energia poupada ao se adotar um sistema de cogera¢do. Esta quantidade de energia poupada é
dada pelo indice de economia de energia, indicado pela sigla ESI em inglés (Energy Saving

Index), o qual pode ser definido como:

ESI=H, —H (2.13)

Onde:
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Hoy =+ O (2.14)

el,ref UQ,ref

Na equacgdo (2.14), o termo Href, refere-se a o total de energia do combustivel de
referéncia e os termos, Meiref © Mealdref, referem-se a eficiéncia térmica de uma planta de
poténcia e de uma caldeira de referéncia, respectivamente, tomados como base de comparacéo
para a realizagdo do célculo. A selecdo destes valores pode ser baseada em valores médios de
eficiéncia da instalagdo ou de equipamentos similares em instalages existentes, ou ainda em

valores altos de eficiéncia de acordo com a melhor tecnologia disponivel.

Com base nas expressdes anteriormente definidas é possivel o estabelecimento de outro
indice de avaliacdo dos sistemas de cogeracdo, o qual € conhecido com 0 nome de Razéo de
Economia de Energia do Combustivel (RPEC). Este indice é obtido pela divisdo da equagédo
(2.13) e (2.14):

RPEC =1-ESI (2.15)

O indicador RPEC ¢ utilizado em paises como Italia, Bélgica e Franca (Ertesvag, 2007).
A equacdo (2.15) mostra que para altos valores de RPEC, acontecem os melhores indices de

desempenho, ou seja, quando se tem valores baixos de ESI.

Nos Estados Unidos, o Public Utility Regulatory Policies Act (PURPA) de 1978,
estabeleceu uma série de incentivos aos sistemas de cogeracdo. Assim, a partir de 1978, nos
Estados Unidos, o indicador de eficiéncia dos sistemas de cogeracdo passou a ser conhecido

como a eficiéncia PURPA, a qual é definida pela expressao:

_w +:,5Q) (2.16)

n

PURPA

Na expressdo (2.16), a fracdo de 0,5 no numerador indica a fragdo de calor que
idealmente pode ser convertida em trabalho.

Os critérios de avaliagdo da eficiéncia PURPA séo:

v\ Mg 20,425 (0u 0,45 se o calor é <15% da saida total)

V' Mgrer = 0,90
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2.5.2 indices de Desempenho pela Segunda Lei

A determinacdo do valor termodindmico de um fluxo em termos do trabalho mecéanico
que poderia ser extraido dele, e as ineficiéncias e perdas dos sistemas energeéticos, vinculam
estreitamente a aplicacdo da Primeira e Segunda Lei da termodinadmica, aos citados sistemas,
sendo a analise exergética, uma ferramenta muito atil para uma analise sobre as

irreversibilidades (perdas) internas e externas nos processos.

As eficiéncias exergéticas sdo Uteis para avaliar a diferenca entre meios de utilizagéo de
recursos energeéticos, identificando os que sdo termodinamicamente eficazes e aqueles que séo
menos eficazes (Moran e Shapiro, 2002). As eficiéncias exergéticas também podem ser
usadas para a avaliacdo da eficacia das medidas de engenharia tomadas para a melhoria do
desempenho de um sistema térmico. Além disso, as eficiéncias exergéticas podem ser usadas
para medir o potencial de melhoria no desempenho de um sistema de cogeracdo, comparando
a eficiéncia desse sistema com a eficiéncia de sistemas convencionais de producdo de
eletricidade e calor. Uma sensivel diferenca entre esses valores sugere que uma melhora de

desempenho é possivel.

A eficiéncia exergética para um sistema de cogeragdo pode ser definida como a relagéo
entre a exergia dos produtos (calor e eletricidade) e a exergia de entrada (exergia do

combustivel), obtendo-se a seguinte expressao:

_ (BWB+ By) (2.17)

exerg
=

Onde:

Nexerg = EfiCiéncia exergética
B\ = Exergia da energia elétrica 0 mecanica
Bo= Exergia da energia térmica entregada pelo sistema

Be= Exergia do combustivel

Baseados neste conceito sdo definidos indicadores para a realizacdo da avaliagdo
exergética dos sistemas de cogeracdo, um de eles é conhecido como o indice de
Irreversibilidade Evitada, representado pela sigla em inglés (RAI), o qual é dado pela

expressao:
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1-Y)E

RAI=(@1-% )~ - 2 (2.18)

in,ref

Onde:

Ein = Exergia de entrada (Exergia do combustivel)
Y\s = Eficiéncia exergética de referéncia

Einrer = Exergia de entrada de referéncia (Exergia do combustivel)

Cabe ressaltar que o termo (1-wexerg)Ein representa a perda de exergia (irreversibilidade)

de um certo sistema.

O indice de Irreversibilidade Evitada é um indicador da melhoria realizada em um
sistema térmico em relacdo a um caso de referencia. Este indice diminui e pode ter um valor
negativo quando a eficiéncia do sistema diminui consideravelmente com relacdo ao sistema

de referéncia adotado.

No Brasil, o indicador de eficiéncia da Aneel aplicado na avaliacdo de sistemas de

cogeracdo, € calculado pelas expressoes:

EE—‘Z 15% (2.19)

f

(E ) E
—L |+ X +—=—=2Fc (2.20)
E, E,
Onde os termos Ee, Et e Ef correspondem aos fluxos energéticos de eletricidade, calor
util e energia térmica do combustivel, e os valores dos parametros X e Fc sdo definidos em
funcdo do combustivel e tecnologias empregados, conforme mostra a Tabela 2.6. Um nivel

minimo de 15% na utilizacdo de energia térmica do combustivel é exigido.
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Tabela 2.6 Parametros para qualificacdo de cogeradores segundo a resolugdo ANEEL

235/2006
Fonte/poténcia elétrica instalada X Fc%
Derivados de Petroleo, Gas Natural e Carvao
Até 5 MW 2,14 | 41
Acima de 5MW e até 20 MW 2,13 | 44
Acima de 20 MW 2,00 | 50
Demais combustiveis
Até 5 MW 2,50 | 32
Acima de 5 MW e até 20 MW 2,14 | 37
Acima de 20 MW 1,88 | 42
Calor recuperado de processo
Até 5 MW 2,60 | 25
Acima de 5 MW e até 20 MW 2,17 | 30
Acima de 20 MW 1,86 | 35

Eficiéncia exergética global da planta

Com o objetivo de analisar a eficiéncia exergética global da planta (sistema de

cogeracdo, acoplado a planta de producdo de etanol), considera-se a utilizacdo da equacdo

(2.21), a qual considera a exergia dos principais produtos da planta (excedente de eletricidade

e &lcool hidratado).

E

+
— e tan ol E e.exced

E

cana

exerg ,global

Onde:
Eetanol — Exergia do alcool produzido [kW]
Ee.exced. — Eletricidade excedente [KW]

Ecana. - Exergia da cana-de-agucar [kW]

(2.21)
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2.6 GERACAO E UTILIZACAO DE ENERGIA NA INDUSTRIA
SUCROALCOOLEIRA

2.6.1 Aspectos gerais.

Atualmente, s6 hd um tipo de processo empregado comercialmente para a fabricacéo de

acucar e alcool a partir da cana-de-agUcar. As etapas produtivas basicas sdo sempre as

mesmas para qualquer instalacdo que seja analisada, sendo que as mesmas podem ser

representadas pela Figura 2.18:
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Figura 2.18 Processo Basico de Producdo de Aclcar e Alcool a partir da Cana-de-agticar
(Camargo, 1990).

Para o caso da producéo de alcool a partir da cana-de-agucar, as etapas principais sao:

1. Lavagem da cana

2. Extracéo do caldo: moagem ou difuséo

3. Tratamento do caldo misto

4. Fermentacao
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5. Destilacéo: producao de alcool hidratado a 96 % v/v

6. Desidratacdo: producao de alcool anidro a 99,5% v/v

Porém, cada uma destas etapas pode ser realizada de diferentes formas, definidas pela
tecnologia empregada. Assim, tanto a qualidade dos produtos, quanto a sua quantidade, é
afetada pelo arranjo da usina. Do mesmo modo, a quantidade de insumos necessarios para o
processamento é dependente dos equipamentos que constituem a unidade.

Aproximadamente 40% das usinas brasileiras produzem eficientemente etanol,
enquanto somente 5% tém as melhores condicGes para 0 aproveitamento da eficiéncia dos
sistemas de cogeracdo (Reuters, 2007). Portanto, o conhecimento dos fatores que influem no
melhoramento da eficiéncia global de um sistema de cogeracao € de grande importancia atual.

Os sistemas de cogeracdo utilizados na industria sucro-alcooleira do Brasil baseiam-se,
em grande parte, na utilizacdo de turbinas de contrapressao. Porém, a tendéncia atual é a

utilizagdo de turbinas de condensagé&o.

Encontram-se atualmente trés niveis basicos de pressdo de vapor vivo nas usinas e

destilarias brasileiras:

e 2,1 MPa (abs);
e 4,2 MPa (abs);
e 6,5 MPa (abs).

Vale ressaltar que os parametros de pressao exatos encontram-se ao redor dos valores
basicos apresentados acima, mas podem ser encontradas usinas com niveis de pressdo de 8,0 a
12,0 MPa (abs). A temperatura do vapor apresenta pequenas varia¢fes para cada um dos
niveis de pressdao, sendo os valores comumente encontrados 300°C, 400°C e 500°C,

respectivamente (Zampieri, 2005).

No caso do vapor de baixa, que € um parametro definido pelas condi¢des do processo de
producdo e que define os valores de contrapressdo das turbinas empregadas, encontram-se

sempre valores da ordem de 250 kPa a, e temperatura em torno de 200 °C.

A vazdo maéssica de vapor varia em funcdo da capacidade e do tipo de produto da usina,

que define o consumo energético da planta, bem como a disponibilidade de bagaco.
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Em qualquer programa de diversificacdo produtiva na industria sucroalcooleira a
cogeracdo € um componente importante. Toda a energia utilizada para o processamento da
cana, seja térmica ou elétrica, é possivel de ser gerada na prépria usina, utilizando o bagaco
resultante da extracdo do caldo. Porém a auto-suficiéncia, principalmente no que se refere a
producdo de eletricidade, depende do balanco energético global da usina, determinado pela

estratégia adotada para a concepcéo da planta.

As usinas brasileiras, da mesma forma que a de outros lugares do mundo, tem consumos
aproximados de vapor no processo em torno de 500 kg de vapor / tonelada de cana processada
(Lora et al., 2006). Nesta condicéo, a quase totalidade do bagaco produzido é consumido para
geracdo de vapor a 2,2 MPa/300 °C. A quantidade de vapor produzida nas condic¢des
anteriormente descritas é suficiente para produzir toda a energia térmica, elétrica e mecanica,

para o funcionamento da planta (Hassuani et al., 2005).

Tanto no caso de turbinas de condensacdo-extracdo como no de sistemas avancados
BIG-GT é importante reduzir o consumo de vapor no processo de fabricacdo, a fim de gerar
mais eletricidade. No caso do sistema BIG-GT esta € uma condi¢do necesséria, pois este se
caracteriza por uma producédo de vapor consideravelmente menor que nos sistemas com ciclo

a vapor.

A maximizacgdo da quantidade de eletricidade excedente numa industria sucroalcooleria
depende dos seguintes fatores: configuracdo do sistema de cogeracdo, eficiéncia na utilizacao
da eletricidade e vapor consumido nos diferentes processos e as condi¢Bes de operacdo do
vapor (Bhatt e Rajkumar, 2001). Portanto, a otimizacdo energética dos diferentes processos
que compdem a planta é de grande importancia na melhoria do rendimento térmico e

econdmico das plantas de producdo de agucar e alcool.

Usinas para a producdo de acUcar, a partir de beterraba agucareira e destilarias de etanol
a partir de milho, sdo muito mais eficientes no uso da energia que as usinas sucroalcooleiras
que trabalham com cana-de-aglicar como matéria-prima. A razao esta no fato das primeiras
comprarem a fonte priméaria de energia (combustivel). Sabe-se que o atual consumo de
energia de uma usina de cana-de-agucar pode ser reduzido de forma considerdvel mediante o
aproveitamento de tecnologias disponiveis em fabricas de acucar de beterraba e destilarias de

etanol a partir de milho (Hassuani et al., 2005).
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Capitulo 3

Destilaria convencional, etapas de producéo do

alcool hidratado

Neste capitulo serdo apresentadas as principais caracteristicas de cada uma das
diferentes etapas que compdem o processo de producdo de etanol, as quais sdo descritas
juntamente com as diferentes tecnologias disponiveis na atualidade para a reducdo do

consumo energético na planta.

3.1 Lavagem e preparacgéo da cana

A lavagem objetiva a eliminacdo de impurezas minerais (terra, pedras) e vegetais
(folhas secas (palha) ou verdes, raizes, etc.) transportadas para a usina. Este procedimento
reduz o desgaste dos equipamentos por erosdo, 0s tempos de decantacdo e outros efeitos

indesejados.

A limpeza da cana pode ser realizada por via “seca” ou por via “Gmida”, entre as
principais vantagens do processo de limpeza por via “seca” tem-se (Marques, 2008): (i) deixa
de perder 2% do agucar por TC na lavagem (~ 2 a 3 kg A¢/TC); (ii) economia de recursos
hidricos e reducdo do impacto ambiental; (iii) menor necessidade de manutencao de grelhas

da caldeira; (iv) melhoria na decantacéo e filtracdo do caldo e reducdo na producdo de torta;
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Logo apods a lavagem, a cana-de-agUcar é conduzida ao processo de Preparo da Cana, o
qual estd composto por: um jogo de facas niveladoras, picador, desfibrador e eletroima. O
nivelador proporciona uma alimentacdo uniforme, enquanto, o picador e o desfibrador tém
como objetivo aumentar a densidade da cana para aumentar a capacidade de moagem e
romper a0 maximo as células, para forcar uma maior eficiéncia de extracdo do acUcar. Ja o
eletroima visa retirar possiveis materiais ferrosos que possam vir com a cana para evitar a

quebra dos rolos das moendas.

3.2 Extracado do caldo

Existem atualmente duas alternativas tecnoldgicas para a extracdo do caldo da cana nas
usinas, a primeira através do processo de moagem e a segunda utilizando a extracdo por

difusao.

O primeiro método é o mais divulgado no Brasil e utiliza tandens compostos geralmente
de 4 até 7 ternos de moendas, 0s quais podem ser acionados por turbinas de simples ou
multiplos estagios, e também por motores elétricos atraves da eletrificacdo das moendas. A
segunda alternativa baseia-se no fenébmeno de difusdo, no qual duas solu¢des com diferentes
concentragdes, separadas por uma membrana permeavel ou porosa, depois de algum tempo se

misturam e adquirem a mesma concentrag&o.

Os dois processos de extracdo do caldo da cana, moagem e difusdo requerem a operacao
de preparacdo. A difusdo necessita de um percentual de abertura de células em torno de 93%,

enquanto na moagem, uma abertura de 88% é considerada satisfatoria (Wanderley, 2005).

3.2.1 Moagem

Desde meados dos anos 70 ateé 2006, o acionamento que monopolizou as aplica¢des no
setor sucroalcooleiro foi 0 conjunto entre a turbina vapor + turbo redutor + redutor de baixa,
ou engrenagens abertas, com aproximadamente 90% de dominio de mercado (Figura 3.1), Isto
devido ao baixo preco na época e também ao pouco incentivo para aumentar a eficiéncia
energética da planta (Revista Alcoobras, 2006). A demanda por equipamentos mais eficientes
no setor abriu espaco para os motores elétricos, principalmente pelo incentivo da venda de

energia elétrica.

48



Para aumentar a extracdo da sacarose no processo de moagem, realiza-se adi¢éo de agua
a cana num processo chamado de embebicdo, o qual pode ser classificado de acordo com as

seguintes categorias:

e  Simples: quando se adiciona dgua ap6s cada terno da moenda;

e  Composta: quando se adiciona &gua entre os dois ultimos ternos e se faz retornar o
caldo extraido deste Ultimo para o anterior e assim sucessivamente até o segundo
terno;

. Mista: combinando, adi¢do de agua em mais de um terno e utilizacdo de caldo diluido

para a embebicao;

A quantidade de agua de embebicdo deve ser estabelecida de acordo com algumas
caracteristicas da cana, como por exemplo: teor de fibras e de aglcar. E necessario ter em
conta que, quanto maior o volume de dgua empregado na embebicdo, maior serd 0 consumo
de energia utilizada para o bombeamento e evaporacdo do caldo. No Brasil 0 processo mais

generalizado é a embebic¢do composta.
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Figura 3.1 Processo de extracdo acionado por turbinas

O grdu de extracdo obtido nas moendas varia na faixa de 92 a 96 % (refere-se a
guantidade de sacarose extraida da cana pelas moendas) com um consumo especifico de
poténcia na faixa de 16 kWh/tc, incluindo os sistemas de preparo e motobombas (BNDES e

CGEE, 2008). Alguns fatores que afetam a capacidade de moagem séo:

49



e Preparo da cana;
« Eficiéncia de alimentacdo da moenda;
e Tamanho e tipo dos cilindros da moenda;

e Regulagem da bagaceira.

3.2.2 Difusao

A difusdo consiste na conducao da cana em aparelhos conhecidos como difusores, a fim
de que a sacarose adsorvida ao material fibroso seja diluida e removida por lixiviacdo ou
lavagem num processo de contracorrente. O difusor é uma tecnologia que desempenha as

mesmas funcdes da moenda, mas com caracteristicas de obter maior eficiéncia na extracao.

No caso da moenda, quanto maior o indice de preparo, maior a extracdo do 1° terno,
refletindo em uma maior extragdo em toda a bateria. No difusor, significa maior extracdo em
todo o processo. No caso dos difusores, hd um altimo terno para secagem do bagaco, que seré
o combustivel nas caldeiras para geracdo de vapor. Ja o preparo de cana em ambos € similar
(etapa que antecede a extracdo, picagem e desfibragem da cana) (Valdes, 2008). Os tipos de

difusores utilizados sdo:

. Difusores obliquos (DDS);
. Difusores horizontais;

o Difusores circulares.

No Brasil é usado o difusor horizontal (Figura 3.2)
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Figura 3.2 Processo de extracédo por difuséo: difusor horizontal (UNI-SYSTEMS, 2008)
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Com relacdo ao sistema de moendas, os difusores apresentam um menor consumo
energético e um menor custo de operacdo e manutencdo (UNI-SYSTEMS, 2008), ndo entanto,
0 espaco fisico demandado é maior. Outra desvantagem relacionada a esta tecnologia é que
carregam mais impurezas com 0 bagaco para as caldeiras, exigindo uma limpeza mais

frequente das mesmas (Alcarde, 2007).

Para as tecnologias de extragdo por moendas ou por difusdo a quantidade de caldo
obtido no processo em funcdo da taxa de embebicdo pode ser calculada de acordo com a

expresséo:

Cana + Agua de embebicdo = Caldo mixto + Bagaco
A qual pode ser representada relativa a 100 unidades de cana como:

100+W=Q +B (3.1)

Onde:

W= Agua de embebicéo, % de cana-de-acticar
Q = Quantidade de caldo obtido, % de cana-de-agucar
B = Quantidade de bagaco obtido, % de cana-de-agucar

O teor de fibra na cana € muito importante, pois, um baixo valor pode fazer com que a
planta ndo tenha o combustivel suficiente para seu sistema de cogeragdo, enquanto um valor

muito alto dificulta a extracdo da sacarose.

De maneira geral, pode-se dizer que a cana-de-aguUcar € composta de 83 a 92% de caldo
absoluto e de 8 a 17 % de fibras. No Brasil, os teores de fibra mais baixos estéo entre 7 e 8%,
enquanto os mais altos estdo entre 16 e 18%. A média encontrada na regido sudeste é de 11%,
variando entre 9 e 15%, sendo a porcentagem de fibra na cana recomendada de 12,5%
(Bassetto, 2006)

O teor de fibras do bagaco cresce rapidamente depois da passagem pela primeira
moenda, tendendo a permanecer constante nas Ultimas moendas. Geralmente, na Gltima

moenda a fracdo de fibra e a umidade estdo perto de 50% (Hugot, 1986)
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E importante ressaltar que o rendimento de uma destilaria depende de uma série de
fatores, como: qualidade da cana; eficiéncia de lavagem; preparo para moagem; assepsia €
eficiéncia da moenda, conducdo do processo fermentativo e tecnologia utilizada no processo
de destilacdo. Estes dois ultimos processos exigem uma serie de cuidados que garantam sua
qualidade de forma tal que se evitem problemas na transformacéo dos acucares em alcool ou
centrifugacdo do vinho e na destilagdo (incrustacdes nas colunas, etc.). Para isto é necesséario
um adequado processo de tratamento do caldo obtido nas moendas.

Para um adequado desenvolvimento dos processos de evaporacdo, fermentacdo e
destilacdo, € preciso que o caldo de cana cumpra com determinados requerimentos de

qualidade que séo alcancados atraves das etapas de tratamento.

3.3 Tratamento do Caldo

O tratamento do caldo para producdo de alcool € realizado por meio de processos fisicos
e quimicos compostos pelas seguintes etapas: peneiramento, calagem, aquecimento,

decantacgdo, concentracdo e resfriamento. As mesmas visam:

« Eliminacao de impurezas grosseiras (bagacilho, areia, pedacgos de cana, etc).

o Eliminacdo de particulas coloidais, responsaveis pelo incremento na formacgdo de
espuma e também por dificultarem a recuperacao do fermento;

o Preservacdo de nutrientes, vitaminas, agUcares, fosfatos, sais minerais e aminoacidos
livres, necessarios ao metabolismo das leveduras;

e Minimizacdo de contaminantes microbianos, 0os quais competem com as leveduras
pelo substrato e podem produzir metabolitos toxicos a estas, diminuindo a eficiéncia e

a viabilidade do fermento.

3.3.1 Peneiramento

Os equipamentos utilizados nesta etapa sdo peneiras e hidrociclones, o0s quais
conseguem eficiéncias de 70 a 85%, em funcdo do teor de solidos na alimentacdo, condicfes
de operacdo, abertura de telas, etc. Esta etapa permite obter uma reducdo no entupimento e

desgastes em equipamentos como valvulas e bombas.
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Apobs passar pelo tratamento primario de peneiramento, o caldo é submetido a um

tratamento mais completo que implica na adigcdo de cal, aquecimento e posterior decantagéo.

3.3.2 Calagem

Trata-se do processo de adicéo do leite de cal (Ca [OH]2) ao caldo, elevando seu pH a
valores da ordem de 6,8 a 7,2. A calagem ¢ realizada em tanques, em processo continuo ou

descontinuo, objetivando o controle do pH final.

Esta etapa tem como objetivo principal a eliminagéo de corantes do caldo, neutralizacdo
de &cidos organicos e a formacéao de sulfito e fosfato de célcio, produtos que, ao sedimentar,
arrastam consigo impurezas presentes no liquido. O consumo da cal (CaO) varia de 500 a

1.000g/tc, segundo o rigor do tratamento exigido (Copersucar, 2009).

3.3.3 Aquecimento

Nesta etapa, o caldo é aquecido até aproximadamente 105°C, em aquecedores
denominados primérios e secundarios. Nos primeiros o caldo é aquecido até uma temperatura
aproximada de 82 a 93 °C, enquanto nos segundos, o caldo € aquecido até 105 °C. Para isto se

podem usar diferentes esquemas tais como:

a) Aquecimento com vapor de escape

b) Aquecimento com vapor de escape combinado com vapor “vegetal” (Figura
3.3)

c) Aquecimento com vapor “vegetal” (Figura 3.4)
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A finalidade principal desta etapa é acelerar e facilitar a coagulacdo e floculagcdo de
colbides e ndo-acucares protéicos, emulsificar graxas e ceras, ou seja, acelerar o processo

quimico, aumentando a eficiéncia da decantacdo, além de possibilitar a degasagem do caldo.

3.3.4 Flasheamento

Esta etapa utiliza um baldo de flash que provoca uma diminui¢do brusca de pressao
obtendo uma ebuli¢do espontanea do caldo, eliminando assim o ar nele dissolvido que quando

presente, dificulta a decantacdo das impurezas mais leves.

3.3.5 Sedimentacéo

E a etapa de purificacdo do caldo, pela remocdo das impurezas floculadas nos
tratamentos anteriores. Este processo é realizado de forma continua em um equipamento

denominado clarificador ou decantador

O caldo decantado é retirado da parte superior e enviado ao setor de evaporagdo para
concentracdo. As impurezas sedimentadas constituem o lodo que normalmente é retirado do
decantador pelo fundo e enviado ao setor de filtracdo para recuperacédo do agucar nele contido.
A quantidade de lodo retirada representa de 15% a 20% do peso do caldo que entra no
decantador.
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3.3.6 Filtracéo

Antes de ser enviado aos filtros rotativos, o lodo retirado do decantador recebe a adi¢édo

de aproximadamente, 3 kg a 5 kg de bagacilho/tc, que irdo agir como auxiliar de filtracéo.

Esta filtracdo objetiva recuperar o aglcar contido no lodo, fazendo com que este retorne
ao processo na forma de caldo filtrado. O material retido no filtro recebe o nome de torta e é
enviado a lavoura para ser utilizado como adubo. E importante controlar a perda de agcar na

torta, pois seu valor ndo deve ser superior a 1%.

3.4 Evaporacéo

Nesta etapa é eliminada &gua do caldo clarificado, até o mesmo atingir uma
concentragdo de acucares desejada na etapa de fermentagdo, além disto, o vapor “vegetal”
obtido nos efeitos do sistema de evaporacdo pode ser utilizado em outras fases do processo

industrial (ex, aquecimento).

Os evaporadores de multiplos efeitos sdo construidos de forma tal que a evaporagdo
ocorrida num de seus efeitos pode ser utilizada como fonte energética do seguinte efeito. Para
isto € necessario a diminuicdo da pressdo de cada efeito que o sistema apresente,
estabelecendo assim uma diferenca de temperatura que permitird o adequado funcionamento

do sistema (Figura 3.5).
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Figura 3.5 Evaporador de multiplos efeitos com extra¢des de vapor “vegetal” para

aquecimento.

A maioria das usinas brasileiras possui instalacbes com duas configuracdes bésicas:
Quintuplo ou quadruplo efeito. Com relacdo a utilizacdo de vapor das sangrias pode-se
utilizar desde somente o vapor gerado no primeiro efeito (V1), até a utilizacdo de sangrias de
vapor gerado em todos os efeitos (V1 até V4). Com relagdo ao tipo de evaporador destaca-se a
utilizacdo de evaporadores tipo Roberts, e os de filme descendente

Algumas vantagens que apresenta o evaporador de pelicula descendente (falling-
film), em relacdo ao evaporador tipo Roberts sdo: alto coeficiente de troca térmica; menor
area da instalacdo; limpeza quimica através do sistema CIP (Cleaning in Place); trabalho com
menor diferenca de temperatura entre o vapor do aquecimento e o caldo, permitindo que se
altere o perfil das temperaturas de trabalho da evaporacdo e aumentando a eficiéncia de
sangria dos vapores dos ultimos efeitos, menor perda de aclcar (inversdo de sacarose) (Sesso,
2005) e (GEA, 2009).

As variaveis mais sensiveis nos sistemas de evaporacdo sdo Pedraja et al., (1990):

. Temperatura de alimentacao do caldo clarificado
. °Brix desejado na saida dos evaporadores

. °Brix do caldo clarificado alimentado

. Véacuo no ultimo efeito de evaporacéo

. Pressdo do vapor de aquecimento
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Uma vez que as principais impurezas do caldo tenham sido eliminadas e se atinja a
concentracdo de acUcares desejada (22 °Brix), o mesmo é enviado ao processo de

fermentacéo.

3.5 Fermentacao

A fermentacdo alcodlica consiste na conversdo dos agucares em etanol, pela a¢do das
leveduras. Esta transformacdo acontece através de uma complexa seqiiéncia de reacdes que

podem ser expressas, de maneira global, pelas seguintes reacdes quimicas:

CpHnOp + H:O = CeHpOs + CgHpOg
sacarose dgua glicose frutose (3.2)
CsH;pOs — 2 CH:CH;OH + 2 CO; + 235 keal
glicose/frutose alcool gas carbénico calor

Segundo esta reacao, a partir de 100 kg de glicose se obtém 51,1 kg de etanol e 48,9 kg
de diéxido de carbono. Na pratica, o rendimento real da producdo de etanol é menor que o
valor tedrico, ja que aproximadamente 5 a 10% da glicose ¢ utilizada pelos microorganismos
para a producdo de novas células, bem como outros produtos de seu metabolismo (Friedrich,
1999).

3.5.1 Subprodutos do processo de fermentacéo

Estima-se que 5 a 10% do acUcar metabolizado pela levedura seja desviado para gerar
produtos secundarios da fermentagdo, resultando num rendimento de 90 a 95% em etanol,
conforme ja observado por Pasteur em condi¢Ges adequadas de fermentacdo (com mostos
sintéticos). Entretanto, em condic¢Bes industriais, nas quais fatores quimicos, fisicos e
microbioldgicos afetam a levedura, rendimentos de 90% séo normalmente obtidos, o que
implica em desvios de 10% do agUcar processado para a formacao de outros produtos que nao

sdo o etanol.

Dessa forma, juntamente com o etanol e 0 CO2, 0o metabolismo anaerdbico permite a

formacgéo e excrecdo de glicerol, &cidos organicos (succinico, acético, pirivico e outros),
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alcoois superiores, acetaldeido, acetoina, butilenoglicol, além de outros compostos de

guantidade muito menor.

Na sequiéncia de reagdes enziméticas para producdo de ATP, e intrinsecas a formacéo de
etanol, rotas metabdlicas alternativas aparecem para propiciar a formacdo de materiais
necessarios a constituicdo da biomassa (polissacarideos, lipideos, proteinas, acidos nucléicos e
outros), bem como para a formacgdo de outros produtos de interesse metabdlico, relacionados

diretamente ou indiretamente com a adaptacao e sobrevivéncia dos microorganismos.

A formacéo de glicerol, composto organico mais abundante dos compostos secundarios
da fermentacdo, esta associada a manutencdo do equilibrio redox celular, o qual é alterado
quando da formacgdo de acidos organicos, biomassa e da presenca de sulfito no mosto. A
formagcdo de glicerol também esté relacionada a uma resposta ao estresse osmatico, quando de

concentracdes elevadas de agucares ou de sais no mosto.

Ja as razoes fisiologicas que levam a levedura a produzir e excretar o acido succinico
(sequndo produto organico secundario mais abundante) ainda ndo estdo totalmente
esclarecidas. Admite-se que sua formagéo se deve a um meio fermentativo inadequado, pois
ndo ha evidéncia de necessidade metabdlica desse acido pela levedura, na proporgao em que é
produzido. O &cido succinico numa acao sinérgica com o etanol exerceria uma intensa
atividade antibacteriana, o que € notado durante uma fermentacdo alcodlica, dando as

leveduras maior competitividade.

As equacles a seguir representam a formacdo dos principais subprodutos durante o

processo fermentativo:

Glicerol: C ,H,,0, +4H — 2C,H,0, (3.3)
Acido Succinico: C,H_,0, +2H,0 = C,H,0, +2CO, +10H ' +10e (3:4)
Acido Acético: C,H,,0, +2H,0 = 2C,H,0, +2CO, +8H ' +8e (3.5)
Alcool isso-amilico: ¢ ,H,,0, = 0,795C.H_,0 +2,025C0, +1,155H ,0 +0,15H * +0,15¢" (3.6)

O crescimento da levedura pode ser representado pela equagéo:

0,1485C,H,0, +0,145NH," +0,1087CO, = CH,,0,,N,,, ¥ 0,2087H,0 +0,145H "~ (3.7)

0,145
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3.5.2 Tipos de processos de fermentacéao

O processo de fermentacdo pode ser realizado de maneira descontinua (em batelada) ou
continua. Nos processos descontinuos o produto a fermentar é colocado numa dorna de
fermentagdo em conjunto com o microorganismo responsavel pelo processo bioldgico, e se
aguarda que o processo ocorra. Apos um determinado tempo de fermentacdo, quando nédo se
observam mais sinais de atividade na dorna, retira-se 0 mosto fermentado do reator e

executam-se as operagdes unitarias necessarias para a recuperacao do produto.

Estes processos apresentam vantagens de menores riscos de contaminagdo e grande
flexibilidade de operacdo, mas para a obtencdo de um bom rendimento ao final utilizam-se
processos de fermentacdo mais elaborados como o de batelada alimentada e o continuo. O
processo de batelada alimentada conduz a rendimentos mais altos, compativeis com o
processo continuo, pois mantém uma concentracdo de substrato mais elevada ao longo da fase

de alimentacdo das dornas.

Os processos de fermentacdo continua se caracterizam por possuir uma alimentacao
continua da matéria-prima a fermentar, com uma determinada vazdo, sendo o volume de

reacdo mantido constante através da retirada continua do mosto fermentado.

Sob alguns aspectos, 0s processos continuos apresentam algumas vantagens sobre 0s
descontinuos como: maior produtividade, facilidade no emprego de controles avancados e
menor tempo de fermentacdo. Entre suas desvantagens tem-se a maior dificuldade no

tratamento de infeccOes, e de mutacBes genéticas espontaneas.

A Figura 3.6, apresenta as diferencas no rendimento obtido pela fermentacao batelada e

continua.
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Figura 3.6 Comparacao do rendimento de processos fermentativos por batelada e continua
(Amorim, 2008)

Uma variante largamente utilizada na fermentacédo é o processo de Melle-Boinot, o qual
consiste na recuperacdo das leveduras das dornas apos a conclusdo da fermentacéo para sua
posterior reutilizacdo, evitando assim a etapa de elaboracdo de um novo pé-de-cuba para cada
dorna (Figura 3.7). Tal processo originalmente foi concebido para o conceito de fermentacéo

por batelada.
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Figura 3.7 Processo de fermentagédo continua com recirculagéo das leveduras

A recuperacdo do fermento € feita mediante a centrifugacdo do vinho resultante da

fermentacdo do mosto, o que resulta em dois fluxos: um constituido pelo vinho livre das

leveduras (delevedurado) e uma suspensdo de leveduras, denominada leite de levedura.

Normalmente a relacdo é de 90% de vinho delevedurado e de 10% de levedura (Camargo,
1990).

Outra variante tecnoldgica aplicada no processo de fermentacdo é a recirculacdo de

vinhagas (em proporgdes na faixa de 55-70% em funcdo da composi¢do do caldo). Um

resumo dos principais processos de fermentacédo é apresentado na Tabela 3.1.

Tabela 3.1 Principais tipos de tecnologias de fermentacédo disponiveis no mundo (Moura
e Medeiros, 2007)

Leveduras Sem leveduras Com Com
Por . ) Leveduras
Cont. floculantes - floculantes recirculacéo das recirculagdo das ) »
batelada . . . . imobilizadas
Sedimentagdo (Centrifugas) vinhagas leveduras

F1 X X X
F2 X X X
F3 X X X
F4 X X X
F5 X X X X
F6 X X X X
F7 X X
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As diferencas entre as configuracdes se devem ao fato dos processos serem continuos
ou descontinuos (por batelada), pela forma de recuperacdo da levedura e pela implementagéo
ou ndo da recirculagdo das vinhacas. Em geral, partindo de critérios de custos e aparente
facilidade de operacéo, a preferéncia deveria ser dada a processos continuos com leveduras
imobilizadas e recirculacdo das vinhacas. Porém, riscos de infeccdes, queda de rendimento e
outros problemas fazem com que opgdes convencionais continuem com maior aceitagédo. A
Tabela 3.2 apresenta a evolucdo no rendimento fermentativo obtido nas plantas de producao

de etanol no Brasil.

Tabela 3.2 Evolucao no Rendimento Fermentativo (Amorim, 2008)

Década | Rendimento da fermentacéo (%0)
70 75-80
80 83-86
90 86-90
00 90-92

Embora o aglcar seja 0 componente mais importante na composi¢do de uma matéria-
prima a ser usada no processo de fermentacdo, é necessario ter em conta outros parametros

tais como (Finguerut et al., 2008):

« Concentracdo de acUcares no caldo na faixa de 14 a 23 %.

. Teor de macro e micronutrientes, principalmente nitrogénio, fésforo, magnésio, zinco e
manganés. O teor total de sais (como os de potassio, sddio ou célcio), e fatores de
crescimento como vitaminas.

« pH na faixa de 3,5-6,2

. Presenca de microorganismos potencialmente competidores do agente de fermentacao

« Teor de sélidos insollveis e presenca de compostos toxicos ou inibidores.

A temperatura do caldo que alimenta a dorna é um fator importante no rendimento da
fermentagdo. O sistema de resfriamento de dorna é projetado para manter a temperatura de
fermentagdo e ndo para resfriar o caldo. Portanto, o caldo proveniente do tratamento deve ser
resfriado a temperaturas convenientes (20-30 °C) antes de ser direcionado a alimentacdo das
dornas, de igual forma durante o processo fermentativo a temperatura nas dornas ndo deve

exceder os 30 °C.
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Qualquer alteracdo das caracteristicas requeridas da matéria-prima aumenta o custo de
producdo, seja pela necessidade de agregar algum outro insumo, ou pela necessidade de um
pré-tratamento mais caro, seja ainda por causar uma redugdo no rendimento em &lcool ou no

seu teor final.

O vinho obtido no processo de fermentacdo € composto basicamente por componentes
em fase liquida, dentre os quais destacam-se o alcool (7 a 10 °GL) e a &gua (89 a 93%). Em
quantidades bem menores encontram-se outros componentes como: alcodis superiores,
furfural, aldeido acético, acidos succinico e acético, leveduras e bactérias, acucares residuais,
sais minerais. A presenca destes contaminantes influencia na qualidade final do alcool com
fins carburantes, portanto, alguns deles devem ser retirados durante o processo de destilacéo,
mesmo que seu teor ndo seja diretamente especificado. Os critérios de qualidade do alcool
carburante como, por exemplo, acidez total (< 30 mg/L), condutividade elétrica (< 500 pS/m),
teor de hidrocarbonetos (< 3,0% em volume) e o pH de 6,0 a 8,0 no caso do &lcool hidratado
(Meirelles, 2006).

3.6 Destilacao

A destilacdo ¢ uma operacdo unitaria de separacdo que se baseia nas diferencas de
volatilidade dos componentes de uma mistura liquida a serem separados. Aproveitando que
cada substancia quimica evapora a diferente temperatura, é criada uma diferenca de
temperatura no interior da coluna de destilacdo, adicionando calor no fundo mediante um

refervedor (reboiler) e resfriando as correntes no topo da coluna.

A destilacdo proporciona 0 método mais barato e melhor para a separacdo de uma

mistura liquida e seus componentes, exceto quando:

1.  Adiferenca de volatilidade entre os componentes é muito pequena

2. Uma pequena quantidade do componente de alta ebulicdo é recuperada da
alimentacdo. A destilacdo requer que toda a alimentacdo seja vaporizada a fim de
recuperar esta pequena quantidade

3. Um componente é termicamente instavel mesmo em condi¢des a vacuo.

4. A mistura é extremamente corrosiva ou causa entupimentos.
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A separabilidade de uma substancia multicomponentes vai depender das propriedades

da solucdo a destilar, das condigdes de operacdo e outras restricdes adicionais (Sobocan e
Glavic, 2000).

As propriedades da substancia a destilar sdo:

NUmero de componentes ou produtos que devem ser separados

Quantidade ou fracdo massica de cada componente da substancia.

Propriedades fisicas (ponto de ebulicdo, solubilidade, volatilidade relativa, tenséo
superficial, etc.)

Propriedades quimicas (reagdo com outros componentes)

Existéncia ou ndo de pontos de equilibrio de fases (azeotr6pos).

As condigdes de operacdo nas colunas sdo definidas por:

NUmero de platds na coluna

Etapa de alimentacédo da substancia

Relacéo de refluxo

Material do qual a coluna e feita

Temperatura de alimentacao da substancia

Pressdo de operacao na coluna, etc.

Perfil de temperatura nos platds e ao longo do corpo da coluna.

Definicdo do componente principal leviano e do componente principal pesado.

RestricBes adicionais sao usualmente especificas, de acordo com o caso de aplicacéo,

tais como:

Restri¢cdes no tamanho da coluna
RestricGes de temperatura
Restri¢bes de pressdo

Misturas azeotrdpicas

Uma representacdo grafica das correntes e componentes principais para evaporar e

condensar a substancia a destilar, utilizados em escala industrial nas colunas de destilacdo, séo

apresentados na Figura 3.8.

Segundo a posicdo de alimentacdo da coluna, esta se pode dividir em duas zonas

principais, as quais sdo: zona de despojamento ou esgotamento e zona de enriquecimento ou

retificacdo. Na primeira zona, procura-se extrair o componente mais volatil da substancia a

destilar para evitar perdas na corrente que se retira na parte inferior da coluna, a qual é

conhecida com o nome de “corrente de fundo”. O vapor da parte superior da coluna é
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condensado e dividido geralmente em duas correntes, conhecidas com os nomes de refluxo e
destilado. Em determinados processos, com o proposito de melhorar a qualidade do composto
de interesse, é necessaria a realizacdo de extracOes laterais em etapas intermediarias, que sdo
conhecidas com o nome de “saidas laterais” (“side-products” o “draws”, “pumparound”).
Estas extracdes sdo determinadas com base no perfil de composicao e/o temperatura da coluna

para purgar impurezas ou obter componentes com determinada concentragéo.

Vapores

( j Aqua de resfriamento

f

=1 Refluxo Destilado

Alimentagdo

,—.
Vapor L
Condensado Refervedor
- E=1Zona de retificagdo
? EZ=Zona de esgotamento

Exragdo de fundo

Figura 3.8 Configuracdo geral de uma coluna de destilacédo

O objetivo do sistema de aquecimento € o de fornecimento de energia para gerar o
vapor que ascende através da coluna. A fonte mais comum de energia é o vapor de agua.
Embora seja comum a utilizacdo de vapor vegetal do sistema de evaporacdo do caldo em

destilarias anexas nas colunas de destilacdo.

Quando o processo permite 0 contato entre o vapor de agua e o fluido de operacéo,
utiliza-se diretamente o vapor para aquecer o liquido no fundo na coluna. Caso contrério, o
vapor é utilizado mediante contato indireto, através de um trocador de calor conhecido com o

nome de refervedor.

Por outro lado, o sistema de resfriamento € utilizado para a condensacdo dos vapores da
parte superior da coluna e geragéo da fase liquida, que retorna a coluna e que em muitos casos
é extraida como produto de topo. A condensacdo dos vapores pode ser total o parcial,
dependendo da quantidade de vapor que se condensa no equipamento. Em alguns sistemas é

utilizado um fluido de processo diferente da agua de resfriamento para condensar estes
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vapores e gerar uma recuperacao de energia com duplo efeito simultaneo: condensacéo e pre-

aguecimento.

A principal desvantagem do processo de destilagdo é o alto consumo energético em
termos das utilidades requeridas, tais como vapor e agua de resfriamento, para 0s respectivos

processos de aquecimento e resfriamento.

Um resumo das principais tecnologias de destilacdo utilizadas no mundo é apresentado
na Tabela 3.3

Tabela 3.3 Principais tipos de tecnologias de destilacdo disponiveis no mundo (Configuractes
D1.....D6) (Moura e Medeiros, 2007)

Colunas Colunas com
Colunas com Concentragéo
Colunas Colunas a Colunas . com Colunas de concentragéo .

. ) . bandejas . . . integrada das

Atmosféricas Vacuo pressurizadas bandejas recheio integrada da )
perfuradas . vinhagas
valvuladas vinhaga

D1 X X X Col B
D2 X X X X Col A
D3 X X X X Né&o
D4 X X X X Col A
D5 X X X Né&o
D6 X X X Né&o

As colunas utilizadas para a producdo de alcool recebem os nomes de: esgotadoras,

concentradoras, retificadoras, depuradoras (hidroseletora ou extrativa) e repasadora

(desmetilizadora).

Coluna esgotadora: tem como objetivo principal eliminar a maior parte da agua no
vinho obtido junto con os sélidos suspendidos, sais minerais e outros produtos néo volateis.

Coluna concentradora: concentra o alcoool até aproximadamente 80- 85°GL.

Coluna retificadora: Sua principal funcdo € alcanzar o grau alcodlico desejado (95 -

96°GL) e eliminar a0 mesmo tempo a maior quantidade de impurezas de cola.

Coluna depuradora: nesta coluna é realizada a separagdo da maior parte dos produtos

de cabeca.

Coluna desmetilizadora: atua sobre o &lcool concentrado, completando a separacéo de

impurezas de cabeca principalmente.
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As Figuras 3.9 e 3.10 apresentam
producéo de alcool fino e extrafino.
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Figura 3.9 Esquema de destilacdo para a
producdo de alcool fino (Garrido, 2009)
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Figura 3.10 Esquema de destilagdo para a
producdo de alcool extrafino (Garrido, 2009)

A utilizacdo de colunas pressurizadas e/ou a vacuo é realizada visando a um melhor

aproveitamento da energia no sistema de destilacdo, através da possibilidade de integracéo

com outros processos e a modificacdo do equilibrio liquido-vapor das solugdes aquosas do

etanol, de tal forma que possa ser obtido um destilado com contetido minimo de agua, pela

modificacdo do ponto azeotrépico com a variacdo da pressdo de operacdo da coluna (Figura

3.11).
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Figura 3.11 Esquema de um sistema multipressao de destilacédo para a producéo de alcool
extrafino (Garrido, 2009)

Com relacao aos sistemas de destilacdo apresentados nas Figuras 3.9 e 3.10, o sistema
multipressdo da Figura 3.11 permite obter redu¢des no consumo de energia na faixa de 40 —
50 % (Garrido, 2009).

A Tabela 3.4 apresenta a variagdo da temperatura de ebulicdo e da composi¢do da

mistura azeotrdpica etanol-agua com a pressdo (Marquini, 2007 apud Meloni, 1953).

Tabela 3.4 Composicdo da mistura azeotrdpica etanol-agua para diferentes presses

Pressao absoluta Temperatura de ebulicdo | Composicdo da mistura azeotropica (%
(mmHg) (°C) peso)

Agua Etanol

70 27,96 0 100
94 33,35 0,50 99,5
129 39,50 1,30 98,70
208 47,63 2,70 97,30
404 64,04 3,75 96,25
760 78,15 4,43 95,57
1075 87,12 4,65 95,35
1451 95,35 4,75 95,25
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3.6.1 Plantas atuais e tecnologias para integracao energética nas

destilarias do Brasil

Os processos de destilacdo alcodlicas mais freqlientes nas usinas brasileiras possuim
esquemas compostos por 5 colunas de destilagdo, as quais sdo chamadas de A, Al, D, B e B1.
Sendo a coluna A utilizada para o esgotamento do vinho, Al a coluna de epuragéo do vinho e
D a coluna de concentragdo do alcool de segunda. O conjunto destas trés colunas € chamado
de coluna de esgotamento do vinho. O segundo conjunto chamado de coluna de retificacdo é
onde se obtém o Alcool Hidratado e estd composto pela coluna B, a qual é conhecida como
coluna de enriquecimento e retificacdo, e a coluna B1 que é denominada de coluna de

esgotamento.

Baseados nos dados apresentados por Camargo (1990) e Meirelles (2006) é possivel

descrever o sistema convencional de destilacdo, amplamente utilizado nas usinas Brasileiras
(Figura 3.12)
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Figura 3.12 Processo de destilacdo sem recirculacéo de vinhacas (adaptado de Meirelles,
2006)

Com o proposito de diminuir o consumo de vapor no processo de destilagdo

inicialmente o vinho alimentado ao sistema é pré-aquecido no condensador E. Seu

aquecimento é completado por meio da recuperacao de parte do calor da vinhaga no trocador
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de calor K, obtendo-se temperaturas na faixa dos 90 °C, para posteriormente alimentar o topo

da coluna Al.

A coluna Al tem como finalidade a remocdo do vinho das substancias de maior
volatilidade e dos gases contaminantes, além de complementar o seu aquecimento.
Geralmente esta composta por 4 bandejas. O vinho fermentado é alimentado na parte superior

desta coluna e a flegma gerada é retirada na parte inferior da mesma.

A coluna D concentra os produtos mais volateis ou produtos de cabeca, extraidos da
coluna Al, facilitando com isto a extracdo dos compostos secundarios. Os vapores obtidos no
topo da coluna sdo condensados no trocador de calor R e no condensador auxiliar R1,
obtendo-se um fluxo de etanol que posteriormente é divido em um refluxo que volta ao topo
da coluna e uma corrente de alcool de segunda. Esta coluna estd composta geralmente por 6

bandejas.

A Coluna A, é a encarregada do esgotamento do vinho, portanto, deve garantir um bom
esgotamento do mesmo e perdas muito baixas de etanol na corrente de fundo (vinhaga), a qual
deve conter um teor maximo de 0,02% em massa de etanol. Para cumprir com seu propdésito

geralmente a coluna esta formada por 16 a 24 bandejas.

A flegma obtida no topo da coluna A, com teor alcodlico em massa aproximado de

40%, é enviada para a coluna B.

A coluna B tem como finalidade concentrar a flegma alcodlica gerada pela coluna A, e
estad composta por um ndmero aproximado de 40 a 45 bandejas. Nela se produz o Alcool
Hidratado, que é retirado numa bandeja localizada um pouco antes do topo. A extracdo de
alcool liquido da coluna € resfriada no trocador de calor J. A maior parte do vapor produzido
nesta coluna é condensado, e retorna a coluna enquanto uma pequena parte € retirada também
como alcool de segunda. O alcool de segunda obtido é enviado a um tanque de
armazenamento ou, alternativamente, realimentado ao topo da coluna D. Normalmente esta
coluna inclui também retiradas de 6leo fusel em bandejas localizadas na parte inferior da

mesma.

A corrente liquida que chega a base da coluna B contendo alcool é direcionada
internamente para a coluna de esgotamento da flegma B1, ja que as duas colunas estdo

localizadas uma acima da outra.
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A coluna B1 tem como funcéo exaurir o alcool contido na flegma que vem da coluna B,
retirando desta os compostos mais volateis. No fundo da mesma é obtida a flegmaca, a qual

deve conter também um teor alco6lico maximo em massa de 0,02%.

O vapor demandado pelas colunas A e B1 pode ser fornecido por vapor vegetal, com
pressdo manométrica de 0,7 kgf/cm?, ou por vapor de escape do sistema de cogeracdo com

pressdo manométrica de 1,5 kgf/cm?, alimentados na base destas colunas.

No caso de uma usina que exporta energia elétrica, cada tonelada de vapor a menos
demandanda na destilaria pode ser utilizada para aumentar a geracdo de energia elétrica nas
turbinas de condensacédo. Desta forma, pode ser valida a implementacdo de colunas operando
em cascata térmica, por exemplo, a destilagdo com “split-feed”, que se caracteriza por
permitir a integracdo energetica entre colunas de destilagdo pressurizadas e de destilacéo a

vacuo, na producdo de alcool etilico hidratado carburante - AEHC (Figura 3.13).
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Figura 3.13 Processo de destilagdo “Split-feed”
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Este processo se caracteriza por (Dedini, 2007):

60% no processo pressurizado (consumo de vapor)
40% no processo a vacuo (sem consumo de vapor)
Uso de vapor de escape

N&o usa termo-compressor

NN NN

Consumo de 1,6 kg de vapor / litro AEH
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O Split-feed, por implementar a integracdo energética dentro do processo de destilacéo,
ndo é um sistema que possibilite a integracdo energética com concentracdo de vinhacas.
Quando é necessaria a concentracdo de vinhagas sem recirculagdo durante a fermentacdo,
outro processo com muito potencial a ser utilizado, é a destilacio com concentracdo de
vinhacas termicamente integrada (Figura 3.14), a qual resulta em uma diminuicdo da demanda
de &gua no processo e num aumento na concentracdo final da vinhaca de até 35%. Isto
permite diminuir a proporcéo de vinhaca em relacdo ao alcool produzido na destilaria. Tendo
em conta que a vinhaca in natura possui teor de sélidos muito baixos, mas que varia de 2 a
10% conforme a matéria-prima utilizada na fabricacdo de alcool. Nos processos em que SO 0
caldo extraido da cana é utilizado na fabricacdo do alcool, o teor de solidos da vinhaca é
normalmente 0 mais baixo, o que resulta em volumes ainda maiores de vinhaga a ser

descartada pela destilaria (Freire e Cortez, 2000).
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Figura 3.14 Processo de destilagdo “Split-feed”
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Concentrar a vinhaga significa retirar 4gua desse efluente sem perda dos seus solidos
constituintes, com a consequente reducao do seu volume. Na Tabela 3.5, estdo apresentadas a
reducdo percentual de volume de vinhaca em funcdo do Brix (concentracdo) e a equivalente

relacdo vinhaca por litro de alcool produzido.
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Tabela 3.5 Reducao percentual de volume em funcdo da concentracgéo, e a equivalente relagédo

vinhaca por litro de alcool (Freire e Cortez, 2000).

Concentracdo (°Brix) Relacdo vinhaga/alcool | Reducédo de volume (%)
3 13 0
5 7,8 40
10 39 70
15 2,6 80
20 1,95 85
25 1,56 88
30 1,30 90
35 1,11 91,46
40 0,97 52,53
45 0,87 93,30
50 0,78 94
55 0,71 94,53
60 0,65 95

Esse sistema utiliza um processo simples e barato de destilacdo (D1), associado a uma

integracdo energética com um conjunto de evaporagdo de vinhacas, que ndo consomem vapor

além do normalmente consumido pelo sistema D1. Este conjunto consegue concentrar cerca
de 60% de toda a vinhaca gerada até 35-40% Brix.
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Figura 3.15 Destilaria convencional com integracdo térmica a concentracao de vinhaca

3.7 Alternativas de reducdo do consumo de vapor na planta

Tendo em conta que o consumo de vapor influi, consideravelmente, sobre o indice de

geracdo excedente é importante conhecer quais sdo os valores minimos possiveis de atingir

utilizando diferentes tecnologias. A Tabela 3.6 apresenta um resumo sobre diferentes estudos

de alternativas de diminuicdo de consumo de vapor numa usina com fabrica de agucar, tendo

em conta diferentes pardmetros de operacéo e tecnologias utilizadas.

Tabela 3.6 Valores minimos do consumo de vapor em processo na industria de agucar e alcool

obtidos como resultado da modelagem de diferentes variantes de sistemas de alta eficiéncia.

Consumo de
Comentarios sobre a tecnologia e pardmetros assumidos .
vapor ) Referéncias
nos célculos.

(kg/tc)

295 Evaporador de 6 efeitos, usina totalmente eletrificada, | Chang et al.,

pressdo de 80 bar e turbina de extragdo/condensacao. (1999)
270 Wunch &

Quintuplo efeito com dois evaporadores de pelicula
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descendente (4° e 5° estagios), parametros do vapor 8,5
MPa e 525 °C, acionamento das moendas com vapor.

Avram-
Waganoff,(1
999)

258

Quintuplo efeito com evaporadores de pelicula
descendente, aquecedores de caldo por condensado e
tacho continuos. Calculos realizados em base da usina de

acucar Monimusk na Jamaica, 175 tc/h.

Ogden et al.,
(1990)

280

Usina de agUcar com destilaria anexa. Quintuplo efeito.
Extracdo de vapor do 1° 2° 3° e 4° efeitos para o
aquecimento do caldo. Trocadores de calor regenerativos
caldo/vinhaca e caldo/caldo. Agitacdo mecéanica nos
tachos. Tecnologia Flegstyl e peneiras moleculares na
destilaria. Extracdo de vapor desde o 5° efeito para os
tachos.

CTC, (1998)

reducdo do consumo de vapor e aumento na eletricidade gerada sdo (Hassuani et al., 2005):

Minimizar a quantidade de &gua utilizada nos tachos e centrifugas.

Uso de vapor vegetal para o pré-aquecimento do caldo.

do vapor sangrado.

condensado para seu uso como agua de embebicdo nas usinas.

Preaquecimento do vinho fermentado antes de ser destilado.

Integracdo térmica das colunas de destilag&o.

Para o caso de usinas de acucar e destilarias, as outras alternativas disponiveis para a

Incrementar a temperatura da sangria a vapor com o proposito de ganhar mais energia

Usar aquecedores do tipo liquido/liquido na primeira etapa de aquecimento do caldo

com condensado. Este procedimento serve também para diminuir a temperatura do

Para uma reducdo no consumo de vapor no processo a valores de até 340 kg vapor/ton

cana, numa usina tipica, as seguintes alternativas sdo recomendadas por Hassuani et al. (2005)

caldo versus condensado.

Sangria do vapor do 1, 2 e 3 efeito de evaporagdo para aquecimento do caldo.

Trocadores de calor regenerativos para caldo versus vinhagas, caldo versus caldo e
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e  Agitadores mecénicos para 0s cozedores a Vacuo
o Sangria do vapor do 2° efeito de evaporacgao para 0s cozedores a VAcuo.
e  Concentracdo do xarope ate 70°Brix

. Utilizar tecnologia Flegstill e tamises moleculares na destilaria de alcool.

Dentro desse contexto, passou-se a considerar a substituicdo de acionamentos
mecanicos de baixa eficiéncia (turbinas a vapor de simples estagio com eficiéncias

isentropicas baixas) por motores elétricos (Hablein e Langhans, 1995).

3.8 Perdas de acucares durante o processo de producéao de

etanol

Durante as diferentes etapas produtivas na destilaria ocorrem algumas perdas de
acucares, os quais devem ser controlados e reduzidos ao minimo, a fim de evitar uma

diminuigéo no rendimento total da destilaria.

As possiveis causas para as perdas de acucar podem ser fisicas (normalmente
determinaveis), quimicas (pela inversdo da sacarose ou decomposicdo de acUcares) e
microbioldgicas (pela acdo das bactérias). A Tabela 3.7 mostra as principais perdas de
acucares na destilaria (Amorim, 2008).

Tabela 3.7 Média da Perda de acucares nas destilarias Brasileiras

Etapa Perda de agucar (%)
Lavagem da cana 0,3
Extragéo 3,9
Perda na torta 0,46
Perda nas aguas residuais 0,15
Destilacéo 0,2
Perdas indeterminadas 2,42

! Flegstil ¢ um processo de destilagéo eficiente desenvolvido pela empresa DEDINI S.A.
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Uma representacdo esquematica das diferentes etapas do processo produtivo pode ser

observada na Figura 3.16
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Capitulo 4

TERMOECONOMIA E PROPRIEDADES
TERMODINAMICAS

A aplicagdo conjunta de conceitos termodinamicos e econdmicos constitui na atualidade
uma valiosa ferramenta na procura do conhecimento do processo de formacéo de custos num
sistema produtivo. A Termoeconomia tem sido desenvolvida como uma valiosa ferramenta
para a utilizacdo eficiente de recursos energeéticos, tendo em conta que a mesma permite a
determinacdo das eficiéncias e perdas exergéticas em cada um dos volumes de controle de um
sistema, assim como a deteccdo das ineficiéncias e célculo de seu custo econémico na

operacao.

O claro conhecimento dos principais conceitos utilizados na Termoeconomia constitui

se como o primeiro passo na aplicag@o desta ferramenta em sistemas produtivos.

4.1 Termoeconomia

O primeiro emprego do termo “Termoeconomia”, ¢ atribuido a Tribus e Evans em

trabalhos da década de 1960 (Cerqueira,1999).

De acordo com Balestieri (2001), a Termoeconomia € um tema da Engenharia Térmica
gue envolve analise termodinamica baseada na 2% Lei (a analise exergética), principios de
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analise econémica e fundamentos de otimizacdo matematica, de modo a prover ao projetista
ou operador do sistema informacgdes ndo disponiveis por meio das anélises energéticas e

econdmicas convencionais.

A Termoeconomia combina a analise termodindmica e econémica mediante a aplicacdo
do conceito de custo (propriedade econémica) exergético (um conceito termodindmico). Os
métodos termoecondmicos baseados na exergia sdo chamados também de métodos
exergoecondmicos. E pode ser classificada em trés campos de estudo: alocagéo de custo,

otimizacdo de custo e andlise de custo (Kim, 2010).

O objetivo da alocacdo de custo é estimar cada custo unitario dos produtos obtidos
num sistema em funcdo dos custos de entrada. Esta técnica é importante em sistemas de
cogeracao ou para um sistema de ciclo combinado que produz eletricidade e calor ao mesmo

tempo, pois é necessario para a determinacgédo do preco de venda, de cada produto.

O objetivo da otimizacdo é minimizar o custo de um fluxo de entrada num sistema e
maximizar o custo de um fluxo de saida (produtos) sob certas restrigdes. Usando esta técnica
podem ser determinadas as condi¢Oes 6timas de operacdo de um sistema energético.

Ja o objetivo da andlise de custo é avaliar o processo de formacdo de custo de um
sistema e calculé-lo para cada estado e componente os custos. Esta informacéo pode ser usada

para a avaliacdo de cada componente e sistema permitindo introduzir melhorias nos mesmos.

Valero et al., (2006), estabelecem que os métodos termoecondmicos podem ser
subdivididos em duas categorias: (a) os métodos de otimizacdo que utilizam custos marginais
com o propo6sito de minimizar os custos de um sistema o de seus componentes e (b) os
métodos de contabilidade de custos baseado em custos médios, 0s quais permitem a partir de
critérios fisicos a avaliacdo do preco de multiplos produtos numa planta ou a avaliacdo de

diferentes alternativas de projeto e operacdo de uma planta.

Abusoglu e Kanoglu (2009) apresentam as diferentes metodologias termoeconomicas
aplicadas na atualidade. Eles fazem sua analise partindo da classificacdo realizada por El-
sayed e Gaggioli dos métodos termoecondmicos, que podem ser classificados em dois grupos:

algébricos e de calculos.

Cada uma destas categorias apresenta diversas subcategorias assim:
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4.1.1 Métodos algébricos

Os métodos algébricos sdo baseados em equacOes algébricas de balanco de custo,
derivadas de uma andlise econdémica convencional e equagdes auxiliares de custo para cada
sub-componente de qualquer sistema analisado. Essas equagfes sdo relacionadas com o
processo de formacdo de custos do sistema com o propdsito de determinar os custos méedios

de producéo.

4.1.2 Teoria do custo exergético

Esta teoria foi desenvolvida por Lozano e Valero (1993) e esta baseada em um conjunto
de proposicdes. Esta teoria permite a introducdo de um novo conceito termodinamico
denominado custo exergético. Para um dado sistema sdo definidos os limites, nivel de
desagregacdo e o objetivo de producdo. Define-se também o custo exergético de um fluxo

fisico (E*) como a quantidade de exergia necessaria para produzir este fluxo.

O primeiro passo na aplicacdo desta metodologia € a divisdo do sistema em
subsistemas, que possam ser adaptados a um componente ou a um conjunto de componentes.
Um dnico insumo e um Unico produto devem ser definidos para cada componente do sistema.
Logo, um sistema de equacdes pode ser construido com um balanco de custo para cada

subsistema a partir das seguintes proposicoes:

oProposicdo 1 — o0s custos exergético e exergoecondmico sd0 quantidades
conservativas, por isso pode-se escrever uma equacdo de balanco para cada unidade do
sistema. Nas equacdo de balanco de custo exergético, o lado direito serd igualado a zero, e na
determinacdo dos custo exergoecondmico, igualado aos outros custos associados ao sistema,

com sinal negativo;

oProposi¢do 2 — Na auséncia de informagfes externas, o custo exergetico de um
insumo suprido externamente ao sistema € igual a sua exergia e 0 custo exergoecondmico € o

custo de aquisic¢ao do insumo;

oProposicdo 3 — Todos os custos gerados no processo produtivo devem ser incluidos no

custo final do produto. Logo, atribui custo zero a todas as perdas.
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oPorposicdo 4a — Se uma parcela ou todo o insumo de uma unidade é a variacdo de
exergia de um fluxo que a atravessa, entdo o custo exergético unitario do fluxo é constante

através da unidade;

oProposicdo 4 b — Se o produto de uma unidade é composto por mais de um fluxo,

entdo os custos exergéticos unitarios de cada um destes fluxos sdo iguais.

4.1.3 Teoria Estrutural

Esta teoria foi proposta por Valero et al., (1993 e 1999) ao buscar uma metodologia de
unificacdo da Termoeconomia, a qual é similar ao Analise Termoeconémica Funcional (TFA)
apresentado por Frangopoulos (1991). Nesta metodologia o custo exergético determinado é

distribuido entre todos os componentes de acordo com a variacao de entropia em cada um.

4.1.4 Métodos de Analise exergoecondémica

Esta metodologia foi proposta por Tsatsaronis, nela hd duas possiveis variantes: custo
especifico e custo médio. Os custos médios apresentam um conceito semelhante a “Teoria do
custo exergético”. J4 no método do custo especifico, o custo da adi¢do de exergia ao
material/corrente é determinado e alocado a unidade que faz uso aquela exergia. Isto que dizer
que um componente pode obter a exergia de uma corrente com diferentes custos, dependendo

dos componentes que suprem a exergia para cada corrente.

Os métodos exergoecondmicos envolvem alguns parametros caracteristicos tais como:
diferenca de custo relativa, fator exergoeconémico e eficiéncia exergética. Pode-se dividir

esta metodologia em trés categorias:
o LIFO (Last-in-First-Out)
« SPECO/AVCO (Specific Exergy Costing/Average Cost):

« MOPSA (Modified Productive Structure Analysis).
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4.1.5 Método do calculo

O meétodo do célculo é baseado em equagdes diferenciais. Os custos dos fluxos em um
sistema sdo determinados com base em procedimentos de otimizacdo (baseados em

multiplicadores de Lagrange) e séo utilizados na determinagdo de custos marginais.

A seguir sdo apresentadas as principais metodologias baseadas em métodos de calculo:

4.1.6 Modelo Funcional Termoeconémico (TFA — Thermoeconomic

functional approach)

Esta metodologia é baseada no método Lagrangiano da otimizacdo matematica e sua
primeira aplicacdo foi no problema CGAM. A implementacdo completa deste modelo requer
uma simulacdo correta do sistema a fim de determinar as derivadas de primeira ordem da
funcdo objetivo. Este método realiza uma decomposicdo do sistema em subcomponentes, que
podem ou ndo podem corresponder a um componente fisico do sistema. Cada componente
tem um Unico produto, e custos podem ser determinados pela solugdo dos balancos de custos

dos componentes do sistema.

A otimizacdo na metodologia TFA é baseada no uso direto de um algoritmo de
otimizagdo. Além disso, introduz o conceito de “diagrama funcional” e determina somente
uma funcdo e um produto para cada componente, portanto, ndo sdo necessarias equacdes

auxiliares para obter a solucéo do sistema.

Por outro lado, a definicdo das variaveis e da funcdo objetivo € necessaria para haver

uma convergéncia ao ponto 6timo do sistema.

Para alcancar a solucdo 6tima de sistemas mais complexos, Frangopoulos formulou a
Metodologia Funcional Inteligente (Intelligent Functional Approach - IFA), a qual introduz

melhorias ao TFA.
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4.1.7 Andlise Funcional de Engenharia (Engineering Functional
Analysis — EFA)

A base da teoria EFA foi desenvolvida por Von Spakovsky e Evans. No modelo EFA,
qualquer modelo termoeconémico existe em dois niveis: como um modelo base do sistema e
como conjunto de modelos sub-agrupados. Estes dois modelos incluem informacdes sobre a
geometria interna e composicdo material de cada sub-grupo. A extensdo para qual os 6timos
dos sub-grupos sdo consistentes com o 6timo do sistema global, depende como a isolacdo dos

sub-grupos é estabelecida pela otimizacdo do modelo base.

O procedimento de otimizacdo dos métodos de célculo é baseado no Principio de
Isolamento Termoeconomico (Principle of Thermoeconomic Isolation) proposto por Evans
(1980).

A idéia comeca pelos seguintes procedimentos: um componente de um sistema térmico
é termoeconomicamente isolado do resto do sistema se sua producao (Pl) e o custo unitario
dos seus recursos (Ai) sdo quantidades conhecidas e independentes do resto das variaveis dos

componentes

4.1.8 Teoria estrutural da Termoeconomia (STT)

Esta foi proposta como um padrdo e formulacdo matematica comum para todas
metodologias termoecondmicas que podem ser expressas por equacdes lineares. A teoria do
custo exergético (TEC), a SPECO/AVCO e Anélise Funcional Termoeconémica (TFA)
podem ser classificadas como teoria estrutural. A LIFO pode ser reproduzida com a teoria

estrutural.

Todas as metodologias termoeconémicas aplicadas na atualidade utilizam a exergia
para a alocacdo dos custos, mesmo quando um ou varios subprodutos sdo gerados. Neste
trabalho seréo aplicados os conceitos da Teoria Estrutural, proposta por Valero et al., (1992) e
Valero et al (1993).

Na seqiiéncia sdo descritos 0s conceitos basicos necessarios para a aplicacdo da Teoria

Estrutural.
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4.2 Custo exergético

O custo exergético (E*) de um determinado fluxo de massa ou energia é definido como
a quantidade de exergia requerida para produzi-lo (E). Tendo em conta o conceito anterior, €
possivel definir o custo exergético unitario (c) de uma corrente como a quantidade de exergia

requerida no input para obter uma unidade de exergia do produto, sendo representado pela

expressao:
c=E 4.1)
E

Dado que 0s processos reais sao irreversiveis (ocorrem perdas e destruicdo de exergia),

0 custo exergético sera sempre em funcdo do processo utilizado (B* > B).

Em conseqiiéncia, o custo exergético unitario serd sempre maior que a unidade, e seu

inverso, a eficiéncia exergetica, serd sempre inferior a unidade.

- @2)
C

Os custos exergéticos sdo uma medida da eficiéncia termodinamica dos processos para

produzir um determinado fluxo ou produto.

O custo monetario ou exergoecondmico, tem em conta 0 custo monetario do
combustivel consumido cg (seu pre¢co no mercado R$/MJ), assim como o0s custos de
instalagdo e operacdo da planta, Z (R$/s), definindo a quantidade de dinheiro necessario para
produzir um determinado fluxo de massa ou energia. As equacdes do balanco do custo

econémico podem ser escritas da forma:

C,=c..E.*Z 4.3)

Da mesma forma anterior o custo monetario unitario de um fluxo de massa ou energia é

definido como a quantidade de unidades monetarias requeridas para produzir um determinado

fluxo ou produto. Podem ser representados pela expresséo:
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(4.4)

Os custos monetarios sdo uma medida da eficiéncia econdbmica com que opera uma

determinada planta.

Na aplicacdo da Termoeconomia ndo existe apenas um interesse na determinacdo dos
custos dos produtos finais de uma planta, também € igualmente importante determinar os
valores dos fluxos internos. Desta forma e possivel encontrar o valor de cada produto final,

observando também o processo de formacdo do mesmo na planta.

A determinacdo de todos os custos dos fluxos € muito Util na realizacdo das analises de
custo de oportunidade (trade-off) nos subsistemas que compdem uma planta industrial. Numa
planta existente, este tipo de estudos permite determinar, por exemplo, a melhor estratégia
para a realizacdo de atividades de manutencdo, assim como o desenvolvimento e
implementacdo de estratégias de operacdo e controle. Igualmente, o processo de formacédo de
custos pode ser utilizado para a determinagdo de melhorias a implementar no sistema ou para

a otimizacéo do projeto de um componente em particular do sistema.

O balanco de custo global para todo o sistema ou para cada componente do mesmo pode

ser realizado utilizando a expressao:

2 cE +Z= 2 cE, (4.5)

j=out

Onde Bi representa a exergia dos fluxos de entrada ao sistema ou componente e Bj
representa a exergia dos fluxos de saida. c; representam os custos unitarios dos fluxos de

entrada e c; representa o valor dos fluxos de saida ou produtos, ambos a ser determinados.

No caso em que a planta de estudo tenha um Unico produto de saida, o custo unitario
desse produto pode ser determinado pela expressdo (4.5). No caso que a planta possua
multiplos produtos, a equacdo de balango anterior ndo é suficiente para a determinagdo do
custo final dos produtos, sendo necessarios critérios adicionais para a determinacéo da relagao
entre os custos unitarios dos diferentes produtos. Neste caso a exergia pode ser utilizada como

base na alocagéo de custos dos produtos.
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4.2.1 Modelagem Termoeconomica

4.2.1.1 Modelo fisico de uma planta

Na andlise termoeconémica de uma planta € necessario estabelecer o modelo fisico da
mesma, ja que este permite estabelecer as propriedades caracteristicas dos fluxos principais
(pressdo, temperatura, vazdo, composicao, energia, entalpia, entropia, etc.), 0s quais permitem
definir os estados termodinamicos. Os componentes reais de uma planta ndo necessariamente
coincidem com os do modelo fisico ja que varios componentes do modelo fisico podem
englobar varios componentes reais de uma planta. Em fungdo do detalhamento da anélise a

realizar este Ultimo aspecto é de grande importancia.

A Figura 4.1, apresenta a estrutura Fisica de uma planta de producéo de alcool.

Bagago
R G Wonred.
T Tandem
12
Bomba @. g 4 Condensadar
. 14
Destdaria —» 7
T
10
+ L 3

11

Figura 4.1Estrutura fisica de uma destilaria autbnoma

E necesséario, como passo posterior & determinacdo do modelo fisico da planta, a

construcdo da estrutura produtiva da planta.

O modelo produtivo estabelece o proposito produtivo de cada componente do modelo
fisico (defini¢des insumo-produto e a distribuicdo de recursos atraves da planta) e pode ser

representado graficamente pelo diagrama da estrutura produtiva.
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4.2.1.2 Construcao da estrutura produtiva

A estrutura produtiva pode nao ser parecida com a estrutura fisica e nem conter o
mesmo numero de unidades ou equipamentos. Enquanto a estrutura fisica de uma planta é
Unica, é possivel construir diferentes estruturas produtivas em fungdo da definigdo insumo-
produto, assim como da distribuicdo de recursos entre 0os componentes. Na estrutura produtiva
cada unidade tem geralmente um Unico produto, que coincide com o insumo da outra unidade

com a qual ela se relaciona.

Esta estrutura é composta por unidades reais (unidades fisicas ou combinagdo delas,
representadas por retangulos) e unidades ficticias (juncbes e separacOes, representadas por
triangulos/losangulos e circulos, respectivamente) interligadas entre si, tendo em conta as
seguintes condicdes: (i) cada unidade real tem um Gnico produto e um dnico insumo; (ii) as
juncdes tém a funcdo de converter produtos de unidades anteriores em insumo para a proxima
unidade; (iii) as separacdes ramificam o produto de uma unidade para ser usado como insumo
de duas ou mais outras unidades; (iv) todos o0s insumos que entram na planta devem refletir no

custo final dos produtos.

Uma representacdo esquematica da estrutura produtiva da Figura 4.1 é apresentada na
Figura 4.2.

Comb. 1 /Jl\ 3 4a o 5 6c
—» GV > B =® » »
\Vex(e\l.

Tandera | 5

Figura 4.2Estrutura produtiva da destilaria autbnoma.

Os fluxos de entrada e saida das unidades da estrutura produtiva sao
magnitudes extensivas, as quais constituem o produto de uma quantidade (normalmente fluxo
massico) por uma qualidade (magnitude especifica). As magnitudes aplicadas

pela maioria das metodologias termoeconémicas sdo a exergia, neguentropia e o dinheiro.
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Outras grandezas, como entalpia ou entropia, também podem ser utilizadas (Valero et al.,
2006).

Posteriormente a construcdo da estrutura produtiva é possivel construir o modelo
termoecondmico da planta, o qual é estabelecido por um sistema de equacdes que representam
matematicamente a estrutura produtiva da planta. O objetivo principal deste sistema é a
determinacdo dos custos unitarios dos produtos, permitindo ainda obter o0s custos
intermediarios e seguir todo o processo de formacgéo de custos na planta.

4.2.1.3 Modelo termoeconomico

O modelo termoeconémico tem no minimo tantas equagdes quantas forem as unidades
gue compdem a respectiva estrutura produtiva. Como geralmente o nimero de fluxos é
sempre maior que o nimero de unidades, as juncdes e as separacdes fornecem informacGes e
equacdes auxiliares para que o sistema seja determinado, permitindo que se obtenha um Unico
conjunto de solucdo. As separacbes podem fornecer equacbes complementares ou podem
apenas fornecer informacdes sobre as relacdes entre os fluxos, o que permite determinar o

sistema.

Para uma melhor compreenséo da relacdo existente entre a estrutura fisica da Figura 4.1
e a produtiva da Figura 4.2, foi elaborada a Tabela 4.1. Nesta tabela a primeira coluna
representa os fluxos da estrutura produtiva e a segunda os fluxos da estrutura fisica
correspondente, por exemplo: o fluxo n°:1 da estrutura produtiva corresponde a diferenca
entre as exergias dos fluxos n°:1 e n°:12 da estrutura fisica (B1-B12) e assim sucessivamente.
Cada fluxo da estrutura produtiva esta expresso em funcdo dos fluxos da estrutura fisica que o

definem.

Tabela 4.1 Correlacao dos fluxos da estrutura produtiva com a fisica.

Fluxos Referéncia Fisica
1 B1-B12
2 B12-B1s
3 B,
4a B1-B,-Bs-Bg
4b B,-B4
4c M. (05-b10)+M4(bs-b1o)
5 B~
6a Bs=e.eb
6b e.e.p
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6c Wexced.
Bg = Wt
8 B4 = Qi

\I

4.2.1.4 Aplicacao da Neguentropia em Termoeconomia

Nos modelos termoeconémicos existem diversas opcdes para a distribuicdo de custos

referidos a irreversibilidades.

De acordo com Cerqueira (1999), a neguentropia foi um termo introduzido por
Frangopoulos em 1983, ao analisar um sistema de geracdo de poténcia com turbina de
condensacéo, permite a distribuicdo dos custos da irreversibilidade de unidades, cuja funcéo

ndo é suprir exergia (ou parcela de exergia).

Num ciclo de poténcia o condensador tem a funcdo de retirar a entropia do sistema ou

suprir o sistema com neguentropia suficiente para cancelar o aumento da entropia do ciclo.

Lozano et al., (1993a) utilizam o conceito de neguentropia na analise de um ciclo
simples de poténcia a vapor. Na analise os autores consideram a producdo de neguentropia no
condensador pelo consumo de exergia do mesmo. Uche et al., (2003) consideram a produgéo
de neguentropia em todos os componentes do ciclo de cogeracdo a vapor onde ocorre

condensacéo (desaereadores, trocadores de calor, processo).

Embora os autores consideram neste estudo que a neguentropia s6 é produto do
condensador e subproduto dos outros processos onde ocorre condensacdo dado que estes
ultimos componentes tem um propdsito produtivo que pode ser expresso em termos de

exergia.

A aplicacdo da neguentropia em Termoeconomia tem apresentado algumas
inconsisténcias devido as arbitrariedades de acordo com o apresentado por Santos et al
(2006). Os mesmos autores apresentam nesse trabalho que essas inconsisténcias apresentadas
na aplicacdo da neguentropia podem-ser evitadas se o fluxo de neguentropia for aplicado
junto com os fluxos de entalpia, mediante a substituicdo do fluxo de exergia pelo fluxo de
entalpia (Santos et al., 2008).

Os fluxos de neguentropia num determinado processo podem-ser representados pela

expresséo:

89



S = m'TO'(Ssaida - Sentrada) (46)

Onde Ty, representa a temperatura do estado de referéncia selecionado, € Ssiiga € Sentradas

representam a variacao de entropia num determinado volume de controle.

4.3 Conceitos béasicos e propriedades termodinamicas

aplicadas

Dado que na determinacdo dos custos exergéticos de um sistema € necessaria a
definicdo dos diferentes equipamentos e etapas que compdem 0 processo, assim como, 0
conhecimento dos valores exergéticos das diferentes correntes que interagem no sistema, é de
grande importdncia estabelecer a metodologia de céalculo das diferentes propriedades

termodinamicas dos fluxos de massa e energia da planta.

Devido a grande quantidade de fluxos envolvidos numa destilaria autbnoma faz-se
necessario, no presente estudo, uma diferenciacdo dos mesmos de acordo com sua natureza.
Assim para das diferentes etapas do processo de producdo os seguintes fluxos foram
estabelecidos.

. DissolucGes de agua-sacarose
« Combustivel

« Vapor

« Condensado

« Eletricidade

« Solucgdes ndo ideais (mistura etanol-agua)

4.3.1 Propriedades Termodinamicas dos fluxos
Nesta secdo uma énfase especial é dada ao calculo das propriedades termodinamicas das

solugdes de agua-sacarose e das solugdes ndo ideais (mistura etanol-agua), assim como da

agua e do vapor de agua.
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4.3.1.1 Caldo da cana-de-acucar

Apos do processo de moenda € obtido o caldo de cana, o qual constitui o fluxo mais
importante no processo de obtencdo de alcool hidratado. O caldo € uma solugdo
multicomponente de compostos organicos e inorganicos, onde quase o 90% dos compostos

organicos sdo sacarose e uma pequena quantidade (2-4)% ¢é glicose e frutose (Parra, 2003).

4.3.1.1.1 Solucbes de agua-sacarose

O célculo das propriedades dos fluxos das solucbes agua-sacarose é baseado na
metodologia proposta por Nebra e Fernandez (2005), a qual por vez é baseada em correlagdes
e equacdes de autores como (Peacock, 1995; Kadlec et al., 1981; Gyftopoulos et al., 1991;
Starzak e Peacock, 1997; Balzhiser et al., 1980; Hougen et al., 1964).

4.3.1.1.2 Massa especifica

Uma expressdo valida para temperaturas menores que 100 °C para o célculo da massa
especifica do caldo de cana € a correlagdo proposta por Peacock (1995):

Brix Brix+ 200 Wl_o.o36 T-20 |

.
P =1000]1+ J 4.7)
| 54000 | 160-T

4.3.1.1.3 Calor especifico

Para o calculo do calor especifico do caldo de cana é possivel a utilizagdo da correlacdo
proposta por Kadlec et al (1981) a qual e definida pela expresséo:

Brix Brix. Pureza
c, = 4,1868 —0,0297 +0,000046( )(
100 100 100

)+o,oooo75(BLiX)(T) (4.8)
100
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4.3.1.1.4 Entalpia

E possivel determinar a entalpia do caldo de cana, a uma dada pressdo, a partir das
correlagbes do calor e volume especifico variando com a temperatura, de acordo com a
expressao apresentada por Gyftopoulos et al (1991).

T o[ P . |
h(T,p)=h(T,, py) *+ Jc,(T7, p)dT ™+ ILU(TO, p')ﬂ(%} IT_TDJdp' (4.9)
T, p’

Logo, desconsiderando o segundo termo da expressao anterior, substituindo o valor de
Cp obtido na expressdo 4.8 e integrando a expressao 4.9, obtem-se como resultado a equagéo
4.10:

Bri

X Brix. Pureza
h=[4.1868—0.0297 00 +0.000046(
1

)
100" 100

T +o.0000375(BLiX)(T2) (4.10)
100

4.3.1.1.5 Entropia

Para a determinacdo da variacdo de entropia do caldo de cana é necessaria a integracdo

da expressdo:
no o [0l p)dT,_’]r(ava,p')] aw (4.11)
To T po\; 5T p’ T:TOJ

Da mesma forma que no caso da entalpia 0 segundo termo da expressdo 4.11 pode ser

desconsiderado, obtendo como resultado, ao resolver a integral, a equacdo 4.12:

Brix
As =[4,1868-0,05018625

Brix_ Pureza

)
100~ 100

100
(1) -
+0,000046( )]lnG—J+o,oooo75(%)(T -T,) (4.12)
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4.3.1.1.6 Coeficientes de atividade

O coeficiente de atividade da agua na solucdo agua- sacarose é dado pela expressdo
4.13, a qual ¢ apresentada por Peacock (1995) Apud Nebra e Fernandez (2005) e Pellegrini e
Oliveira (2006).

_ —2141,4052 ,

N7 g = = Vi [1+ (A)(y,.0) + (B)(YL) ] (4.13)

Onde os coeficientes A e B sdo iguais a:

A=-1,0038
B=-0,24653

- < 4 1 =
Os valores de referéncia da equagdo 4.13 sdo: * @ para um valor de Y 0,
=1
consequentemente, Yaga — %
Atraveés da utilizacdo da relacdo de Gibbs-Duhem € possivel o célculo da atividade da

sacarose na solucdo, utilizando a expressdo 4.14 dada por Balzhiser et al (1980).

Ysac sat t
( ‘ ya ua
Yydinz=0= [ dinr, =- | gy (4.14)
i ysac ysac sac
O estado de maxima solubilidade corresponde a aquele no qual a solucdo estd em
equilibrio com a sacarose solida pura, logo, o valor de referéncia para a atividade da sacarose

corresponde a sacarose pura.

_ 1 (4.15)

sac,sat

sac,sat

Substituindo a equacgdo 4.13 em 4.14, e integrando entre 0s estados genérico e saturado

definidos obtem-se a equagéo 4.16:

(}/sac sat \ 2121, 4052 |— ) \ . saturado
InL : J: 2.y T ———— Y TV “B.Vi | (4.16)
4 T 2

sac

generico
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4.3.1.2 Vinho fermentado - Solugdes néao ideais (mistura etanol-

agua)

Para a determinacdo da exergia da corrente composta pela mistura etanol-agua, obtida
apos do processo de fermentacao e posterior ao processo de destilacdo, onde o produto obtido
apresenta uma concentragdo de 96% de alcool e 4% de 4gua aproximadamente, é necessaria a
determinacéo das propriedades em excesso da mistura.

4.3.1.2.1 Propriedades em excesso

Dado que frequentemente as solucdes liquidas sdo mais facilmente tratadas atraves de
propriedades que medem o seu afastamento do comportamento de solugdo ideal, uma
propriedade em excesso pode ser definida como a diferenca entre o valor real da propriedade
de uma solucédo e o valor que ela teria em uma solucdo ideal na mesma temperatura, presséo e

Composig&o.

Segundo Smith et al (2007) as peculiaridades do comportamento de misturas liquidas
sdo mais enfaticamente reveladas nas propriedades em excesso, sendo as de principal
interesse neste estudo a entalpia (HE), a energia de Gibbs (GE) e a entropia (SE). Assim, tem-

se as expressoes:

HE=H-H" (4.17)

sfF=5-g" (4.18)

GF=G-G" (4.19)
Ou também

G =HFf-Ts°F (4.20)

4.3.1.2.1.1 Entalpia em excesso

A entalpia em excesso € determinada a partir de experimentos de misturas. Um trabalho
experimental realizado por Larkin (1975), apresenta como resultado principal a obtencéo de
uma correlagdo para a determinacdo da entalpia em excesso para a mistura etanol-agua em
funcdo da composicdo e temperaturas de 298,15; 323,15; 331,15; 343,15; 363,15 e 383,15 K.
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Os resultados obtidos por Larkin podem ser representados por uma equacdo da forma da

equacao 4.21:

HE=x. 1-x Zm: a,.x' [J/mol]

i=0

Na equacdo (4.21), i=0, 0,5; 1,5; 2,5; 4,5, cada um dos coeficientes a; pode ser

determinado a partir dos dados apresentados na Tabela 4.2.

Tabela 4.2 Valores dos coeficientes da equagao 4.21.

bi/10° ci/10° di

ao -3,63868 1,83829 -2,32763

aos 9,25982 -4,83586 6,37228

ais -14,04894 7,51661 -10,11280

azs 10,91318 -5,89498 7,98868

a4s -2,79986 1,50557 -2,03127

Sendo os coeficientes a; obtidos pela expresséo:
a,=b *c (T/K)+d,(T/K)? (4.22)

4.3.1.2.1.2 Energia livre de Gibbs

Existem tabelas de dados experimentais disponiveis do valor da energia de excesso de
Gibbs para a mistura etanol-agua na faixa de temperatura de 303,15 até 363,15 K, no estudo
realizado por Pemberton e Mash (1978). Embora é possivel a determinacdo destes valores
com um erro aproximado de 3% pela utilizacdo da expressdo apresentada por Smith et al

(2007) para uma mistura binaria:

G £ = RT [Xetanol'ln(yetanol) + Xagua'ln(yagua)] (423)
4 . . .. ,
Onde” cwo e aw - representam os coeficientes de atividade do etanol e da agua

respectivamente, na mistura. Estes coeficientes podem ser determinados pelas equacfes de

Van Laar apresentadas em Perry e Green (1981):
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2

( )
In etanol A12 L agua J (424)
A12 etanol A21 yagua

2

A ..
In yetanol = A21' - yetanOI J (425)
A12'yetanol + AZl'yagua

i

Sendo o valor do coeficiente A;,=1,6798 e o do coeficiente A,1=0,9227

4.3.1.2.1.3 Entropia em excesso

Diferentemente dos valores de Entalpia e Energia de Gibbs, a entropia em excesso nédo é

medida diretamente, mas pode ser determinada a partir da equacao (4.20) escrita da forma:

oF = (4.26)

As propriedades em excesso sdo freqiientemente funcdes fortemente dependentes da

temperatura, mas em temperaturas normais ndo sdo fortemente influenciadas pela pressao.

Uma vez definidas as expressfes para o calculo das propriedades termodindmicas dos
fluxos que intervém no sistema global da planta é possivel o calculo das exergias dos

mesmaos.

4.3.1.2.1.4 Exergia

A exergia (ou disponibilidade energética) de um sistema termodinamico, num dado
estado, é definida como o trabalho maximo que se pode obter levando-se o sistema ao estado
de equilibrio com o ambiente (estado de referéncia), num processo reversivel. Num processo
real (irreversivel), tem-se uma parte da energia que ndo € possivel aproveitar é dizer de
trabalho ndo realizavel, que d& uma medida da irreversibilidade do processo (GCengel e Boles,
2007).

Segundo Szargut (1988) e Kotas (1985) a exergia pode ser dividida em quatro partes:
fisica, cinética, potencial, e quimica. A Figura 4.3 apresenta uma representacdo grafica desta

divisao.
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Para calcular a exergia € necessario que se defina qual € o estado de referéncia, ja que 0
valor desta, depende tanto do estado termodinamico no que se encontra a substancia que
constitui o sistema, assim como da temperatura pressao e composi¢do quimica do ambiente de

referéncia selecionado.

Exergia Cinética

Exergia Potencial \

Exergia Exergia Ex*T
Total Termomecanica
ou Fisica
Eme EXAF
Exerngia
Térmica
Ex%rgia Quimica Ex“"

Referencial

Figura 4.3Divisdo da exergia total

Assim a exergia total de uma corrente de matéria pode ser definida pela expresséo:

B=8 (4.27)

+ +
fisica Bcinetica Bpotencial quimica

Geralmente na analise de diferentes processos os efeitos das exergias cinética e

potencial sdo desconsiderados, obtendo-se a expressao:

ssea + Basinic (4.28)

A exergia fisica: € definida como o trabalho maximo obtido em processos reversiveis
quando uma quantidade de matéria é levada do estado inicial ( P e T) ao estado de equilibrio
de pressao e temperatura (Po e Tp) do ambiente. Se uma regido do espago dispde de pressdo e
temperatura maior que o ambiente, existe um potencial com relacdo ao meio (Szargut, 1988).
Quando a pressdo e a temperatura do sistema se igualam com o meio, afirma-se que esse € 0

Estado Inativo Restrito, portanto, ndo ha mais capacidade de se gerar trabalho ou calor.

A exergia fisica pode ser decomposta em duas outras partes, uma referente a

temperatura (Bt), e a outra referente a pressdo ( By ), tem-se entdo que:

B=B_ *B, (4.29)
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A exergia quimica pode ser definida como o trabalho que pode ser obtido por uma
substancia desde a sua condicdo inicial até a condicdo de equilibrio quimico com o meio

ambiente.

Da mesma forma que a exergia fisica, a quimica pode ser segmentada em duas partes, a
primeira devido as diferengas de concentracdes entre as condi¢des iniciais da regido do espago
e as condicGes do ambiente (ndo reativas); e a segunda devido as reagcdes quimicas entre as

substancias. Dessa forma a exergia quimica de uma substancia pode ser definida como:

=B

quimica NR

+B, (4.30)

Sendo Bnr € Br as parcelas néo reativas e reativas, respectivamente.

A divisdo das exergias fisicas e quimicas em seus componentes pode ser muito Util na
realizacdo de célculos mais exatos de eficiéncias exergéticas e na determinacdo dos custos

exergeéticos (Tsatsaronis, 2007).

Uma vez definidos os conceitos de exergia é possivel determinar as expressdes de

calculo para os fluxos que intervém no sistema de cogeracdo-destilacao.

4.3.1.3.1 Exergia do caldo de cana

As parcelas fisica e quimica da exergia das solucbes sacarose-agua podem ser
determinadas segundo (Kotas, 1985), citado por Nebra e Fernandez (2005) e Pellegrini e
Oliveira (2006):

Exergia fisica

b =h(T,p)=h(T, p) =Ty (T, p)~s(T,, p,) [kIkg] (4.31)

Exergia Quimica

— 1 [ 00 + 00
quimica ysac' quimica,sac yagua' quimica,agua

M

sol
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7o ] (4.32)

In yagua' agua

+R'TO' ysac'ln ysac'}/sac +

yagua'

Sendo os valores da exergia quimica padrdo da sacarose e da agua iguais a:

b2 =6007800 [kJ/kmol]

quimica,sac

b2 =900 [kJ/kmol]

quimica,agua

4.3.1.3.2 Exergia da mistura etanol-agua

As parcelas fisicas e quimicas da exergia total da mistura etanol-agua estdo dadas pelas
expressoes (Modesto et al., 2005):

Exergia fisica

b = Xagua[hagua (T ' p) * I‘-]E (T ' p)] - Xagua[hagua (TO’ pO) * hE (TO’ pO)]
+Xetan0| [hetanol (T’ p) + hE (T ! p)] - Xetanol [hetanol (TO’ pO) + hE (TO’ po)] [k‘]/kg]
_TO'[Xagua[Sagua (T 1 p) + SE (T ' p)] N Xagua[sagua (TO’ po) + S'E (TO’ po)]

+Xetano| [Setanol (T ! p) + SE (T ! p)] B Xetanol [Setanol (TO’ pO) + SE (TO’ po)] (433)

Exergia quimica

b2+ x . bl (4.34)

quimica etanol *“etanol agua "~ agua

Os valores da exergia quimica padrdo do etanol e da agua séo:

b =29700[kI/kg]

etanol

b2 . =60 [ki/kg]

agua

Outra corrente de interesse que intervém no processo € aquela relacionada com
correntes de agua e de vapor No célculo destas ultimas a parcela quimica da exergia é
desprezivel, ja que elas ndo entram em reagdes quimicas e, portanto, a sua Composi¢cdo

quimica néo ¢é alterada no processo.
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Assim a exergia da dgua e do vapor estdo dadas pela expressao:

b:h(Tvp)_h(To!po)_To S(Tlp)_S(Tolpo) (4'35)

4.3.1.3.3 Exergia do Bagaco

De acordo com Parra (2003), a exergia quimica da fibra do bagaco pode ser calculada
usando o método proposto por Szargut et al., (1988) para combustiveis sélidos Umidos. Vale
lembrar que durante os processos de embebicdo com caldo durante a difusdo, o bagaco é
considerado um combustivel umido. Sendo assim, para o bagaco € possivel a utilizacdo da

equacdo [12.21].

b, = .(PCI +L.Z,)+b, .Z, (4.36)

Onde:

by — exergia especifica do bagaco [kJ/kg]

L — entalpia de vaporizacao da dgua [2442 kJ/kg]

bw — exergia quimica da agua liquida” [50 kJ/kg]

Zw — fracdo em massa da agua presente no bagaco umido [51%]

Zx — fracdo em massa dos diferentes elementos quimicos [Tabela 4.3]

Tabela 4.3 Fragdo massica dos elementos quimicos do bagago.

ZHz ZC ZOZ ZNZ
0,065 0,47 0,44 5

Fonte: Parra (2003), valores reportados da Tabela 3.2 para diferentes composicdes quimicas

do bagaco, de acordo com Hugot (1986).

B - coeficiente em massa de hidrogénio, carbono, oxigénio e nitrogénio presentes no bagaco.

ZHZ ZOZr ZHZ—| ZNZ
(1,0412+0,2160.~ —0,2499.Z—L1+0,7884. z J+0’0450'T)
B= < < > < < (4.37)
(1-0,3035.-92)
y

C
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Capitulo 5

SIMULACAO DA PLANTA DE PRODUCAO DE
ETANOL

A partir das informagdes apresentadas no capitulo 3, e outras adicionais recopiladas a
partir de uma visita técnica é possivel a simulacdo das diferentes etapas do processo de
producdo de etanol, utilizando para isto o software comercial Hysys v. 3.1. O Hysys ou
ASPEN HYSYS ¢é uma ferramenta de modelagem de processos que permite o planejamento
conceitual de projetos, otimizacdo, gestdo de processos, acompanhamento de desempenho de
processos de producdo como aqueles da industria de processamento de petréleo e gas, refino
de petroleo e processos quimicos em geral. Aspen HYSYS é um elemento central das

aplicagdes de engenharia da aspenONE AspenTech's ® Process.

Hysys oferece uma abrangente base termodinamica para o célculo das propriedades
fisicas, de transporte e do comportamento de fases para diferentes componentes ou
substancias. Além disso, o Hysys apresenta uma livraria de modelos de equipamentos e de
operacdes unitarias incluindo destilacdo, reacdes, operacdes de transferéncia de calor, para a

realizacéo de simulagfes tanto no estado estacionario como no estado dindmico.
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A informacédo obtida nas simulagGes permite determinar a demanda térmica e elétrica
das diferentes etapas de producdo que devera ser suprida pelo sistema de cogeracdo da planta
(Vide Anexo Al).

A seguir serdo apresentadas as consideracOes realizadas em cada uma das diferentes

etapas.

Para isto se faz necessério a definicdo dos componentes que formardo parte da base de
dados do simulador tendo como ponto de partida a composi¢do média da cana-de-agucar.

5.1 Composicado da cana-de-agucar

A composicdo média da cana-de-agUcar no Brasil € apresentada na Tabela 5.1

Tabela 5.1 Composicdo média da cana-de-agucar

Composicdo | Teor (%)

Agua 65 - 75
Acucares 11-18
Fibras 8-14

Sélidos soltveis | 12 - 23

A composicdo quimica do caldo misto obtido durante o processo de extracdo pode
variar em funcdo de uma série de fatores, tais como: variedade da cana, estado de maturacéo,

clima, tipo de solo, regido entre outros fatores (Tabela 5.2).

Tabela 5.2 Composicdo média do caldo da cana-de-agucar

Constituintes Solidos soluveis (%)
Acucares 75-93
Sacarose 70-91
Glicose 2-4
Frutose 2-4
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Sais 3,0-50
De 4cidos inorganicos 15-45
De acidos organicos 1,0-3,0
Proteinas 05-06
Amido 0,001 - 0,05
Gomas 0,3-0,6
Ceras e graxas 0,05-0,15
Corantes 3-5

Durante o processo de fermentacdo a composicao do caldo da cana-de-agicar muda pela
transformacédo dos agUcares realizada pelas leveduras. A composi¢cdo media do vinho obtido
apos o processo de fermentagdo é apresentada na Tabela 5.3

Tabela 5.3 Composicdo média do vinho para a producdo de alcool hidratado (Batista, 2008)

Componente | Concentracdo (%) | Ponto de Ebuli¢do (°C)
Agua 0,93482925 100
Etanol 0,0645 78,40

Metanol 3,2e-07 64,70
Isopropanol 1,02e-06 82,40
Propanol 3e-05 97,10
Isobutanol 2,775e-05 108,00
Alcool Isoamilico 0,0001425 132,00
Acetato de Etila 7,69e-06 77,10
Acetaldeido 1,577e-05 20,20
Acetona 1,5e-05 56,53
Crotonaldeido 1,2e-05 102,00
Acido Acético 0,0004351 118,10

Observa-se da Tabela 5.3 que, a excecdo do metanol, a maioria dos compostos
minoritarios sdo alcoois que possuem uma volatilidade menor do que a do etanol. Alguns
componentes nao alcodlicos como: acetaldeido, acido acético, acetato de etila e crotonaldeido,
também fazem parte dessa mistura, apresentando alguns, uma volatilidade maior que a do

etanol.
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5.2 Escolha dos modelos termodinamicos para a simulacao

das diferentes etapas de producéao

Este primeiro passo € essencial dado que o mesmo afetara todas as tarefas subsequentes
no desenvolvimento do célculo das propriedades fisicas da simulacdo. A Tabela 5.4, apresenta
os principais modelos para o calculo das propriedades termodinamicas disponiveis nos

softwares comerciais.

Tabela 5.4 Principais modelos de propriedades termodinamicas disponiveis nos simuladores

comerciais

Modelos de Equacdes de Estado

Modelos para o calculo dos coeficientes de

atividade

Benedict-Webb-Rubin(BWR)-Lee-Starling
Hayden-O’Connell*
Hydrogen-fluoride equation of state for
hexamerization*

Ideal gas law*

Lee-Kesler (LK)
Lee-Kesler-Plocker
Peng-Robinson (PR)
Perturbed-Hard-Chain
Predictive - SRK
Redlich-Kwong (RK)
Redlich-Kwong-Soave (RKS)
RKS or PR with Wong-Sandler mixing
rule

Electrolyte NRTL
Flory-Huggins
NRTL
Scatchard-Hildebrand
UNIQUAC
Universal Functional Activity Coefficient
Model-UNIFAC
Van Laar
Wilson

Special Models

API sour-water method
Braun K-10
Chao-Seader

Grayson-Streed
Kent-Eisenberg
Steam Table

Os principais fatores que devem ser considerados na escolha dos modelos de

propriedades termodinamicas séo (Carlson, 1996):

* Propriedades de interesse;
* Composi¢ao da mistura;
* Intervalo de pressdo e temperatura

* Disponibilidade dos pardmetros.
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A escolha do método adequado permitira tornar confiaveis as diferentes interpretagdes e
extrapolagcbes em relacdo as propriedades do sistema como: temperatura, pressdo e

CoOmMposigao.

Na simulacéo dos diferentes processos quimicos que compdem a planta de producéo de
etanol, o calculo das propriedades fisicas € baseado nos modelos de equilibrio liquido/vapor

(LVE). Principalmente no que se refere as etapas de evaporacao e destilacéo.

A termodindmica do equilibrio de fases fornece equacbes que relacionam as
propriedades fisico-quimicas de uma solucdo as composicdes das fases, a temperatura e a
pressdo. Normalmente, a relacdo entre os critérios de equilibrio e a realidade fisica é feita
mediante o coeficiente de atividade para as fases liquidas e o coeficiente de fugacidade para a

fase vapor.

Neste sentido, o equilibrio de fases das solu¢des aquosas de agucares envolvendo as
etapas de extracdo, tratamento, evaporacao e resfriamento do caldo foi realizada utilizando o
modelo Non-Random-Two-Liquid (NRTL), para o célculo do coeficiente de atividade da fase
liquida, e a equacdo de estado Soave-Redlich-Kwong (SRK), para a fase vapor. As vantagens
da utilizacdo do modelo NRTL ficam evidenciadas ao comparar os resultados da variacdo da
temperatura de ebulicdo de solucbes aquosas de sacarose obtida pelo simulador, com dados
encontrados na literatura, e com outros modelos existentes. (Figura 5.1) (Dias, 2009) e
(Hugot, 1998).
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Figura 5.1 Temperatura de ebuli¢do de solucbes aquosas de sacarose calculada a partir de
diferentes modelos termodinamicos e medidas experimentalmente (a 1 atm) (Dias, 2009) e
(Hugot, 1998).

No comportamento dos modelos termodindmicos, observa-se que o modelo NRTL
segue a mesma tendéncia que os valores reportados na literatura, mas apresenta menores
temperaturas de ebulicdo para a faixa de 40 a 80% de concentracdo de sacarose. No entanto,
tendo em consideracdo que o presente trabalho utilizard concentragdes de aglicares com no
maximo 65 % em massa de sacarose, 0 modelo selecionado se ajusta as condi¢bes da

literatura, apresentando um desvio maximo de 1,5 °C.

Observa-se da Tabela 5.3 que, apds o processo de fermentagdo, existem outros
compostos no vinho que sdo diferentes daqueles do caldo que alimenta o sistema de
fermentacao, isto como consequiéncia da transformacado dos aglcares em alcool e a geracao de

alguns subprodutos pelo metabolismo das leveduras.

Entre as metodologias reportadas na literatura para o calculo dos coeficientes de
atividade nos estudo da mistura etanol-agua incluindo subprodutos da fermentacdo tem-se 0s
modelos NRTL, método UNIQUAC (universal quasi-chemical), Van Laar, etc. ( Falindez e
Valderrama, 2004; Quintero et al., 2008; Falndez et al., 2006 e Faundez e Valderrama, 2009).

Neste trabalho foi selecionado o modelo NRTL para o calculo do comportamento da
fase liquida nas etapas de fermentacédo e destilacdo, isto devido a boa capacidade do método
em reproduzir os dados experimentais da mistura etanol-agua (Faiundez e Valderrama, 2009)
(Figura 5.2).
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Figura 5.2 Dados de equilibrio do sistema etanol-agua comparando o modelo NRTL e dados
experimentais (a 1 atm)

Para o calculo do coeficiente de atividade da fase vapor foi selecionado a equacéo de
estado SRK.

5.3 Principais consideracfes realizadas para a criacao da

base de dados da planta

Além das substancias descritas, o caldo contém outras impurezas normalmente em
suspensdo, como finas particulas de bagaco (bagacilho), terra (argila e areia) e ar dissolvido
no caldo. De acordo com a composi¢cdo da cana-de-aclcar (Tabela 5.1), e do vinho
fermentado (Tabela 5.3) se faz necessaria a incorporacdo de componentes hipotéticos (nédo
presentes na base de dados) na base de dados do simulador, de forma tal que a simulagéo

realizada seja semelhante a condicao de operacdo real da planta (Tabela 5.5).

Tabela 5.5 Componentes utilizados na simulacéo

Composto Nome no Composto Hipotético | Nome no simulador
simulador
Sacarose Sucrose Celulose
- Bagaco -
Glicose Dextrose Hemicelulose
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Agua H20 Lignina
Etanol Ethanol Terra Terra
Glicerol Glycerol Sais de potassio
Acido succinico SuccinicAcid Sais Minerais
Acido acético AceticAcid Fosfato de calcio
Alcool iso-amilico 3-M-1-C4ol Ca(OH),
Hidrogénio Hydrogen fnsumos H3PO4
Amonia Ammonia Impurezas Acido aconitico
Acido sulfarico H2S04 Leveduras Levedura

A incorporacdo dos componentes hipotéticos foi realizada baseada nas consideracdes
apresentadas por Ensinas et al., (2008) e Mantelatto (2005):

Composic¢éo do bagaco: celulose, hemicelulose, lignina.
Impurezas da cana-de-agUcar constituidas somente por sais e acidos.

Foi criado o componente hipotético “Sais de potassio”, ja& que dentre os sais, os de
potéssio constituem aproximadamente 60% do total presente nas cinzas. Dentre os sais de
potéssio, 0 que aparece em maior quantidade é Cloreto de Potéssio, sendo consideradas as

propriedades do mesmo, como base deste componente hipotético.

Para a simulagio dos &cidos organicos foi criado o componente hipotético “Acido
Aconitico”, tendo em consideragdo que o mesmo apresenta uma concentragdo aproximada
trés vezes maiores do que todos os outros acidos juntos (malico, glicélico, oxalico, citrico,

etc.).

O componente hipotético “Terra” foi incorporado, baseado nas propriedades da Silica

(Si02), principal componente da areia.

Os minerais foram representados na simulacdo através da criacdo do componente

hipotético “Minerais”, o qual ¢ baseado nas propriedades do Oxido de potéssio (K20).

Na etapa de tratamento do caldo foi considerada a incorporagdo dos componentes:
Acido fosforico (H3PO4) e cal (Ca(OH)2), os quais sdo 0s insumos principais utilizados
durante esta etapa para a obtencdo de Fosfato de calcio (Ca3(P0O4)2) o qual é produzido a

partir da reacéo dos primeiros componentes, segundo a reagéo:
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3Ca(OH), +2H,PO, — Ca,(PO,), +6H,0 (5.1)

Para a etapa de fermentacdo a Levedura foi considerada como outro componente

hipotético com férmula molecular CH; gO0 9N 145

Para a criacdo dos componentes hipotéticos sélidos (celulose, hemicelulose, lignina,
acido fosforico, terra, levedura) somente € necessaria a incorporacao do peso molecular (M) e
da densidade (). Ja no caso dos componentes liquidos (acido aconitico) e solidos em solugao
(sais de potassio, minerais, Ca(OH)2 e fosfatos de célcio) € necessério fornecer o ponto de
ebulicéo (PE).

5.3.1 Composicao da cana-de-acUcar adotada para as simulagdes

A partir dos dados apresentados nas Tabelas 5.4 e 5.5, é possivel adotar a composi¢do

da cana-de-agUcar utilizada na simulacdo do sistema a qual é apresentada na Tabela 5.6.

Tabela 5.6 Composi¢do da cana-de-agUcar adotada para a simulagdes

Componente Teor (% em massa)
Sacarose 13,30
Celulose 4,77
Hemicelulose 4,53
Lignina 2,62
AcUcares redutores’ 0,62
Minerais 0,20
Impurezas 1,79

Agua 71,57

Terra 0,6

2 Accares redutores (AR), é o termo que se usa para designar a glicose (dextrose) e frutose (levulose). O termo
origina-se na capacidade que estes monossacarideos possuem de reduzirem o éxido de cobre.
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5.3.2 Etapas Produtivas

Os balancos de massa e energia das etapas produtivas descritas no capitulo 3, foram

simuladas de acordo com as seguintes consideragcdes

5.3.2.1 Limpeza, preparacao e moendas

Foram utilizados “Splitters” para a representagdo do sistema de limpeza pela via
“imida”, e para a representacdo do conjunto dos 5 ternos de moenda da planta. O
fornecimento da energia mecanica das moendas € realizado por turbinas de vapor de simples

estagio (Figura 5.3).

A Tabela 5.7 apresenta os principais parametros adotados para a simulagdo destas

etapas.

Tabela 5.7 Parametros adotados nas etapas de limpeza, preparacdo e moendas

Parametros Valor
Terra retirada da cana [%] 70
Perdas de aclcares na limpeza — “Umida” [%] 2
Agua de embebicao [%]* 30
Temperatura Agua de embebic&o [°C] 70
Consumo de poténcia mecanica (Preparo e extracdo) [kWh/tc] 16
Eficiéncia das moendas [%] 96
Umidade do bagaco [%] 50

* Porcentagem em massa em relacéo ao caldo alimentado

O caldo misto obtido nas moendas é enviado para a realizacdo do tratamento fisico-

quimico, enquanto, o bagaco produzido é enviado as caldeiras.
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Figura 5.3 Representacdo esquematica das etapas de limpeza, preparacdo e moendas.

5.3.2.2 Tratamento fisico-quimico

A Tabela 5.8 apresenta os principais parametros adotados na etapa de tratamento fisico-

quimico do caldo.

Tabela 5.8 Parametros adotados nas etapas de tratamento fisico-quimico

Parametros Valor
Eficiéncia de remocao de fibras e terra [%] 82,3
Leite de cal adicionada [kg/tc] 0,9
Preaquecimento do caldo 1 Efeito [°C]* 35-64
Preaquecimento do caldo 2 Efeito [°C]* 64-85
Preaquecimento do caldo 3 efeito [°C]** 85-105
Bagacilho adicionado [kg/tc] 30
Producéo de torta de filtro [kg/tc] 40
Perdas de agUcares na torta [%] 1

*Utilizando vapor “vegetal” do segundo e do terceiro efeito de evaporagao

** Utilizando vapor de escape do sistema de cogeragao

A remocdo de fibras e terra, realizada através de peneiras e hidrociclones, foi

representada na simulagdo a través de um “Splitter”. Posteriormente foi considerada a adigédo
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de uma quantidade de &cido fosforico num tanque, determinada a partir do teor inicial de
fosfato no caldo, o qual possui um valor aproximado de 0,01% e um teor final necessario,
considerado igual a 0,03%. O caldo fosfatado é pré-aquecido até uma temperatura de 85 °C

utilizando vapor vegetal, antes da adicdo de cal nos aquecedores primarios (Figura 5.4).
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Apos a calagem o caldo € misturado com o reciclo do filtrado obtido no filtro de lodo
dos decantadores e bombeado a uma pressdo de 250 kPa e aquecido até uma temperatura de
105°C utilizando vapor de escape do sistema de cogeracdo, posteriormente, é desaereado e

enviado aos decantadores para a remocéo do lodo.

O decantador foi representado por um “Splitter” e nele sdo retiradas, com o lodo
produzido, todas as fibras, terra e sais de célcio. Para a recuperacao dos agUcares contidos no
lodo € realizada a adicdo de agua no lodo numa quantidade de 100% do total de torta de filtro
produzida (Camargo, 1990). A mistura de lodo+agua é encaminhada aos filtros que também
sdo representados por um “Splitter”. Antes dos filtros ¢ adicionado o bagacilho, de modo a

aumentar a retencdo de sélidos, e é produzida a torta de filtro.

5.3.2.3 Evaporacgao

N&do existe no simulador HYSYS v. 3.1 uma operagdo unitaria correspondente a
evaporacdo. Nao entanto, foi possivel a simulacdo de um sistema de evaporacdo de multiplos
efeitos composto de um pré-evaporador e 4 efeitos através do uso de separadores, que
permitem a separacdo das fases liquida e vapor das correntes de alimentacdo do caldo a
concentrar. O caldo proveniente da etapa de tratamento € separado em duas correntes, na
primeira 51% do caldo é enviado ao sistema de evaporacdo, e 0 restante, com uma
concentracdo aproximada de 15°Brix, € misturada ao caldo concentrado obtido nos
evaporadores, o qual possui uma concentracdo de 65 °Brix, até atingir uma concentracdo final
de 22 °Brix. Os parametros de operacdo do sistema de evaporacdo sdo apresentados na Tabela
5.9

Tabela 5.9 Parametros de operacdo do sistema de evaporacdo (Dias,2008)

Efeito Pressao (kPa) Temperatura (°C)
Pré-evaporador 169,6 115,5
1° Efeito 135,4 108,8
2° Efeito 101,0 100,6
3° Efeito 52,9 83,8
4° Efeito 20,0 64,6

Uma representacdo esquematica do sistema de evaporacgédo considerado durante as simulagdes

é apresentado na Figura 5.5
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Sdo realizadas extragdes do primeiro e do segundo efeito do sistema de evaporacgdo para
0 pré-aquecimento do caldo na etapa de tratamento. Os condensados obtidos no sistema sao
recolhidos num coletor para sua posterior utilizacdo em outros setores da planta. Parte do
caldo concentrado obtido é armazenado num tanque para auxiliar na preparacdo do mosto a

alimentar nas dornas de fermentacao diante eventuais paradas na planta.

5.3.2.4 Resfriamento

Nesta etapa o caldo com uma concentracdo de 22 °Brix € resfriado até uma temperatura

de 28 °C antes de ser enviado ao sistema de fermentacéao (Figura 5.6).
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Figura 5.6 Sistema de resfriamento do caldo

5.3.2.5 Fermentacéo

Foi considerado um sistema de fermentacdo continuo composto por 5 dornas de

fermentacao, com recuperacdo das leveduras.

Esta etapa do processo foi simulada utilizando reatores de conversdo, onde sdo
consideradas as principais transformagdes dos aglcares em alcool e também a geracdo de
alguns subprodutos como: glicerol, acido succinico, alcool iso-amilico, acido acético e
crescimento das leveduras. Como limitante desta abordagem para o processo de fermentacao

tem-se que a utilizacdo de reatores de conversao nao permite descrever a variagdo do teor de
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alcool para diferentes temperaturas. Isto exigiria a utilizacdo de modelos cinéticos mais

detalhados, os quais ndo foram considerados neste etapa do trabalho.

Foram considerados 5 reatores de conversdo, onde a transformacgdo dos aclcares é

realizada por etapas de acordo com as reagdes (3.3), (3.4), (3.5), (3.6) e (3.7), apresentadas no

capitulo 3, até atingir os valores apresentados na Tabela 5.10.

Tabela 5.10 Conversdes consideradas nos fermentadores (Ensinas et al., 2008).

Produto Converséo (%)
Etanol 90,48
Glicerol 2,67
Acido Succinico 0,29
Acido Acético 1,19
Alcool iso-amilico 3,1x10™
Crescimento das leveduras 1,37

O sistema de resfriamento das dornas esta constituido por uma bomba e um trocador de

calor a fim de manter a temperatura no fermentador em 28 °C. O CO2, obtido como

subproduto no processo de fermentacdo do caldo arrasta quantidades de etanol que precisa ser

recuperado. Para isto é considerada uma coluna para lavagem dos gases e recuperacdo da

corrente de etanol (Figura 5.7).
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A vazdo de agua alimentada a torre de lavagem € calculada de forma tal que a corrente
de &gua+vinho obtida no fundo apresente uma concentracdo de etanol de aproximadamente
2%.

As centrifugas para a recuperacdo das leveduras foram simuladas como separadores de
solidos, ja que ndo existe esta operacdo unitaria no Hysys. Foram consideradas duas
centrifugas que recuperam 100% das leveduras, das quais 95% sdo enviadas para a etapa de
tratamento e 0 5% € purgada. Na préatica existe uma pequena fracdo das leveduras que vai com

0 vinho para a dorna de alimentacdo do sistema de destilacéo.

Na secdo de tratamento do fermento, foi considerada a adicdo de uma quantidade de
acido sulfarico de 5g/tc, de modo a atingir uma concentracdo no pé-de-cuba igual a 27% de

células em volume.

Para as condi¢6es simuladas o vinho resultante obtido possui uma concentracéo de 8 %
de etanol. Sendo necesséria a etapa de destilacdo para a obtencdo do etanol hidratado com as

especificacbes necessarias.

5.3.2.6 Destilacao

Para os dois sistemas de destilacdo considerados foram realizadas as seguintes

consideracdes:

« Retirada de alcool de segunda na coluna D e de 6leo fusel na coluna B. Desta forma
através da coluna D sdo retirados do vinho os contaminantes mais volateis, como
acetaldeidos, CO2, etc, poupando esse trabalho nas colunas subseqlientes, enquanto,
na coluna B, com a retirada do 6leo fusel (alcodis de cadeia longa, pesados) é
garantida a boa qualidade do alcool hidratado produzido.

« Utilizacdo de vapor indireto nas colunas, utilizando um refervedor, em lugar da
injecdo direta de vapor. Isto porque a borbotagem (injecdo direta) apresenta algumas
desvantagens em relacdo ao vapor indireto, como: aumento na quantidade de vinhaga,
ou pelo custo do vapor quando ndo se utiliza vapor “vegetal”.

As especificacbes dos processos de destilagdo simulados foram adaptadas de Dias
(2008) e sdo apresentadas nas Tabelas 5.11 e 5.12.
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5.3.2.6.1 Atmosférica

O esquema de destilacdo atmosférica considerado esta baseado na descricdo do sistema
de destilagdo realizado no Capitulo 3. Algumas adaptac6es foram efetuadas a fim de realizar
um adequado desenvolvimento desta etapa. Como pode ser observado na Figura 5.8, as
colunas A, Al e D foram consideradas separadamente, enquanto as colunas B e B1 foram
reunidas em uma Unica coluna, desta forma, as primeiras bandejas da coluna BB1 representam

a coluna B e as Ultimas & coluna B1.

Tabela 5.11 Especificacbes do processo de destilacdo atmosférica simulado

Coluna D
Numero de pratos 5
Pressdo no topo [kPa] 133,8
Pressdo no fundo [kPa] 136,3
Temperatura no condensador [°C] 35
Fracdo de alcool de segunda reciclada a coluna D | 0,99

Coluna Al
Numero de pratos 6
Pressdo no topo [kPa] 136,3
Pressdo no fundo [kPa] 139,3
Coluna A
NUmero de pratos 16
Pressdo no topo [kPa] 139,3
Pressdo no fundo [kPa] 152,5
Posicéo de retirada de vapor de flegma 17
Fracdo massica de etanol na vinhaga [%]* 0,02

Recuperacdo de etanol no vapor de flegma [%]* | 76

Coluna B, B1
Numero de pratos 43
Pressé@o no topo [kPa] 116
Pressé@o no fundo [kPa] 135,7
Posicédo de alimentacdo de vapor de flegma 22
Posicdo de alimentacdo de flegma liquida 22
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Posicdo de retirada de 6leo fusel 25

Fracdo massica do alcool hidratado* 0,935
Vazéo de dleo flsel (kg/h)* 78°

* EspecificagOes realizadas para a simulacéo

“corresponde a 3% do total de Alcool Hidratado produzido
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5.3.2.6.2 Multipressao

O esquema de destilacdo multipressdo esta baseado nas especificagdes das colunas do
sistema de destilacdo atmosférica. No entanto, para este caso, com o proposito de permitir um
melhor aproveitamento energético do sistema, as colunas operam sob diferentes niveis de

pressdo, conforme apresentado na Tabela 5.11.

Desta forma é criada uma diferenca de temperaturas entre as colunas que permite que as
colunas B, B1 possam fornecer parte da energia demanda pelas colunas A, Al, D, o que
contribui para a diminuigdo da demanda térmica do sistema de destilac&o.

Tabela 5.12 Especificacfes do processo de destilacdo multipressdo simulado

Coluna D
NUmero de pratos 5
Pressdo no topo [kPa] 19
Pressdo no fundo [kPa] 20
Temperatura no condensador [°C] 41
Fracdo de alcool de segunda reciclada a coluna D | 0,99

Coluna Al
NUmero de pratos 6
Pressdo no topo [kPa] 20
Pressdo no fundo [kPa] 22
Coluna A
NuUmero de pratos 16
Pressdo no topo [kPa] 22
Pressdo no fundo [kPa] 25
Posicdo de retirada de vapor de flegma 17
Fracdo massica de etanol na vinhaga [%]* 0,02

Recuperacéo de etanol no vapor de flegma [%]* 76
Coluna B, B1

NUmero de pratos 45

Pressdo no topo [kPa] 101,3
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Pressé@o no fundo [kPa] 135,7
Posicédo de alimentacdo de vapor de flegma 22
Posicdo de alimentacédo de flegma liquida 22
Posicdo de retirada de 6leo fusel 26
Fracdo massica do &lcool hidratado* 0,935
Vazao de 6leo fasel (kg/h)* 88

* EspecificagOes realizadas para a simulacéo

Da Tabela 5.12 se observa que pressdo das correntes de flegma liquida (20 kPa) e do
vapor de flegma (22 kPa) obtidas nas colunas D e A sdo inferiores a pressédo da coluna B, B1,
sendo necessario um incremento na pressdo destas correntes. O incremento de pressdo da
flegma liquida € realizado através da incorporacdo de uma bomba, enquanto, o incremento de
pressao da corrente do vapor de flegma é obtido através da incorporacdo de dois estagios de

compressores com resfriamento intermediério.

124



©

ra—

RC-6 —
- 3ase
Recicla tnp-:u - VA0S
N Tapo Tapao — — - .
L E-110 r Aleool_2a Q_L Vapar
TEE-105 —=+ AEH
Alcool_2a.
I __ﬁegma F-110 Flegma
T-100 Liquida Lig.
opo
— y
Topao Funig _._.6;_ . —
REY-5 ad Wapor ’ Reciclo
Fleg.2 E-117 RCY-2 AEH.
Reciclo — ﬁ\.iﬁEH W07
+— AEH 1 . .
Piir1 - i 'a— — E-11
k=101 Flegma Flegma Oleao
—t Lig.1 RCY-7 Liguida. Fiisel
Winho i B
Fermentado
p./Destilagio Qr-BBE1
1. —t—lr-‘—
— L [EFR——
I'JF":' “Wapar Wapar B-B1 1
- FE“ e Fleg.2.1RS de F|e-£ma 5
ROE . flegma. ¥
-
- 4
Fundo E-112
Al o
Qaq.
E;ﬁupﬁ "
Fundo
T-101 E- 115 g =
" d— Qo-ext
Fundo
RCY-10 A A-Destilagio
WS

4

Heci‘an_Tnpn.

thdn

Figura 5.9 Sistema de destilagdo multipresséo

125



O primeiro compressor incrementa a pressao do vapor de flegma até uma pressao de 50
kPa, alcangando sua temperatura um valor de 125 °C, para uma eficiéncia politropica de 77
%. Depois disto a corrente é resfriada 5°C acima de sua temperatura de saturacédo , que ¢é da
ordem de 74 °C, com proposito de evitar a formacéo de gotas no compressor. No segundo
compressor a pressao de corrente de vapor é elevada a 120 kPa , alcangando sua temperatura
um valor de 157 °C. Isto permite que esta corrente seja utilizada para pré-aquecer a corrente
de flegma liquida obtida na coluna D, que possui uma temperatura de 44 °C, desta forma a
temperatura da corrente liquida aumenta até 88 °C, enquanto a temperatura da corrente de
vapor diminui até 101 °C.

A comparacdo dos resultados obtidos nos dois sistemas de destilacdo analisados seréo

apresentados nos itens seguintes.

5.4 Principais resultados obtidos na simulacdo do

processo de producéo de etanol

Os principais resultados obtidos na simulacdo da planta estdo referidos a demanda de

vapor e energia elétrica nas diferentes etapas de producéo.

5.4.1 Vazao massica das principais correntes do processo

As vazles das principais correntes do processo de producdo de alcool hidratado sdo
apresentadas na Tabela 5.13

Tabela 5.13 Vazdo massica das principais correntes do processo

Corrente Vazao (t/h)
Cana-de-acgucar 380
Caldo misto 391,9
Bagaco 91,2
Caldo fosfatado 389,4
Caldo clarificado 387,7
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Torta de filtro 15,2

Caldo para concentragéo (65 °Brix) 197,8

Caldo (15 °Brix) 189,9
Caldo concentrado (65 °Brix) 41,2
Mosto (22 °Brix) 231,1
Vinho Fermentado 306,4

5.4.2 Demanda de energia térmica das diferentes etapas de

producéo

Uma vez conhecidas as principais correntes do processo, foi determinado o consumo de

energia das mesmas e 0s principais resultados sao apresentados na Tabela 5.14.

Tabela 5.14 Demanda de energia das diferentes etapas de producéo de etanol

Etapa Vazéo (t/h) | Ti (°C) | Te (°C) | Q (kW)
Aquecedores primarios * 389,4 35 85 21464,22
Aquecedores secundarios** 432,6 85 105 8017,79
Evaporagao 197,8 100 62 40825,94
Resfriamento 231,1 62 28 15519,85
Destilagdo Atmosférica* ** 32,6 82 28 42805,01

*Utilizando vapor “vegetal”
**Utilizando vapor de escape
*** Para um teor alcodlico de 8,0 % no vinho fermentado alimentado

5.4.2.1 Sistema de Evaporacao

As vaz0es e temperaturas dos condensados obtidos em cada um dos diferentes efeitos

do sistema de evaporacdo sao apresentados na Tabela 5.15

Tabela 5.15 Parametros dos evaporadores de multiploes efeitos

Corrente Vazao (t/h) | Temperatura (°C)
Condensado 1 60,89 109
Condensado 2 18,79 101
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Condensado 3 494 95
Condensado 4 6,08 82
Vapor 5° efeito 7,21 62,01

O rendimento total e o consumo especifico de vapor do sistema de evaporacdo sdo

apresentados na Tabela 5.16

Tabela 5.16 Rendimento total e consumo especifico de vapor do sistema de evaporagédo

Variavel Valor
R9 (t 4gua evaporadalt vapor) 2,35
CEv (t vapor/t 4gua evaporada) | 0,43

Rg: Rendimento global evaporacéo
CEv: Consumo especifico de vapor

5.4.2.2 Andlise energética do processo de destilacao

Os principais parametros considerados nos sistemas de destilacdo considerados

(atmosférica e multipressao) sdo apresentados na Tabela 5.17.

Tabela 5.17 Valores calculados dos principais parametros dos sistemas de destilacéo

avaliados
Parametro Unidade Destilacao Destilacéo
Atmosférica Multipressao

Alcool Hidratado (AEH) m°/h 32,6 32,6
Vinhaca m>/h 255,7 239,22
Flegmaca m°h 24,19 39,43
Vinhaca produzida lvinhaca/l AgH 8,6 8,7
Q ref (Col A) kW 30134,70 26433,01
Q ref (Col B) kW 12670,31 9328,54
Q ref (total) kw 42805,01 35761,55
Q cond (Col D) kw 449,78 12607,95
Q cond (Col B1) kW 13919,45 22325,68
Q cond (total) kw 14369,23 34933,63

128



Consumo vapor (0,17 MPa) kg/h 68787,16 21997,09
Consumo esp. de vapor ko/l aen 2,13 0,69

Poténcia Compressor 1 kw -- 1449,21
Poténcia Compressor 2 kw -- 1808,47

Observa-se da Tabela 5.17 que, através da utilizacdo de um sistema de destilacao
multipressdo em lugar de um sistema de destilacdo atmosférica convencional, é possivel
diminuir em aproximadamente 68 % o consumo especifico de vapor demandado pelo sistema.
No entanto, este tipo de sistema demanda a utilizacdo de energia elétrica do sistema de
cogeracdo para a compressdao da corrente de flegma que alimenta a coluna B-B1. A
determinacdo dos impactos que tem a aplicacdo de cada um destes sistemas na eficiéncia

global da planta sera realizada no Capitulo 6.

5.5 Influéncia do teor alcodlico do vinho no consumo
energético da destilacdo e na producdo de vinhacas

durante a producéo de etanol

Dada a influéncia que podem ter as diferentes etapas prévias ao processo de destilacéo
no consumo energético da mesma, foi analisado o impacto do teor alcodlico do vinho obtido
no processo de fermentagdo, nos consumo energético dos sistemas de destilacdo atmosférica e

multipressdo, e no rendimento final de producéo de etanol da planta.

Foram consideradas variacdes no teor alcoolico do vinho na faixa de 7 — 9 %. Os

principais resultados obtidos séo apresentados na Figuras 5.10 e na Figura 5.11.
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Figura 5.10 Rendimento da produgdo de alcool hidratado e consumo especifico do sistema de

destilacdo atmosférica em funcédo do teor alcodlico do vinho

Observa-se da Figura 5.10, que o incremento no teor alcodlico do vinho alimentado ao
sistema de destilacdo atmosférico de 7 a 9% permite obter uma diminuicdo de 18% no
consumo especifico de vapor do sistema e um incremento de 28 % na quantidade total de

alcool hidratado produzido pela planta.
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Figura 5.11 Rendimento da producdo de alcool hidratado e consumo especifico do sistema de

destilacdo multipressdo em funcéo do teor alcodlico do vinho
A Figura 5.11 mostra que no sistema de destilagdo multipresséo € possivel a diminuicéo

de aproximadamente 3% no consumo especifico de vapor do sistema a cada 0,5% de elevacao

no teor alcodlico do vinho.
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O incremento no teor alcodlico do vinho tem, além das vantagens associadas a
diminuicdo do consumo energético dos sistemas de destilacdo, impactos ambientais
favoraveis, relacionados a quantidade de vinhaca produzida. Uma descricdo detalhada dos
impactos ambientais associados as alternativas de disposicdo final das vinhagas pode ser

encontrada em Rocha (2009).

A quantidade de vinhacga obtida no sistema de destilacdo por litro de &lcool hidratado
produzido para diferentes concentragdes do vinho alimentado é apresentada na Figura 5.12.
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Figura 5.12 Producao especifica de vinhaca na planta em funcdo do teor alco6lico do vinho

alimentado

Observa-se da Figura 5.12, que a producdo de vinhaca por litro de alcool hidratado
produzido diminui em aproximadamente 6% a cada 0,5% de incremento no teor alcodlico do
vinho. Isto demonstra que, quanto menor for o teor alcodlico do vinho maior a quantidade de
vinhaga produzida e vice-versa. Sendo necessario um adequado controle do tratamento do
caldo obtido nas moendas e uma adequada conduc¢do do processo de fermentacdo, de forma
tal que se garanta sempre um elevado teor alcodlico do vinho que alimenta os sistemas de

destilacéo.

Os resultados obtidos nas simulacdes do presente capitulo serdo utilizados como

referéncia para os analises realizados nos capitulos 6 e 7 do presente trabalho.
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Capitulo 6

AVALIACAO TERMODINAMICA E
TERMOECONOMICA COMPARATIVA DE DUAS
DESTILARIAS AUTONOMAS CONVENCIONAIS

O interesse dos produtores na geracdo de excedentes de eletricidade como um produto
adicional com valor agregado no setor sucroalcooleiro do Brasil tem levado nos ultimos anos
a incorporacdo de caldeiras e turbinas de alta pressdo nos sistemas de cogeragdo das plantas
de producdo. No entanto para a maximizacdo dos excedentes de energia € necessario tornar os
processos de producdo mais eficientes, o que tem levado a integracdo térmica das diferentes
etapas de producdo, assim como a introducdo de novas tecnologias que permitam diminuir os

consumos de vapor nas diferentes etapas do processo produtivo.

Entre as tecnologias disponiveis para serem implementadas no processo de uma
destilaria autbnoma visando uma maior eficiéncia energética, tem-se a introducdo de caldeiras
e turbinas operando com altos parametros de vapor no sistema de cogeracao. J& nos processos
de preparacédo e extracdo do caldo tem-se: a substituicdo das turbinas de simples estagio por
turbinas de multiplos estagios ou eletrificacdo das moendas, utilizando motores elétricos. Nos
processos de producdo de etanol tem-se a utilizacdo de evaporadores de multiplos-efeitos, e
integracdo térmica dos mesmos com outras etapas do processo, como o tratamento do caldo e
a destilacdo e finalmente a utilizacdo de sistemas de destilacdo multipressdo em lugar dos

sistemas atmosféricos convencionais.
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6.1 Aspectos Gerais

Em qualquer programa de diversificacdo produtiva na indudstria sucroalcooleira a
cogeracdo € um componente importante. Toda a energia utilizada para o processamento da
cana, seja térmica ou elétrica, é possivel de ser gerada na prépria usina, utilizando o bagaco
resultante da extracdo do caldo. Porém a auto-suficiéncia, principalmente no que se refere a
producdo de eletricidade, depende do balango energético global da usina, determinado pela

estratégia adotada para a concepcao da planta.

A vazdo massica de vapor varia em funcéo da capacidade e do tipo de produto da usina,

que define o consumo energetico da planta, bem como a disponibilidade de bagago.
Numa destilaria convencional as principais areas de geragdo e consumo de energia sao:

e Caldeiras (geracédo de vapor)
e Turbinas e geradores elétricos (geracdo de eletricidade)
e Acionadores mecanicos (preparo e extracao do caldo da cana)
e Processos de producdo (tratamento do caldo, evaporacéo, destilacdo)
A Figura 6.1 apresenta uma representacdo grafica da iteracdo das diferentes etapas e

fluxos que compdem o processo de producdo de etanol.

[T | S ]
1 I I
l I '
L - Etanol
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do etanol
) I an@
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(caldeira)
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(turbogeradores) Diviso dos conceitos
de Energio
|:> Fluxo do produto 1-GerogGo de vapor
2-Geragdo e consumo
————— #  Fluxo de vopor de alta pressdo(proposito acionamento) do energio elétrico
e mecdnica
—-——-m= Fluxo de vopor de boixa pressdo (proposito térmico) 3-Consumo do processo

Figura 6.1 Interacdo das diferentes etapas e fluxos que compdem o processo de producao de
etanol (Olivério e Ribeiro, 2006).

A Figura 6.1 mostra que o vapor produzido nas caldeiras primeiramente é utilizado para

a geracao de eletricidade nos turbogeradores e para o sistema de preparo e extracdo do caldo
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da cana. Nos processos de moenda e geracdo de eletricidade o vapor é expandido até a pressdo

requerida pelos diferentes processos de producéo.

Tendo em consideracdo os aspectos anteriormente mencionados, é possivel determinar
quais sdo 0s custos exergéticos e econdmicos que aprentam maior importancia na destilaria de
etanol, os quais séo: do vapor gerado nas caldeiras, da poténcia mecanica produzida pelas
moendas, da eletricidade produzida pela planta de cogeracdo e, finalmente do alcool hidratado
produzido pelo sistema de destilacdo (AEH).

Na secdo de moagem uma maneira de reduzir 0 consumo energético é através da
substituicdo das turbinas de vapor de simples estagio por: turbinas a vapor de multiplos
estagios, motores elétricos ou utilizando difusores. Outro aspecto importante é minimizar o

consumo de energia mecanica no processo.

Para as etapas do processo de fabricacdo de etanol, varias solugdes estdo disponiveis
para reduzir o consumo de energia. Entre elas podem-se encontrar (Oliveiro e Ribeiro, 2006):
(i) sistemas de evaporacdo de multiplos efeitos para a concentracdo do caldo com baixo
consumo de vapor (ii) utilizacdo de um sistema de destilagdo mais eficiente, com menor
consumo de vapor por litro de etanol produzido, (iii ) utilizacdo do vapor “vegetal” da

evaporacdo como fonte térmica nos sistemas de destilacao.

Outra possibilidade de reducdo de energia nos sistemas de destilagdo € a utilizacdo de
sistemas de destilagdo multi-presséo.

Finalmente o aumento do teor alcodlico do vinho fermentado na faixa de 10 a 12% pode
economizar mais de 15% do vapor, mas, isto dependente das condicdes do processo de

fermentacéo.

A fim de avaliar as melhorias obtidas numa destilaria autbnoma em funcéo do sistema
de cogeracdo empregado e de possiveis melhorias tecnoldgicas incorporadas nos processos
visando a diminui¢do da demanda térmica de energia para a maximizacdo da quantidade de

eletricidade excedente da planta, o presente capitulo sera dividido em duas partes.

Nesta primeira etapa do capitulo sera avaliado o desempenho da planta, ao se introduzir
melhorias no rendimento do processo fermentativo, mudancas no sistema de cogeragéo e nos
pardmetros de vapor utilizados. Também serd avaliado o impacto da introducdo de novas
tecnologias para os sistemas de moagem e destilaria sobre a geracao de eletricidade excedente
e eficiéncia global da planta.
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Na segunda parte serdo avaliados os impactos sobre 0s custos exergéticos unitarios e
nos custos unitarios monetérios finais de producdo, a incorporagdo de tecnologias mais
eficientes em seus processos cogera¢do, moagem e destilagdo, assim como as receitas obtidas

pela planta, como resultado do incremento na quantidade de eletricidade excedente produzida.

6.2 Analise termodinamica dos sistemas de cogeracao

utilizados atualmente no setor sucroalcooleiro

6.2.1 Casos de Estudo

Como foi descrito no capitulo 2, atualmente existem dois tipos de configuracdes
comercialmente disponiveis para o setor sucroalcooleiro. A primeira baseada em turbinas de

contrapressao e a segunda baseada em turbinas de extragcdo/condensacao.

Partindo desta consideracao inicial foram estabelecidos diferentes cenérios de avaliacdo

para uma destilaria autbnoma baseada nos sistemas de cogeracao anteriormente mencionados.

Em geral serdo analisados 9 casos de estudo (C1...C9), divididos num cenario C1

considerado o “caso base” ou de referéncia e dois grandes grupos: grupo II (C2...C5) e grupo

I (C6..C9).
A capacidade de moagem considerada para todos os cenarios avaliados € de 380 tc/h.

Cenério CI

Cl - Caso Base (Referéncia) Destilaria convencional baseada em um sistema de
cogeracdo operando com turbinas de contrapressdao e parametros de vapor de 2,0 MPa.
Sistema de extracdo baseado em turbinas de simples estagio e sistema de destilacdo

atmosférico.

Grupo Il

C2-C5: Cenérios com modernizacdo do sistema de cogeracdo que utilizam turbinas de
extragao/condensacdo e parametros de vapor na faixa de 4,0 — 12,0 MPa. Sistema de extragédo
baseado em turbinas de maltiplos estagios e destilagdo atmosferica.
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As variantes do grupo Il serdo inicialmente comparadas com o Cenario I, que
corresponde ao caso base (referéncia), visando determinar o impacto que tem a substituicdo
do sistema de cogeragédo baseado em turbinas de contrapressao por outro, baseado em turbinas
de extracdo/condensacdo e parametros de vapor na faixa de 4,2 — 12,0 MPa, na eficiéncia
global da planta e nos custos exergéticos e monetarios dos principais produtos numa destilaria

autbnoma.

Neste caso, € mantido o mesmo processo de producdo de etanol, e sdo utilizadas

turbinas de multiplos estagios em substituicdo das turbinas de simples estagio nas moendas.

Grupo |11

C6-C9: Cenérios com diferentes alternativas de modernizacdo do sistema de producao
de etanol considerando a utilizacdo de sistemas de extracdo baseados em motores elétricos,
difusores, e destilacdo multipressdo. Os parametros de vapor considerados neste grupo sdo 0s

mesmos do grupo I1.

As variantes do grupo Il e Il serdo comparadas visando determinar o impacto das
diferentes alternativas de modernizagdo no processo de producdo de etanol na eficiéncia

global da planta, nos custos exergéticos e monetarios dos principais produtos da planta.

A Tabela 6.1 apresenta um resumo dos cenarios considerados e as alternativas

tecnoldgicas avaliadas em cada um deles.

Tabela 6.1 Cenarios e alternativas analisados (Cenario | e Grupo 1)

Equipamentos e Parametros C1 (Caso base) | C2 C3 C4 C5

Caldeiras: 2,0 MPa (abs) @300 °c X

Caldeira: 4,2 MPa (abs) @ 420 °C X

Caldeira: 6,0 MPa (abs) @ 490 °C X

Caldeira: 8,0 MPa (abs) @ 510 °C X

Caldeira: 12,0 MPa (abs) @ 520 °C X

Geradores Elétricos

Turbinas de contrapressédo X

Turbinas de Extracdo/Condensacgéo X X X X

Moenda

Turbina de simples estagio X
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Turbina Mdltiplos Estéagios X X X X
Evaporacgéo

Evaporacao multiplos efeitos (EM) X X X X X
Destilacao

Destilacdo Atmosférica (DA) X X X X X

O cenario C1 sera considerado o de referéncia (caso base) para a avaliacdo de dos
incrementos na eficiéncia global das plantas, através das modificagdes propostas nos cenarios
C2-C5.

6.2.1.1 Destilaria convencional (Caso Base)

De acordo com o apresentado na Tabela 6.1, as alternativas tecnoldgicas consideradas
para 0o Caso Base sdo: sistema de cogeracdo baseado em turbinas de vapor de contrapressao
operando com parametros de vapor de 2,0 MPa e 300 °C. Nas etapas produtivas se considera
a utilizacdo de turbinas de simples estagio (TSE) como acionadores principais das moendas,
um sistema de evaporacdo de multiplos efeitos (EM) e um sistema de destilacdo atmosférica

convencional (DA).
As principais caracteristicas operacionais da planta séo:

O processo de producédo de etanol € formado por um sistema de evaporacgdo de 5 efeitos
com um rendimento de 2,36 t de agua evaporada/t de vapor, e um consumo de vapor no

sistema de destilacdo de 2,3 kg de vapor/litro de AEH (Figura 6.2).
Outros equipamentos e parametros considerados foram:

v Trés caldeiras de baixa pressédo a bagaco, operando a uma pressao de 21 bar e 300°C, e
produzindo 60, 75 e 73 toneladas de vapor por hora, respectivamente. A eficiéncia
considerada nos geradores de vapor foi de 80%.

v Trés turbogeradores a contrapressdo com capacidade de 1,2; 1,4 e 3 MW. Eficiéncia
isentropica das turbinas de 70%

v Sistema de preparo da cana e extracdo da sacarose baseado em turbinas de
acionamento mecanico de simples estagio. Eficiéncia das turbinas de acionamento
mecénico 40%.

v Produgcdo de alcool hidratado 32,7 m%h.
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O vapor produzido nas caldeiras e distribuido da seguinte forma na planta:

Turbogeradores (57,36 t/h), preparo da cana e extracdo da sacarose (97 t/h), usos varios
nos diferentes processos (7,8 t/h). O vapor gerado e expandido nos turgogeradores e na
moenda até uma pressdo de 0,25 MPa e temperatura de aproximadamente 115 °C, para sua
posterior utilizagdo no processo. A demanda de vapor nos processos de aquecimento,
evaporacao do caldo € destilacdo € apresentada na Figura 6.3

— Vapor
—--Caldo de cana

4 _PLANTA DE COGERAGAQ

- Cano-de—fogicor
)

L Caldo _ 1 L _.

Tt

PP

Figura 6.2 Estrutura fisica do cenéario C1 (Caso Base)
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Figura 6.3 Diagrama de Pareto da demanda energética de vapor no processo (Dados baseados

nas simulacdes realizadas no capitulo 5)

A figura mostra que as etapas de destilagdo e evaporagdo demandam o0 91,29% de todo
0 vapor usado na planta. Portanto, as medidas de conservacdo energética que permitam

incrementar a eficiéncia da planta devem-se concentrar no melhoramento destas etapas.

6.2.1.2 Alternativas de modernizacéo do sistema de cogeracao
(Cenarios C2-Cb)

Com o proposito de quantificar as melhorias na destilaria, quatro cenérios diferentes
serdo avaliados, neles serdo considerados a substituicdo do sistema de cogeracdo do caso base
gue opera com parametros de pressdo e temperatura de 2,0 MPa e 300 °C por outros que
operam com parametros de pressdo e temperatura de 4,2 MPa e 420°C, 6,0 MPa e 490°C,
8,0 e 510°C e finalmente 12,0 MPa e 520 °C.

Uma representacdo esquematica da estrutura fisica para os cenarios C2, C3, C4 e C5
(TME-DA, DF-TME-DA) ¢ apresentada na figura 6.4.
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Destilogdo

Figura 6.4 Estrutura fisica para os cenarios C2, C3, C4 e C5 (TME-DA, DF-TME-DA)
Visando o estabelecimento de um cenario de referéncia comum para os casos de estudo
C2-C5 descritos na Tabela 6.1, sua avaliagdo foi realizada considerando constantes o0s

parametros descritos na Tabela 6.2.

Tabela 6.2 Principais parametros considerados no sistema de cogeracéo

Dados de producdo e energia para o| C2-C5

sistema de cogeracao e moendas

Capacidade de moenda da planta [tc/h] 380
Duracdo da safra dias e aprov. do tempo [%] | 210/85
Producéo de vapor [t/h] 250
Consumo esp. de vapor no processo [kg./tc] 388
PCI do bagaco [kJ/kg] 7562
Umidade do bagaco [%] 50
Presséo de condensacdo CEST 1 [kPa] 12
Pressao de condensacdo CEST 2 [kPa] 12
Eficiéncia das caldeiras [%] 88

Sistema de moendas

Mill 1 -4

Pressdo do vapor de entrada [kPa abs] 2200
Temperatura do vapor de entrada [°C] 320
Presséo de exaustéo [kPa abs] 170
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Consumo esp. Energia mecéanica [kWh/tc] 16

Eficiéncia Isentropica [%] 70

Nos processos de aquecimento, evaporacao, resfriamento, fermentacao e destilacdo do

caldo, tém-se os parametros apresentados na Tabela 6.3

Tabela 6.3 Principais parametros adotados na planta de producao de etanol

Dados de producao e energia para a destilaria C2-Cb
Producao de etanol [m*/h] 32,68
Aquecimento

Demanda de vapor [t/h] 12,99
Temperatura do vapor na entrada [°C] 115
Temperatura do vapor na saida [°C] 80
Evaporacio

Concentracédo do caldo misto na entrada [°Brix] 15
Concentracdo do caldo misto na saida [°Brix] 65
Demanda de vapor [t/h] 66,16
Temperatura do vapor na entrada [°C] 115
Temperatura do vapor na saida [°C] 69

Resfriamento

Temperatura da agua de entrada [°C] 25
Temperatura da dgua de saida [°C] 34
Temperatura do caldo na entrada [°C] 68
Temperatura do caldo na saida [°C] 28
Fermentacéo

Concentracdo do vinho fermentado [%] 8
Destilacdo

Concentracédo do alcool hidratado [%] 93,5
Demanda de vapor [t/h] 68,79
Temperatura do vapor na entrada [°C] 115
Temperatura do vapor na saida [°C] 60

a: Teor alcodlico do vinho 8%
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Com os dados da Figura 6.3 e da Tabela 6.3 diferentes configuracGes das plantas
diferentes plantas foram modeladas no software Gate-Cycle. A partir desses modelos foi
possivel obter indicadores de desempenho baseados na Primeira Lei ( Ig.exced.m), e na
Segunda Lei (nexerg e nexerg global). Os principais resultados da avaliacdo termodindmica

da planta integrada (cenarios C1-C5 ) sdo apresentados na Tabela 6.4.

Tabela 6.4 Geracdo, consumo de energia e indicadores de desempenho nos diferentes cenarios

analisados
Consumo Consumo ) o
g de E ] Poténcia | Eletricidade |
e vapor no | de Energia exced.
Cenario P A -g Instalada | Excedente | Mexerg,%0 leer, gexcedm
processo Mecanica global %0 | KWh/tc
[MW] [MW]
[ka./tc] [KWh]
C1 (Caso
388 7220 5,6 1,00 20,46 33,77 2,63
base)
C2 388 6080 31 26,38 21,06 41,06 69,43
C3 388 6080 38 32,71 22,38 41,29 86,08
C4 388 6080 41 35,83 23,25 41,63 94,29
C5 388 6080 44 38,82 24,32 42,18 102,15

Os resultados apresentados na Tabela 6.5 mostram:

Para uma mesma vazdo de vapor produzido nas caldeiras e tecnologias de evaporacao
convencional e destilacdo atmosférica, quando aumentam os parametros de pressdo e
temperatura, de 2,0 até 12,0 MPa e se utiliza sistemas de extracdo do caldo baseado em
turbinas de multiplos estagios, os indices de geragdo de eletricidade excedente aumentam de
2,63 a 102,15 kWh/tc.

Outro fator que pode afetar o desempenho das destilarias anteriormente mencionadas é
o teor alcodlico do vinho produzido, ja que o mesmo afeta 0 consumo energético do sistema

de destilacéo da planta.

142




6.2.1.2.1 Impactos do teor alcodlico do vinho na geracao de

eletricidade excedente

Para cada um dos cenarios anteriormente avaliados (C2-C5) foi determinado o impacto
que tem a concentracdo do vinho obtido no processo de fermentacdo sobre a geracdo de
eletricidade excedente da planta. Isto foi realizado considerando os resultados apresentados na
Figura 5.10 do Capitulo 5.

Desta forma é possivel quantificar, para um teor alcodlico do vinho variando na faixa de
7,0-9,0 %, o consumo especifico de vapor da destilaria por tonelada de cana processada, o
qual apresenta valores na faixa de 382-414 kgv/tc para as condi¢Oes anteriormente
apresentadas. Tomando-se como referéncia uma produtividade média de alcool hidratado de

86 litros por tonelada de cana processada, e a utilizacao de destilacdo atmosférica.

Para o cenario C2 (CEST/4,2MPa @420 °C), a redu¢do do consumo especifico de vapor
em 17 %, pelo incremento no teor alcodlico do vinho permite incrementar em
aproximadamente 3 % a quantidade de eletricidade excedente produzida na planta (Figura
6.5).

73.0
72.0 - 9%
71.0
70.0 7%
69.0 @
68.0 _ _ /

67.0 - Teor alcodlico do vinho

66.0 -

65-0 T T T T T
1.90 2.00 2.10 2.20 2.30 2.40 2.50

Ig.exced.m (kWh/tc)

Consumo esp. vapor destilacao (kgy/laen)

Figura 6.5 Incrementos no valor da quantidade de eletricidade excedente pelo incremento no

teor de vinho alimentado ao sistema de destilagdo no cenario C2.

Quando o sistema de cogeracdo opera com parametros de vapor de 6,0 MPa /490 °C
(cenéario C3), os indices de geracdo de eletricidade excedente aumentam em aproximadamente
4 % (Figura 6.6).

143



90.0

89.0 - 9%

88.0 -
87.0 A
86.0 Teor alcodlico do vinho <\©
85.0 A 7%

84.0 A

Ig.exced.m (kWh/tc)

83.0 T T T T T
1.90 2.00 2.10 2.20 2.30 2.40 2.50

Consumo esp. vapor destilagdo (kg./laen)

Figura 6.6 Incrementos no valor da quantidade de eletricidade excedente pelo incremento no

teor de vinho alimentado ao sistema de destilacdo no cenéario C3.

A Figura 6.7, apresenta o incremento nos indices de geracdo de eletricidade excedente
para o cenario C4 (8,0 MPa/510 °C). Neste caso o indice de geracdo de eletricidade excedente

€ incrementado em 5 %.
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Figura 6.7 Incrementos no valor da quantidade de eletricidade excedente pelo incremento no

teor de vinho alimentado ao sistema de destilacdo no cenario C4.

Para o cenario C5, que utiliza pardmetros de vapor de 12,0 MPa e 520 °C, os indices de

geracdo de eletricidade excedente sdo incrementados em 6 %.
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Figura 6.8 Incrementos no valor da quantidade de eletricidade excedente pelo incremento no

teor de vinho alimentado ao sistema de destilacdo no cenéario C5.

Os incrementos anteriores na geracdo de eletricidade excedente, sdo obtidos através da
reducdo de consumo de vapor no processo utilizando medidas de conservacao energética,
neste caso, no sistema de fermentacdo, o que contribui para o melhor aproveitamento
energético da planta. O controle do processo fermentativo pode ser realizado muitas vezes
com medidas que ndo requerem grandes investimentos e com a capacitacdo adequada do

pessoal envolvido nas etapas de produgéo.

Outra alternativa para o incremento da eficiéncia global da planta é através da
incorporacdo de tecnologias mais eficientes nas diferentes etapas do processo produtivo do
etanol.

A seguir serdo avaliadas medidas de conservacgdo energética na planta através de acoes
gue requerem investimentos e que, portanto, podem afetar o custo final de producdo da
eletricidade e do etanol. Neste sentido serdo avaliados os impactos da substituicdo das
moendas e do sistema de destilacdo na eficiéncia global da planta e nos custos finais de
producdo dos principais produtos (eletricidade e alcool hidratado).

Desta forma € possivel estabelecer prioridades para a planta, quando se considera a

modernizacdo das diferentes etapas produtivas na planta de producéo de etanol.
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6.2.1.3 Alternativas de modernizacao do sistema de producéo de
etanol (Cenérios C6-C9)

Para cada uma das alternativas de cogeracao anteriormente avaliadas (cenarios C2-C5)
foram implementadas varias alternativas tecnoldgicas. A primeira refere-se ao sistema de
moendas escolhido e sua influencia no balanco global da planta (TSE, TME, ME, DTME e
DME) e a segunda avalia o impacto que tem a substituicdo do sistema de destilagéo
atmosférica por um sistema multipressao (DA por DM) no balanco global da planta. A Tabela

6.5 apresenta um resumo dos cenarios avaliados neste caso, identificados de C6-C9.

Tabela 6.5 Cenérios avaliados (Grupo 111)

Equipamentos e Parametros Cé6 | C7 [C8| C9
Caldeira: 4,2 MPa (abs) @ 300°C -CEST X

Caldeira: 6,0 MPa (abs) @ 490°C — CEST X

Caldeira: 8,0 MPa (abs) @ 510°C - CEST X
Caldeira: 12,0 MPa (abs) @ 520°C — CEST X

Geradores Elétricos

Turbinas de contrapressédo

Turbinas de Extragdo/ Condensagéo X X | X ]| X
Moenda

Turbina Multiplos Estagios (TME) X X | X ]| X
Motores Elétricos (ME) a X | X]| X
Difusor — Turbina Multiples estagios (DF-TME) X X | X ]| X
Difusor — Motores Elétricos (DF-ME) X | X | X
Evaporacéo

Multiplos efeitos (EME) X X | X ]| X
Destilacdo

Atmosférica (DA) X X | X | X
Multipresséo (DM) X X | X | X

a: Nao é economicamente viavel (Pistore e Lora; 2006)

Os ganhos energéticos em cada um dos cenarios C6, C7, C8 e C9 serdo comparados

com os dos casos C2, C3, C4 e C5 respectivamente. Isto é C6 é comparado com C2, C7 com
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C3 e assim sucessivamente. A comparacdo é realizada mantendo o sistema de destilacdo

atmosférico em todos os cenarios considerados.

Desta forma é possivel quantificar as melhorais obtidas nos indices de geragdo de
eletricidade excedente, quando é modificado o sistema de extracdo do caldo, porém mantendo

constantes as etapas posteriores (ex, evaporacgao e destilacdo).

Os pontos correspondentes aos cendrios C2, C3, C4 e C5 (TME-DA) correspondem ao
ponto inferior na parte (a), (b) e (c) das Figuras 6.9, 6.10, 6.11 e 6.12, 0s mesmos sdo tomados
como referéncias na quantificacdo dos impactos que tem a sistema de moendas utilizado na

geracdo de excedentes elétricos nos novos cenarios considerados (C6-C9).
Comparacao Grupos 11 e 111
Cenério C6 e C2

A Figura 6.9 apresenta os indices de geracédo de eletricidade excedente para um sistema
de cogeracdo operando com parametros de vapor de 4,2 MPa, sistema de extracdo baseado em
turbinas de multiplos estagios (C2-TME-DA) e sistema de difusores baseado em turbinas de
multiplos estagios (C6-DF-TME-DA).
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5 20801
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g 80.00 - @
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E 7000 @ I’4

g 65.00 1 C6 (DF-TME-DA)
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2 55004 C2(TME-DA)

50.00 T T T T T
380 385 390 395 400 405 410

Consumo esp. de vapor no processo (kgvitc)

Difusor-Turbina multiplos estagios

Figura 6.9 Indices de gerac&o de eletricidade excedente por tonelada de cana processada para
0 Cenario C6 com relacédo ao cenario C2

Observa-se da Figura 6.9 que atraves da incorporacdo de um sistema de difusdo,

baseado em turbinas de multiplos estagios, € possivel obter incrementos de aproximadamente

147



11 % na quantidade de eletricidade excedente da planta. Isto apesar do sistema de difusores
apresentar um maior consumo de vapor nas etapas posteriores a extragdo, dado a menor
concentracdo obtida no caldo (~13 °Brix) no sistema de difusores. No entanto, este sistema
demanda uma quantidade de vapor de alta pressdo 55 % menor no sistema de extracdo por
difusores em comparacdo com o sistema baseado em turbinas de mdltiplos estagios, o que

permite obter quantidades de eletricidade excedente superiores.

CenarioC7eC3

Neste item o sistema de extracdo baseado em turbinas de maltiplos estagios (C3-TME-
DA) correspondente a um sistema de cogeragdo operando com parametros de vapor de 6,0
MPa é comparado com 3 sistemas de extracdo diferentes. O primeiro € um sistema de
difusores baseado em turbinas de multiplos estagios (C7-DF-TME-DA), o segundo é um
sistema de moendas eletrificadas (C7-ME-DA) e o terceiro é um sistema de difusdo baseado
em motores elétricos (C7-DF-ME-DA).
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Figura 6.10 Indices de gerac&o de eletricidade excedente por tonelada de cana processada para

0 Cenério C7 com relacdo ao cenério C3

Observa-se da Figura 6.10 (a) (b) e (c) que através da incorporacdo de um difusor,
baseado em turbinas de multiplos estagios, no Cenario C7, € possivel obter um incremento de
10 % na quantidade de eletricidade excedente, enquanto a eletrificacdo das moendas
convencionais permite obter incrementos de 2 % e a implementacdo de um sistema de
difusores baseado em motores elétricos permite elevar em 11 % a quantidade de eletricidade

exportada pela planta.

E possivel observar na Figura 6.10 (b) que a eletrificacio das moendas ndo representa
ganhos significativos na quantidade de eletricidade excedente da planta quando o consumo
especifico de vapor no processo se mantém igual ao do sistema baseado em turbinas de
multiplos estagios. Portanto, é necessaria a incorporacdo de medidas que contribuam para a
reducdo do consumo de vapor no processo para incrementar os indices de eletricidade

excedente, de uma forma razoavel neste cenario.

Apesar de ser pouco o incremento na quantidade de eletricidade excedente obtidos na
planta quando a eletrificacdo da moenda é realizada e os parametros de vapor sdo mantidos, a
eletrificagdo das moendas é uma tendéncia consolidada no setor sucroalcooleiro
principalmente por outras vantagens relacionadas com sua implementacdo como (Tateyama,
2007):

. Fim da oscilacdo na extracdo do caldo, que no caso das turbinas dependem da pressdo
do vapor.

« Os motores de inducdo empregados nas solugdes propostas séo praticamente livres de
manutencao

« Nao ha necessidade de agua no acionamento; ndo € necessario redimensionar as linhas
de vapor e de agua de resfriamento.

« Sua aplicacdo elimina a caixa de reducdo de alta rotacdo indispensavel no

acionamento com turbinas a vapor;

Cenario C8e C4

Os principais resultados da analise comparativa dos cenarios C8 (DF-TME-DA; ME-
DA e DF-ME- DA) e C4 (TME-DA) sédo apresentados nas Figuras 6.11 (a), (b) e (c).
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Figura 6.11 Indices de geracéo de eletricidade excedente por tonelada de cana processada para
0 Cenério C8 com relacdo ao cenério C4

O cenério C8, que considera a utilizacdo de parametros de vapor de 8,0 MPa no sistema
de cogeracdo a substituicdo das turbinas de mdaltiplos estagios nas moendas, permite a
obtencdo de incrementos de 10, 3 e 11%, quando o sistema de extracdo é baseado em
difusores que utilizam turbinas de multiplos estagios, motores elétricos e difusores baseados

em motores elétricos, respectivamente.
Cenario C9e C5

Finalmente, as Figuras 6.12 (a), (b) e (c), apresentam o0s principais resultados da anélise
comparativas dos cenarios C9 (DF-TME-DA; ME-DA e DF-ME-DA) e C5 (TME-DA).

150



120

-
=
a

¢ Difusor-TME

Q

2 1o C5-TME-DA
S
'8 105 1 C9-DF-TME-DA
3
o 100 1
95 T T T
380 385 390 395 400 405 410

Consumo esp. de vapor no processo (kgv/tc)

a) Difusor -Turbina multiplos estagios

120.0

109.0
:g 107.0 C9-ME-DA ¢ ME :-\9\ 115.0
< V\ <
3 105.0 2 C5-TME-DA @
4 Q £ 11001
£ 103.0 £ T \
3 1010 O\ @ 105.0 1 C9-DF-ME-DA
§ 9.0 %
) C5-TME-DA > 100.0 1
= 970 o

95.0 T T T 95.0 T T T T T

380 385 390 395 400 380 385 390 395 400 405 410
Consumo esp. de vapor no processo (kgv/tc) Consumo esp. de vapor no processo (kgvitc)

b) Motores elétricos

c) Difusor — Motores elétricos

Figura 6.12 Indices de geracdo de eletricidade excedente por tonelada de cana processada para

0 Cenario C9 com relacédo ao cenario C5

Quando os parametros de vapor utilizados sdo de 12,0 MPa (Cenério C9), as mudangas
no sistema de extracdo (DF-TME, ME e DF-ME ) permitem obter incrementos de 9, 2 e 10%
nos indices de geracdo de eletricidade excedente da planta quando comparados com o sistema
(TME).

indices de geracdo de eletricidade excedente dos cenarios avaliados no Grupo Il
qguando sdo utilizadas duas tecnologias de destilacéo diferentes
Cenério C6

O cenario C6 considera a utilizacdo de turbinas de multiplos estagios (TME) no sistema
de moendas e a substituicdo do sistema de destilagdo atmosférico, por um sistema de
destilacdo multipressdo (DM) Também, considera a substituicdo do sistema de moendas
TME, por outro, baseado em difusor que utiliza turbinas de maltiplos estagios para as etapas

de desfibracdo e ajuste da umidade do bagaco ao sair do difusor.
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Figura 6.13 Indices de geracéo de eletricidade excedente por tonelada de cana processada para

o0 Cenario C6 quando sdo utilizadas duas tecnologias de destilacédo diferentes

Da Figura 6.13 (), observa-se que é possivel obter uma reducéo de 31 % no consumo
de vapor da planta ao substituir o sistema de destilacdo atmosférico pelo sistema de destilacéo

multipressdo, isto eleva o indice de geracdo de eletricidade excedente de 70 a 80,9 kWhitc.

Ao substituir o sistema de destilacdo atmosférico por o sistema de destilagdo
multipressdo (Figura 6.13 (b)) quando a planta utiliza um sistema de extracdo de caldo
baseado num difusor que utiliza turbinas de multiplos estagios, pode-se incrementar o indice

de geracdo de eletricidade excedente em 14 %.
Cenario C7

No cenario C7 (sistema de cogeracdo 6,0 MPa e 490 °C) foram avaliados os impactos
que tem a incorporacdo de sistemas de extracdo de caldo utilizando: turbinas de maltiplos
estagios (TME), sistemas de difusores com turbinas de multiplos estagios (DF-TME), motores
elétricos (ME) e difusores com motores elétricos (DF-ME), sobre a quantidade de eletricidade
excedente por tonelada de cana moida, considerando ainda sistemas de destilacdo atmosférica
(DA) e multipressdo (DM). Sendo os principais resultados obtidos apresentados na Figura
6.14.

152



105.0 120
o 001 o]
2 g0 /@ ¢ TME 21104 @ ¢ Difusor-TME
i = i
3 w0{ C7-DM E
£ 507 g) Elgs- C7-DM @
z 8001 T 901 I'4
o 7504 9 g5
5 700 C7-DA 5 C7-DA
o o 801
~ 6501 - 754
600 +————r—r—r——————r——1—— "t
200 220 240 260 280 300 320 340 360 380 400 420 440 200 220 240 260 280 300 320 340 360 380 400 420 440
Consumo esp. de vapor no processo (kgv/tc) Consumo esp. de vapor no processo (kgv/tc)
a) Turbinas de multiplos estagios b) Difusor -Turbina maltiplos estagios
110.0 120.0
| 115.0 1
5 150 i o 8]
< 1000 £ 105 /@
S o £ 10501
g % < 10001 C7-DM
£ 900 C7-DM £ 9.0
B 5.0 B 90.01
% 2 850
5 800+ 8 w00 C7-DA
2 750 C7-DA 2 50
00+ 70.0 +¥——————T————T—
200 220 240 260 280 300 320 340 360 380 400 420 440 200 220 240 260 280 300 320 340 360 380 400 420 440
Consumo esp. de vapor no processo (kgv/tc) Consumo esp. de vapor no processo (kgv/tc)
c) Motores elétricos d) Difusor — Motores elétricos

Figura 6.14 indices de geracéo de eletricidade excedente por tonelada de cana processada para
o0 Cenério C7 quando s&o utilizadas duas tecnologias de destilagdo diferentes

A Figura 6.14, mostra que é possivel obter incrementos de 13 % na quantidade de
eletricidade excedente da planta quando o sistema de destilacdo atmosférico é substituido por
um sistema de destilagdo multipressdo conservando o sistema de extracdo baseado em

turbinas de multiplos estéagios.

Existe a possibilidade de incrementar os indices de geracdo de eletricidade excedente
em 24 %, 15 %, e 25 %, nos cenarios (DF-TME, ME e DF-ME), quando o sistema de

destilacdo utilizado € multipressao em lugar de um sistema de destilacdo atmosférico.
Cenario C8

Para o cenério C8 (sistema de cogeracdo baseado em turbinas de extracdo/condensagao
com parametros de vapor de 8,0 MPa e 510 °C), realiza-se as mesmas consideragcdes que 0

Cenario C7, no que se refere aos sistemas de extracdo e destilacao utilizados.

Os principais resultados para este cenario sdo apresentados na Figura 6.15
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Figura 6.15 Indices de geracéo de eletricidade excedente por tonelada de cana processada para
o0 Cenério C8 quando sdo utilizadas duas tecnologias de destilagdo diferentes

A Figura 6.15 mostra que com relacdo ao Cenario C8-DA, quando o sistema de
destilacdo considerado é multipressdo, os incrementos na quantidade de eletricidade
excedente séo de 12%, 22%, 14 % e 22 %, para os casos de TME, DF-TME, ME e DF-ME

respectivamente.
Cenario C9

O Cenario C9 (sistema de cogeracdo baseado em turbinas de extracdo/condensacédo
operando com parametros de 12,0 MPa e 520 °C) realiza as mesmas consideragdes dos
cenarios C7 e C8, no que se refere aos sistemas de extracdo do caldo nas moendas e na

destilacdo. Os principais resultados sao apresentados na Figura 6.16.
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Figura 6.16 Indices de gerac&o de eletricidade excedente por tonelada de cana processada para
o0 Cenério C9 quando s&o utilizadas duas tecnologias de destilagdo diferentes

A Figura 6.16 mostra que, se o sistema de destilacdo atmosférico é substituido por um
sistema de destilagdo multipresséo os incrementos da eletricidade excedente na planta para
cada um desses sistemas de extracdo (TME, DF-TME, ME e DF-ME), séo de 10, 20, 12 e

20%, respectivamente.

Observa-se dos resultados apresentados nas Figuras, 6.9, 6.10, 6.11 e 6.12 que 0s
maiores indices de eletricidade excedente das destilarias sdo obtidos quando sdo utilizados
parametros de vapor de 12,0 MPa e 520 °C, combinados com tecnologias de difusores
juntamente com motores elétricos no sistema de extracdo e um sistema de destilacdo
multipressdo para este caso o indice de geracio de eletricidade excedente é de 120 kWh/tc. E
importante ressaltar como a diminui¢do no consumo energético da planta exerce um papel
muito importante na elevacdo dos parametros de vapor dos sistemas de cogeracao, permitindo

maximizar a quantidade de eletricidade comercializada com a rede elétrica.
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No que se refere a incrementos na quantidade de excedentes elétricos pela eletrificacéo
das moendas, 0os mesmos séo baixos quando as moendas séo eletrificadas e os parametros de

vapor com 0s que opera a planta s&éo mantidos constantes C7,C8,C9 (ME-DA e ME-DM).

A seguir serdo determinadas as eficiéncias globais que apresentam as destilarias quando
séo considerados os cenarios C1-C5 e C6-C9

6.3 Comparacao de cenarios considerando a eficiéncia
exergética global

A Figura 6.17, apresenta os valores das eficiéncias globais da planta determinados para
0s cenarios C1-C5.

Da mesma forma que para os indices de eletricidade excedente por tonelada de cana
processada, serdo quantificadas as melhorias obtidas nos cenarios C2-C5, com relacdo ao

Caso Base (cenario C1) e nos cenarios C6-C9 a partir dos resultados obtidos nos cenarios C2-

C5.
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Figura 6.17 Eficiéncia exergética global para os cenarios C1-C5

Observa-se da Figura 6.17 que a substituicdo de um sistema de cogeracdo baseado em
turbina de contrapressdo por outros sistemas de cogeracdo baseados em turbinas de
extragdo/condensacao, que operem com parametros de vapor de 4,2 MPa (cenéario C2), 6,0
MPa (cenéario C3), 8,0 MPa (cenario C4) e 120 MPa (cenario C5) permite obter incrementos
na eficiéncia global da planta de 16, 17, 18 e 19 %, respectivamente, ao permitir elevar a
producéo de excedentes elétricos produzidos pela planta.
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Comparacdo das eficiéncias exergéticas globais das plantas para os Grupos 11 e 111

A Figura 6.18 apresenta a comparacao da eficiéncia global obtida no Cenério C6, que
introduz diferentes alternativas tecnoldgicas as consideradas inicialmente no cenéario C2,
sendo possivel guantificar as melhorias obtidas, quando os sistemas de extracdo e destilacdo

do cenério C2 sdo alterados.

O Cenéario C6 B Cenario C2
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40

TME-DA TME-DM DF-TME-DA DF-TME-DM

Eficiéncia global (%)

Alternativas tecnoldgicas

Figura 6.18 Comparacéo das eficiéncias globais da planta para os cenarios C6 e C2

considerando diferentes alternativas tecnoldgicas nas etapas de extracdo e destilacéo

Da Figura 6.18 € possivel observar que quando no sistema de cogeracdo que opera com
parametros de vapor de 4,2 MPa, se o sistema de extracdo baseado em turbinas de multiplos
estagios € mantido e o sistema de destilacdo atmosférico é trocado por um multipressdo
(TME-DM) a eficiéncia global da planta é incrementada em 2%. Porém, se o sistema de
extracdo € trocado por outro, baseado em difusores utilizando turbinas de multiplos estagios
mantendo o sistema de destilacdo atmosférica (DF-TME-DA) é possivel obter um incremento

de 1% neste indicador.

Quando os sistemas de extracdo e destilacdo sdo modernizados simultaneamente (DF-
TME-DM) o incremento na eficiéncia global da planta é de 3%.

As melhorais introduzidas na eficiéncia global pela utilizacdo de diferentes alternativas
tecnoldgicas na planta de producdo de etanol quando o sistema de cogeracdo opera com

parametros de vapor de 6,0 MPa sdo apresentadas na Figura 6.19.
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O Cenario C7 B Cenéario C3
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Figura 6.19 Comparacéo das eficiéncias globais da planta para os cenarios C7 e C3

considerando diferentes alternativas tecnoldgicas nas etapas de extragdo e destilagdo

Para o cenario C7, quando é implementado um sistema de destilacdo multipressdao em
lugar do sistema atmosférico mantendo o sistema de extracdo baseado em turbinas de

mdaltiplos efeitos (C7-TME-DM), o incremento na eficiéncia global da planta é de 2 %.

As alternativas ME-DA, ME-DM, DF-TME-DA, DF-TME-DM, DF-ME-DA e DF-ME-
DM do Cenario C7 permitem incrementar em 1, 2, 1.6, 3, 2 e 4 %, respectivamente, a

eficiéncia global da planta.

A comparacdo dos cenarios C8 e C4 é apresentada na Figura 6.16. Observa-se desta
figura que a utilizacdo de sistemas de extracdo baseado em turbinas de mdltiplos estagios
combinado com um sistema de destilacdo multipressdo (TME-DM) permite obter incrementos

de 2 % na eficiéncia global da planta.

A implementagdo de moendas acionadas por motores elétricos, utilizando sistemas de
destilacdo atmosférica e multipressdo (ME-DA e ME-DM), permite obter incrementos na

eficiéncia global de 0,33 e 1,4%, respectivamente.

Quando os sistemas de moendas utilizam difusores baseados em turbinas de multiplos
estagios ou em motores elétricos e sistemas de destilacdo atmosféricos (DF-TME-DA e DF-

ME-DA) os acréscimos na eficiéncia séo de aproximadamente 1 %. Eles ainda podem ser

158



aumentados em 3 % através da utilizacdo de sistemas de destilagdo multipressdo (DF-TME-
DM e DF-ME-DM).

O Cenério C8 W Cenério C4
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Figura 6.20 Comparagdo das eficiéncias globais da planta para os cenérios C8 e C4

considerando diferentes alternativas tecnoldgicas nas etapas de extracao e destilacéo

Finalmente a comparagdo dos cenarios C9 e C5 ¢é realizada na Figura 6.21. Observa-se
desta figura que é possivel obter um incremento de 2 % na alternativa (TME-DM), de 0,3 %
na alternativa (ME-DA), de 2 % na alternativa (ME-DM), de 1,5 % na alternativa (DF-TME-
DA), de 3 % na alternativa (DF-TME-DM), de 2 % na alternativa (DF-ME-DA), e de 3 % na
alternativa (DF-ME-DM).
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Figura 6.21 Comparacéo das eficiéncias globais da planta para os cenarios C9 e C5

considerando diferentes alternativas tecnoldgicas nas etapas de extracao e destilacao

6.4 Modelagem Termoecondmica dos distintos cenarios

considerados

Foram elaborados varios modelos termoeconémicos, considerando um sistema de
cogeracdo baseado numa turbina a contrapressdo (caso base), e 0 mesmo é comparado com as

alternativas de modernizacao propostas (cenarios C2-C5 e C6-C9).

6.4.1 Consideracdes Realizadas

Na avaliacdo termoeconémica dos diferentes cenarios considerados foram realizadas

algumas considerac@es as quais sdo descritas a seguir:

Os motores elétricos das bombas utilizadas foram incorporados no mesmo volume de
controle das bombas consideradas. Nas estruturas produtivas dos cenarios C2 a C9 foi
considerada a inclusdo do condensador, na mesma unidade ou sistema de geragcdo de

eletricidade (turbina de condensacgéo/extracéo). O procedimento mais adequado envolveria a
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internalizacdo da neguentropia, que ndo faz parte deste trabalho, uma abordagem detalhada é

encontrada em (Santos, 2009). Portanto, foi utilizada a exergia total.

As estruturas fisicas e produtivas dos cenarios C6 (TME-DM, DF-TME-DA e DF-
TME-DM), C7 (TME-DM, DF-TME-DA e DF-TME-DM), C8 (TME-DM, DF-TME-DA e
DF-TME-DM) e C9 (TME-DM, DF-TME-DA e DF-TME-DM), sdo as mesmas, pois a
diferenga entre um caso e outro esta relacionada somente com a elevagdo dos pardmetros do
vapor das caldeiras de 4,2 MPa (abs.) até 12,0 MPa (abs.), ndo havendo alteraces no numero

de equipamentos.

Ja as estruturas produtivas dos cenarios C7 (ME-DA, ME-DM), C8 (ME-DA, ME-DM)
e C9 (ME-DA, ME-DM) séo diferentes, porque é considerada a substituicdo das turbinas de

acionamento mecanico por motores elétricos.

Para o caso dos cenarios C7 (DF-TME-DA, DF-TME-DM, DF-ME-DA e DF-ME-
DM), C8 (DF-TME-DA, DF-TME-DM, DF-ME-DA e DF-ME-DM) e C9 (DF-TME-DA,
DF-TME-DM, DF-ME-DA e DF-ME-DM), que utilizam difusores, a estrutura produtiva dos
mesmos € semelhante & dos cenérios C7 (TME-DA, TME-DM, ME-DA, ME-DM), C8
(TME-DA, TME-DM, ME-DA, ME-DM) e C9 (TME-DA, TME-DM, ME-DA, ME-DM),

gue também utilizam turbinas a vapor e motores elétricos em seus sistemas de moagem.

Com base na estrutura fisica, sdo definidos os fluxos que representam insumos,
produtos e perdas em cada equipamento ou unidade produtiva, 0 que permite reunir as
informacBes necessarias para construir o diagrama ou estrutura produtiva da planta. A

estrutura produtiva para o Caso Base € apresentada na Figura 6.22.
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Figura 6.22 Estrutura produtiva do caso base
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A partir da Figura 6.22 é possivel a constru¢cdo do modelo termoecondmico da planta

(Tabela 6.6). Todos os insumos que entram na planta influem no custo final dos produtos.

Tabela 6.6 Modelo Termoecondmico do Caso base

Nome Unidade Unidade Equacao
Produtiva Fisica
Blfurcagao B4 - CBagaQo' Bagago Ccaldo' caldo B Ccana' cana - Ccana
Caldeira Bl Caldeira 1 CouEry = Col By = 7 i
Caldeira B2 Caldeira 2 Cos-Eae ™ Cor-Euy = Z corsaivas
Caldeira B3 Caldeira 3 Cos-Eor ~ CoaErs = Z cargorras
Bomba de FP1 Bomba de CorBry = Coy-Epy = Z ooy
alta pressao alta pressdo 1
1
Bomba de FP2 Bomba de CopBey = CooEpe = Z o,
alta pressao alta pressao 2
2
Bomba de FP3 Bomba de CoyEey ™ Cop Eog =70,
alta pressao alta pressdo 3
3
Bomba PP Bomba C29:40'E29:40 B CPg 'EPg - Z PP
retorno de retorno de
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condensado condensado
do processo do processo
Turbina ST1 Turbina CPa'EPa B C10:16'E10:16 - ZSTl
Contrapressao
1
Turbina ST2 Turbina Cop-Epp ™ CoiarEriay = Zr)
Contrapressao
2
Turbina ST3 Turbina Coo Ee ™ Cryss-Eipis = Zors
Contrapressao
3
B‘]l:'l:ngao j- Jl-Bl T C10:16 'E10:16 + C11:17 'E11:17 + C12:18 'E12:18
ifurcacédo
g C16,17,18,10:40' * E16,17,18,10:40' + 020,21,32:40' 'E20,21,32:40'
013,14,15:19,20,21'E13,14,15:19,20,21 - C4:1'E4:1 -
CS:Z'ES:Z N CG:3'E6:3 = 0
Jungéo-l- \]2‘82 T CPd'EPd +CPe'EPe +CPf'EPf +CPg'EPg +CPNP'EPNP
Bifurcacéo _
CPh+Ph"EPh+Ph'_CPi'EPi _CPj'EPj _CPk'EPk 0
Gerador Gl Gerador 1 Coi-Ep ~Co Ep, = 2,
Gerador G2 Gerador2 CoyEp ~ Cop-Epy = Zo,
Gerador G3 Gerador 3 Cor B ~Cop By = Zo,
Blfurcagéo B3 T Cbl'Ebl * CbZ'EbZ + CbB'EbS N Cb'Eb = O
Blfurcagao B5 - C42:40"E42:40' + C41:40"E41:40' * Cl,2,3:40"E1,2,3:40' N
C29:40'E29:40 = O
Blfurcagao B6 T C44:27' 44:27 + C45:26'E45:26 + C43:25'E43:25 N
020,21,32:40' b E29:40 = 0
Blfurcagao B7 T C46:26'E46:26 - C16,17,18,10:40''E16,l7,18,10:40' = O
Torre de HE+CT Torre de C36:37 'E36:37 - CPh*Ph"EPhH’h’ = Z.TR
resfriamento resfriamento
AqueCImentO H+AT1 AqueCImentO C35:34 'E35:34 N C43:25 'E43:25 - C41:40' 'E41:40' = Z H+AT1
Evaporagéo E Evaporagéo C35:36 'E35:36 N C46:26 'E46:26 N C45:26 'E45:26 = Z E
ACIorladoreS ST ACIor}\aqoreS CPM E PM N c13,14,15:19,20,21 ) E13,14,15:19,20,21 = Z ST
Mecanicos Mecanicos
Moendas M Moendas Cou-Eae T Cors By ~Coc -Epe = 2,
Fermenta@é‘o F Fermentac;éo C38'E38 - C36:37'E36:37 - C35:36'E35:36 -
035:34 'E35:34 = Z F
DeStiIaQéo D Destilagéo CAEH 'EAEH - C44:27'E44:27 - Css'Eas -
C42:40’ b E42:40' = Z D+AT?2
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A estrutura produtiva dos cenarios C2- C5 (TME-DA, TME-DM, DF-TME-DA e DF-
TME-DM) e C6-C9 (TME-DA, TME-DM, DF-TME-DA e DF-TME-DM) é apresentada na
Figura 6.23.

Figura 6.23 Estrutura produtiva dos cenarios C2 — C5 e C6 — C9

O modelo termoecondmico dos cenarios C2- C5 (TME-DA, TME-DM, DF-TME-DA e
DF-TME-DM) e C6-C9 (TME-DA, TME-DM, DF-TME-DA e DF-TME-DM) é apresentado
na Tabela 6.7.

Tabela 6.7 Modelo termoeconémico dos cenarios C2- C5 (TME-DA, TME-DM, DF-TME-
DA e DF-TME-DM) e C6-C9 (TME-DA, TME-DM, DF-TME-DA e DF-TME-DM)

Turbinas maltiplos estagios

Unidade | Equacéo
Juncdo B1 Co By T CogEge ~CoaEpara =0
B1"B2 €, i0msEavnras ~ Ca Eg = i

PP Cs330-Ea3a0 ~ C, B, = ZFP1
FP2 Csr01-Espas ~ Cor Ep, = i
DA Cogo5-E g5 ~ Coog-Enoos — ZDA
CpP1 CoraEins ~ c,, 'Epg 7
CP2 Cos10-Eoaie ~Cp -Ep = Zcpz
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PP C27226'E27126 - CPi EPl - ZPP
STl ¥ Cl CPa 'EPa B C629,22'E629,22 - C35:34'E35234 = ZSTl*Cl
ST2 ¥ C2 CF’C 'EPC - C5213,17,19'E5213,17,19 - C4Z3'E4Z3 - ZST 2+C2
Gl Cp En ~Cp Ep =Z¢,
G2 Cpy -Ep, ~Cp -Ep = Zo,
CT C36137'E36:37 - CP] EPJ = ZCT
PT Cagar-Eagar ~ Cp, 'EPk - ZPT
H C47Z46 'E47Z46 - CPL 'EPL - 021141'E21:41 = Z H
E Chpar-Eagar ~ CoL 'EP,_L T Ca9.42-Eggar T ZE
R C48:49'E48:49 B CPM 'EPM B C44:45"544:45 = ZR
Jl +Bz C629,22'E629,22 + C5Zl3,17,19 'E5Zl3,17,19 + C40243'E40243 + C39:42'E39242 + C21241'E21241 + Cl3:14'E13il4 + CZOIZB'EZOZZS
_C2,1133,32'E2,1133,32 - C33Z30'E33130 - C32131'E32131 - C28125'E28225 - CZ4ZZZ'E24122 - 023119'E23119 - CZ7ZZG'E27126 - O
J24B3 | ¢ E, tc, E, * Cp -Ep T € Ep e Ep top By to, Ep o, By
tep  Ep TCp, Epy TCs Er T Coq Epy ~Cr-En T CpyEp =0
J3+B4 C4Z3'E423 C35:34'E35234 + C44Z45'E44:45 - C36:37'E36:37 B C38237'E38237 = 0
ST CPM 'EPM a Cl3:14'E13Zl4 - ZST
moenda C46'E46 - CPM 'EPM - CPN EPN - CB:C 'EB:C = moenda
C50'E50 - C46 'E46 - C47Z46'E47Z46 - C48147 'E48147 - C48Z49 'E48149 = Z F
D CAEH 'EAEH - C50'E50 - C40:43'E40143 - CPN 'EPN - Z'D

Finalmente a estrutura produtiva dos cenarios C6, C7, C8 e C9 (ME-DA, ME-DM e

DF-ME-DA e DF-ME-DM), é apresentada na Figura 6.24.
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Figura 6.24 Estrutura produtiva dos cenarios C6, C7, C8 e C9 (ME-DA, ME-DM e DF-ME-
DA e DF-ME-DM) que consideram o uso de motores elétricos nas moendas

O modelo termoecondmico dos cenérios C6, C7, C8 e C9 (ME-DA, ME-DM e DF-ME-
DA e DF-ME-DM) é apresentado na Tabela 6.8.

Tabela 6.8 Modelo termoeconémico dos cenarios C6, C7, C8 e C9 (ME-DA, ME-DM e DF-
ME-DA e DF-ME-DM)

Motores
Unidade | Equagao
Juncdo | ¢ E, +c,.E,. —C..Epp, =0
Bl
BI'B2 |, € o £ -7...
FP1 Cssz0-Esaz0 ~ Cr, B, = Zipy
S -
DA Coprs-Ergrs ~ Covos-Eroms = Zpa
CPl | ¢, Epum ™ Co, Ep, = Zeps
CpP2 Coa10-Emo ~ Co -En = Zepy
PP Crong-Erprns — cp 'Ea =7,
S'g:ll+ Cp, .E'Pa = Cy25-Eeo20  Casss-Easas = Zsraect
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ST2 + CPC 'EPC - 05217,19'E5217,19 - C423'E4Z3 - ZST 2+C2
C2
Gl Co Bn ~Cn Ep =27,
G2 Cp, -Ep ~Cp BEn = Zg,
CT C36:37'E36337 - CP] 'E.Pj = ZCT
PT C38237'E38137 - CPk 'EPk - ZPT
H C47:46'E47:46 “Cp, 'EPLL B C21:41'E'21:41 - ZH
E C48247'E48247 B CPM 'EPM B C39Z42'E39242 = Z.E
R C48249'E48249 - CPN 'EPN - C44114'E44114 - ZR
Jl +BZ 06:9,22'E619,22 + C5:17,19 'E5:17,19 + C40143'E40243 + C39:42'E39:42 + 021:41'E2114l + 020:28'E20128
_C2,1:33,32'E2,li33,32 - C33230'E33230 - C32231'E3ZZ31 - C28:25'E28225 - C24222'E24222 - C23219'E23219 - C27226'E'27226 - 0
J2+4B3 | ¢, E, *c, E, * Co Ep, ¥ Cp Ep FCoEp T e, By top By top By
o, Ep, tCp, Ep, TCo Ep tCp Ep 70, Ep TCp B, =0
J3 +B4 C4Z3'E423 + C35:34'E35234 + C44214'E44214 B C36237 'E36237 B C38237 'E38237 = 0
MOtores CPM 'EPM - CL'E'L = Zmotor
Moenda C46'E46 B CPM 'EPM B CBZC 'EBZC = Zmoenda
F CSO'ESO B C46'E'46 B C47Z4G'E47246 B C48:47'E48247 B C48249'E48249 = ZF
D CAEH 'EAEH B CSO'ESO - C40:43'E40243 B CPN 'EPN = Z.D

6.4.2 Custos exergéticos unitarios dos principais produtos dos

cenarios C1-C5

A Figura 6.25 apresenta os valores dos custos exergéticos unitarios para a eletricidade
gerada, poténcia mecanica, calor de processo e etanol produzido. Os maiores custos
exergéticos da poténcia mecanica, eletricidade, vapor e etanol hidratado correspondem ao
Cenario C1 (caso base), dada a baixa eficiéncia com que operam 0s principais equipamentos

da planta (caldeiras, turbinas, acionadores das moendas e sistema de destilacao).

Observa-se que quando séo substituidas as turbinas de contrapressdo por turbinas de
extragdo/condensacao, e sdo incrementados os parametros de pressao é temperatura do ciclo
(cenarios C2-C5) os custos exergéticos da eletricidade diminuem em 22, 28, 31, e 32 % para

cada um dos cenarios, com relagdo ao caso base.
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Da mesma forma, o incremento nos parametros de vapor no sistema de cogeracdo e a
substituicdo dos acionadores de simples estagios por acionadores de multiplos estadgios nas
moendas permitem diminuir em aproximadamente 33 % 0s custos exergéticos da poténcia

mecanica produzida.

Por outro lado, com relacdo ao caso base, 0 incremento nos parametros de vapor das
caldeiras permite reduzir em 38, 42, 44 e 45 % os custos exergéticos do vapor produzido nas
caldeiras.

O custo exergético médio do etanol para os cenarios C2-C5 foi de aproximadamente 2,1

kJ/kJ, enquanto para o caso base foi de 2,81 kJ/KkJ.

8.00 @ Energia Mecanica
. 7.00 B Eletricidade
i O Vapor
i -
X 6.00 O Etanol Hidratado(AEH)
kel
© 5.00
c
S5
_8 4,00
g
5 3.00 11l
x
(6]
S 2.00 I 1 I
[%2]
5
© 100 1
OOO - T T T T T T T T T T T T T T T T T
C1 Cc2 C3 C4 C5
Cenario

Figura 6.25 Custos exergéticos unitarios dos principais fluxos do processo nos cenarios C1-
C5

Foi determinado o potencial de melhoria nos custos exergéticos unitarios dos principais
fluxos do processo, considerando os cenarios C6-C9. Os principais resultados dos mesmos
séo apresentados na Figura 6.26
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Figura 6.26 Custos exergéticos unitarios para os cenarios C6-C9

Com relacdo aos custos exergéticos da poténcia mecanica, 0s mesmos podem ser
reduzidos em 13 %, quando o sistema de acionamento mecanico baseado em turbinas de
multiplos estagios é substituido por um sistema de difusores baseado em turbinas de multiplos
estagios (DF-TME). Também h& uma reducdo de 6 % quando os acionadores primarios
utilizados sdo motores elétricos (ME). Finalmente, a utilizacdo de difusores baseado em
motores elétricos (DF-ME), permitem reduzir em 10 % o0s custos exergéticos da poténcia

mecanica produzida.

Com relacdo aos custos exergéticos do alcool hidratado produzido, eles podem ser
reduzidos em 6 % quando o sistema de destilacdo utilizado é multipressdo em lugar de um

sistema de destilacdo atmosférico.

6.4.3 Custos monetarios unitarios

Para a realizacdo do calculo dos custos monetarios dos fluxos é necessario um
levantamento dos precos de aquisi¢do de cada um dos equipamentos envolvidos nos volumes
de controle. Estes custos dos equipamentos foram levantados através de contatos com
fornecedores de equipamentos da usina e os principais resultados sdo apresentados na Figura
6.27 (a), (b), (c) e (d)
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(c) Cenério C8

(d) Cenério C9

Figura 6.27 Investimentos especificos requeridos nas destilarias autbnomas para os diferentes

cenarios C2-C9 em funcéo do tipo de sistema de extracdo e destilacao utilizado

Considerando uma taxa de juros anual de 8 % e um periodo de amortizacdo de 20 anos,

obtém-se 0s custos monetarios unitarios termodinamicos dos principais fluxos energéticos do

processo, 0s quais sao apresentados nas Tabelas 6.9 e 6.10.

Tabela 6.9 Custos monetérios unitarios dos principais fluxos nos cenarios C1-C5

Energia Mecanica Vapor Eletricidade AEH

Cenario [USD$/MWh] [USD$/MWAh] | [USD$/MWh] | [USD$/litro]
C1 | Caso base 106,47 59,60 74,88 0,20
C2 | TME-DA 74,81 45,42 68,17 0,15
C3 | TME-DA 70,91 43,04 63,92 0,15
C4 | TME-DA 70,40 41,93 62,66 0,15
C5 | TME-DA 69,23 44,73 62,85 0,15

Da Tabela 6.10 é possivel a obtencao dos seguintes resultados:
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Nas moendas é possivel diminuir em aproximadamente 30 % o custo da poténcia
mecanica produzida nas moendas pela substituicdo das turbinas de simples estagios por
turbinas de multiplos estéagios.

Como conseqiiéncia do menor aproveitamento exergético que se tem nas caldeiras 0s
custos do vapor produzido no sistema de cogeracdo sdo maiores quando se trabalha com
pressbes de 2,0 - 4,0 MPa e é possivel diminuir-los em 28 % ou em 30 % operando com
parametros 6,0 e 8,0 MPa.

Os custos do etanol produzido sdo de 0.15 US$/litro quando é utilizado um sistema de

destilacdo atmosférico para a concentracao do alcool hidratado.

Tabela 6.10 Custos monetarios unitarios dos principais fluxos nos cenarios C6-C9

Cendrio I\I/_:I(?férr?ilga Vapor Eletricidade AEI—_|
[USD$/MWh] [USD$/MWh] | [USD$/MWNh] | [USD$/litro]

TME-DM 75,00 45,42 70,26 0,16
C6 |DF-TME-DA 97,62 45,42 67,80 0,15
DF-TME-DM 97,25 45,42 68,97 0,16
TME-DM 70,80 43,04 64,06 0,16
ME-DA 65,42 43,04 63,79 0,15
ME-DM 65,96 43,04 64,33 0,16

C7 |DF-TME-DA 94,05 43,04 62,79 0,15
DF-TME-DM 93,26 43,04 62,93 0,16
DF-ME-DA 65,85 43,04 62,09 0,15
DF-ME-DM 65,85 43,04 62,09 0,16
TME-DM 70,63 42,16 62,66 0,16
ME-DA 65,08 42,16 60,89 0,15
ME-DM 65,08 42,16 61,09 0,16
C8 [DF-TME-DA 93,31 42,16 60,56 0,15
DF-TME-DM 92,99 42,16 60,27 0,16
DF-ME-DA 65,23 42,16 60,19 0,15
DF-ME-DM 65,53 42,16 59,90 0,16
TME-DM 69,23 44,73 62,74 0,16
ME-DA 63,58 44,73 61,87 0,15
ME-DM 63,58 44,73 61,88 0,16
C9 |DF-TME-DA 91,59 44,73 59,04 0,15
DF-TME-DM 91,47 44,73 58,93 0,16
DF-ME-DA 65,18 44,73 61,42 0,15
DF-ME-DM 67,20 44,73 61,31 0,16

Da Tabela 6.10 que avalia diferentes tipos de sistemas de extragdo nas moendas e de

destilacdo é possivel a obtencéo dos seguintes resultados.
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Os sistemas de difusores baseados em turbinas de multiplos estagios apresentam valores
29 % mais altos com relacdo a poténcia mecéanica obtida em sistemas de acionamentos
baseados em turbinas de multiplos estagios. Isto como consequéncia do maior investimento

necessario na implementacéo deste tipo de tecnologia nas destilarias.

Da mesma forma a poténcia mecanica obtida através de difusores baseados em motores
elétricos apresenta um custo 7 % maior a aquele obtido através da utilizacdo de motores
elétricos como acionadores primarios das moendas. Isto também como conseqiéncia do maior

investimento necessario para este tipo de tecnologia.

O alcool hidratado apresenta um custo de 0,16 USD$/litro, quando o sistema de
destilacdo utilizado € um sistema multipressdo, em vez de um sistema de destilacdo

atmosférico.

A medida que se aumenta os parametros de pressdo e temperatura do ciclo, e se
substituem os acionamentos por turbinas a vapor por motores elétricos diminuem os custos de
geracdo da eletricidade na planta. Isto é uma consequéncia do melhor aproveitamento
exergeético dos fluxos de vapor e elétricos da planta, o que faz com que nos cenarios C7, C8 e
C9 (ME-DA e ME-DM), os custos unitarios de geracdo de eletricidade sejam menores do que
aqueles que utilizam acionamento por turbinas a vapor nas moendas C7, C8 e C9 (TME-DA e
TME-DM).

Visando quantificar em termos monetarios quanto representa para os diferentes cenarios
avaliados os incrementos obtidos na eficiéncia global da planta, pelo incremento nos indices
de geracao de eletricidade excedente, foi determinada a receita obtida pela comercializacdo de
eletricidade excedente em fungé@o dos parametros de vapor utilizados e da tecnologia utilizada
na planta de producéo de etanol.

6.5 Receitas obtidas nos diferentes cenarios considerados

Para todos cenarios, foi considerado um preco de comercializacdo da eletricidade
excedente de 68,23 USD$/MWh, e a partir do mesmo foi determinada a receita especifica da

planta. Os principais resultados séo apresentados na Figura 6.28 e na Figura 6.29.
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As receitas pela comercializacdo do etanol para um preco de mercado do mesmo de
0,30 USD#$/I sdo de 116.212 USD#$/tc para todos os cenarios avaliados.

—e— Cenério C6

40,000
35,000 -
30,000 -
25,000 A ’/o*./‘
20,000 -
15,000 A
10,000 A
5,000 -

Receita esp. (USD$/tc)

TME-DA DF-TME-DA TME-DM DF-TME-DM

Alternativa tecnolégica

Figura 6.28 Receita especifica das alternativas tecnoldgicas consideradas no Cenario C6

Da Figura 6.28, observa-se que, com relacdo a alternativa tecnoldégica TME-DA, no
cenario C6 a incorporacdo das alternativas tecnolégicas DF-TME-DA, TME-DM e DF-TME-
DM permite incrementar em 12, 11 e 22% as receitas especificas por comercializacdo de
eletricidade excedente da planta.

Na Figura 6.29 € possivel observar que, para os cenarios C7, C8 e C9 as melhores
receitas especificas sdo obtidas quando a alternativa tecnoldgica utilizada ¢ DF-ME-DM.
Nestes cenarios as receitas sdo 26, 23 e 22 % maiores com relacdo a TME-DA.
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Figura 6.29 Receita especifica das alternativas tecnoldgicas consideradas nos Cenérios C7, C8
e C9

Com relacdo a alternativa TME-DA no cenario C7, a utilizagdo das alternativas
tecnolégicas TME-DM, ME-DA, ME-DM, DF-TME-DA, DF-TME-DM e DF-ME-DA
permitem obter incrementos na receita especifica de 11, 18, 26, 10, 19 e 18 %. Para o cenario
C8 estes incrementos sao de 10, 17, 24, 9, 18 e 17%, enquanto para o cenario C9 sdo de 9, 16,
23,8, 17 e 15 %.

6.6 Selecdo de alternativas de modernizacédo utilizando a

Termoeconomia como ferramenta

No presente item utiliza-se a Termoeconomia como ferramenta para determinar, para
destilaria autbnoma existente e com projecGes de expansdo de seu sistema de cogeracdo e
modernizacdo de suas etapas produtivas, quais sdo as modificacfes que apresentam um maior

ganho energético e econémico.

Isto é realizado a partir dos resultados obtidos nos cenarios avaliados, segundo o

fluxograma apresentado na Figura 6.30.
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Figura 6.30 Fluxograma para o estabelecimento de prioridades durante a modernizacéao de

uma destilaria autbnoma.

A partir dos resultados apresentados nos itens anteriores € possivel, do ponto de vista
técnico e econdmico, definir prioridades na hora de realizar investimentos que visem o

incremento na eficiéncia global da planta.

Assim, as alternativas de modernizacdo da destilaria autbnoma para um melhor

aproveitamento global da planta, podem ser consideradas na seguinte ordem:

Sistema de cogeracgao:

1. Incremento dos parametros de vapor do ciclo de 2,0 a 8,0 ou 12,0 MPa.

2. Substituicdo acionadores mecanicos atuais das moendas por motores elétricos, como
primeira alternativa, ou adocdo de sistemas de difusdo, quando o0s aspectos
econdmicos ndo séo uma limitante.

Processo Produtivo

1. Substituicdo do sistema de destilacdo atmosférico por um sistema de destilacdo
multipresséo.

Finalmente os maiores cuidados devem ser tomados no tratamento do caldo e no
processo de fermentacdo a fim de obter vinhos com maior teor alcoodlico que diminuam a

demanda de vapor no processo de destilacéo.
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Capitulo 7

ANALISE TERMOECONOMICA, FINANCEIRA E DE
RISCO, ABRANGENTE DE DESTILARIAS
AUTONOMAS CONVENCIONAIS

De acordo com o Ministério de Agricultura Pecuaria e Abastecimento (MAPA),
responsavel pelo registro das usinas de agucar e alcool instaladas no Brasil na safra
2007/2008, havia em operagédo 434 plantas moendo um total de 495 milhdes de toneladas de
cana-de-agucar por ano. Desse total de plantas, 16 séo utilizadas para a producao de acucar,
167 para a producdo de etanol e o restante para a producdo combinada de aclcar e alcool
(MAPA, 2009). A maioria das plantas esta localizada no estado de Sdo Paulo, onde quase dois

tercos do etanol Brasileiro é produzido (Goldemberg, 2008).

Até 1980, as usinas de agUcar e etanol no estado de Sdo Paulo utilizavam caldeiras com
pressdes na faixa de 1,2 e 2,2 MPa e compravam cerca de 40% da energia elétrica que
consumiam. Em 1990, com a substituicdo de caldeiras e turbinas, a pressdo media do vapor
nessas plantas atingiu 2,2 MPa, com temperaturas de 300 °C, o que fez as plantas auto-
suficientes no que diz respeito as suas necessidades de energia elétrica e, em alguns casos elas
produziam um pequeno excedente de eletricidade para venda. Atualmente, com a
modernizacdo do setor sucroalcooleiro as caldeiras estdo sendo substituidas por caldeiras de
alta pressdo, na faixa de 6 até 12 MPa e, em alguns casos, a capacidade da planta é
aumentada, obtendo como resultado, incrementos na eficiéncia energética da planta e a

geragdo de eletricidade excedente que é comercializada com a rede nacional.
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Portanto, a avaliacdo sobre como essas mudangas afetam os custos de producdo dos
produtos finais obtidos nas destilarias (eletricidade excedente e etanol), da mesma forma que
a eficiéncia global da planta, € um aspecto de grande importancia. Através da realizacdo de
simulacdes utilizando softwares comerciais e ferramentas termodinamicas, neste capitulo
pretende-se determinar: a quantidade de eletricidade excedente disponivel, a eficiéncia global
da planta e o custo final de producdo dos principais produtos de uma destilaria autbnoma,
considerando-se aumentos na capacidade de moenda das plantas e nos parametros de
vapor. Também é avaliada, do ponto de vista econdmico, cada uma das alternativas propostas,
considerando os valores de investimento, custos operacionais e de manutencdo, e os lucros

obtidos pela comercializacdo do alcool hidratado e a eletricidade.

Finalmente, uma andlise € realizada para a determinacdo do investimento especifico
exigido por tonelada de cana moida, os custos de producédo da eletricidade e do etanol, assim
como, o VPL e o risco envolvido na viabilidade econdmica da planta em funcdo da
capacidade da planta e dos parametros de vapor utilizados, para diferentes precos

de comercializacdo da eletricidade e do alcool hidratado.

7.1 Aspectos gerais

O preco minimo do bioetanol para os produtores deve atender a dois pressupostos: a)
cobrir os custos de producdo, que, naturalmente, incluem os custos da matéria-prima e a
operacdo da planta de producdo, bem como os custos de capital correspondentes aos
investimentos produtivos realizados; e b) ser igual ou superior aos resultados que seriam
obtidos caso a matéria-prima se destinasse a fabricacdo de produtos alternativos. No caso do
bioetanol de cana-de-acgUcar, os produtos alternativos a considerar sdo, basicamente, o aclcar
e 0 melaco, um subproduto inevitavel da industria acucareira, com aplicacdes como insumo
industrial e alimento animal. (BNDES e CGEE, 2008).

No entanto, a estimativa dos custos de producdo de etanol no Brasil é uma tarefa
bastante dificil. Primeiro, €é importante mencionar que esse custo pode variar
significativamente em funcéo das regibes de producdo, devido as diferengas de produtividade
e custo de producdo da cana-de-agucar. N&o s6 a produtividade da cana pode variar, ja que
também o custo de producdo pode ser diferente devido as tecnologias de colheita e transporte
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utilizadas. Em segundo lugar, estimar o custo da cana € fundamental para a estimativa do
custo do etanol. A maioria dos estudos sobre o etanol brasileiro tem um custo estimado de
producdo da cana de US$ 10 dolares por tonelada, o que d& um custo de aproximadamente
US$ 0,10 por litro de etanol. Sendo este custo na opinido dos autores De Almeida et
al.,.(2007) subestimado.

A Figura 7.1 apresenta 0 aumento na producdo de etanol hidratado no Brasil entre os

anos 2003 e 2008 e os pregos correspondentes aos produtores (excluindo impostos).
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Figura 7.1 Producdo de etanol hidratado brasileiro e pre¢cos médios pagos aos produtores
excluindo impostos (UDOP, 2009 and CEPEA, 2009).

Tendo em conta os aspectos anteriormente mencionados, a estimativa do custo real de
producdo de etanol para as diferentes plantas instaladas € um aspecto muito importante na

expansao e modernizacdo da industria do etanol.

Da mesma forma, a perspectiva de venda de energia elétrica para as concessionarias de
servicos publicos exigem o conhecimento do custo real de producdo da eletricidade. Assim
desta forma é possivel calcular o impacto econdmico da comercializacdo de eletricidade

excedente no balan¢o econdmico de uma destilaria autbnoma.
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7.2 Descricdo dos cenarios avaliados

Como o Brasil possui uma variedade de usinas com diferentes capacidades de
processamento e parametros de vapor nos sistemas de cogeracdo, neste estudo foram
consideradas cinco capacidades diferentes de processamento sendo estes: 180tc/h, 280 tc/h,
380 tc/h, 480 tc/h e 580 tc/h, para quatro parametros de vapor distintos sendo estes: 4,2 MPa/
420°C, 6,0 MPa/490°C, 8,0 MPa/ 51°C e 12,0 MPa /520°C. As simulacGes foram feitas no

software Gate-Cycle, considerando os valores presentes na Tabela 7.1 e 0 esquema da planta

na Figura 7.2.
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T=420-520 °C _ T T 77T 71 Condensogdo
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Figura 7.2 Estrurura fisica de uma destilaria convencional (adaptado de Higa, 2003)

| Cono—de—cgﬁcorf Caldo misto I

Foi considerado nas simulacdes que o sistema de geracdo de vapor das destilarias esta
conformado por duas caldeiras, e a geracao de eletricidade da planta para o consumo prépio e
para a geracdo de excedentes € realizada através de duas turbinas de extracdo condensacao.

As caracteristicas técnicas dos equipamentos de geracdo de vapor e das turbinas de
extragdo/condensacdo utilizadas para a simulagdo das plantas sdo apresentadas nas Tabelas
71,72,73,74e75.
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Tabela 7.1 Caracteristicas das caldeiras e das turbinas na destilaria com capacidade de 180
tc/h

Geracao de Vapor
Numero da Caldeira 1 2 1 2 1 2 1 2
Geracdo de vapor (t/h) 100 | 50 | 100 | 50 | 100 | 50 | 100 | 50
Pressao do vapor vivo (MPa) | 4,2 | 42 | 6,0 | 6,0 | 80 | 8,0 | 12,0 | 12,0
Temperatura do vapor (°C) | 420 | 420 | 490 | 490 | 510 | 510 | 520 | 520
Poténcia Instalada
Numero da Turbina 1 2 1 2 1 2 1 2
Poténcia Instalada (MW) 13| 9 |14 |11 |15 | 12| 16 | 13

Tabela 7.2 Caracteristicas das caldeiras e das turbinas na destilaria com capacidade de 280
tc/h

Geracéo de Vapor

Numero da Caldeira 1 2 1 2 1 2 1 2

Geracdo de vapor (t/h) 100 | 100 | 100 | 100 | 100 | 100 | 100 | 100
Pressdo do vapor vivo (MPa) | 4,2 | 42 | 6,0 | 6,0 |80 | 8,0 | 12,0 12,0
Temperatura do vapor (°C) | 420 | 420 | 490 | 490 | 510 | 510 | 520 | 520
Poténcia Instalada
NuUmero da Turbina 1 2 1 2 1 2 1 2
Poténcia Instalada (MW) 16 | 11 | 18 | 14 | 19 | 15 | 21 | 16

Tabela 7.3 Caracteristicas das caldeiras e das turbinas na destilaria com capacidade de 380
tc/h

Geracao de Vapor

Numero da Caldeira 1 2 1 2 1 2 1 2

Geracdo de vapor (t/h) 100 | 150 | 100 | 150 | 100 | 150 | 100 | 150
Pressao do vapor vivo (MPa) | 4,2 | 42 | 6,0 | 6,0 | 80 | 8,0 | 12,0 | 12,0
Temperatura do vapor (°C) | 420 | 420 | 490 | 490 | 510 | 510 | 520 | 520
Poténcia Instalada
Numero da Turbina 1 2 1 2 1 2 1 2
Poténcia Instalada (MW) 18 | 13 | 21 | 17 | 23 | 18 | 25 | 19
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Tabela 7.4 Caracteristicas das caldeiras e das turbinas na destilaria com capacidade de 480

tc/h

Geracéo de Vapor

Numero da Caldeira 1 2 1 2 1 2 1 2

Geracdo de vapor (t/h) 150 | 150 | 150 | 150 | 150 | 150 | 150 | 150

Pressdo do vapor vivo (MPa) | 4,2 | 42 | 6,0 | 6,0 |80 | 80 | 12,0 12,0

Temperatura do vapor (°C) | 420 | 420 | 490 | 490 | 510 | 510 | 520 | 520
Poténcia Instalada

Numero da Turbina 1 2 1 2 1 2 1 2

Poténcia Instalada (MW) 22 | 14 | 26 | 18 | 28 | 20 | 31 | 22

Tabela 7.5 Caracteristicas das caldeiras e das turbinas na destilaria com capacidade de 580

tc/h

Geracéo de Vapor

Numero da Caldeira 1 2 1 2 1 2 1 2

Geracdo de vapor (t/h) 150 | 200 | 150 | 200 | 150 | 200 | 150 | 200

Pressdo do vapor vivo (MPa) | 4,2 | 42 | 6,0 | 6,0 |80 | 8,0 | 12,0 12,0

Temperatura do vapor (°C) | 420 | 420 | 490 | 490 | 510 | 510 | 520 | 520
Poténcia Instalada

Numero da Turbina 1|2 1|2 1| 2 1 2

Poténcia Instalada (MW) 26 | 16 | 30 | 21 | 32 | 23 | 35 | 25

Como complementos dos dados técnicos apresentados nas tabelas anteriormente

descritas, a Tabela 7.6, apresenta os principais parametros adotados para a simulacdo das

plantas de producao de etanol.

Tabela 7.6 Parametros adotados para as simulagcfes

Parametros Valores | Unidades
Planta de cogeracéo
Temperatura do ar atmosférico 25 C
Pressdo do ar atmosférico 0,1013 MPa
Pressao de vapor 4,2-12,0 MPa
Temperatura do vapor 420-520 °C
Pressdo de condensagéo 0,02 MPa
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Teor de umidade no bagaco 50 %

Teor de fibra na cana-de-agtcar 14 %
LHV do bagaco 7560 kJ/kg
Eficiéncia térmica da Caldeira 88 %

Eficiéncia Isentrdpica das turbinas de

vapor 80 %
Eficiéncia isentrépica das bombas 85 %
Eficiéncia do gerador elétrico 96 %
Moendas

Capacidade de moenda 180-580 tc/h
Pressdo de vapor na entrada 2,2 MPa
Pressdo de vapor no processo 0,25 MPa
Demanda de poténcia mecanica para a KWh/t de
extracao e preparacao da cana 16 cana
Eficiéncia Isentrdpica da turbina de vapor 70 %

Demanda de vapor no processo

Pressdo de vapor no processo 0,25 MPa
Temperatura do vapor no processo 1247 °C
Consumo de vapor no processo™ 388 kg./tc
Producdo de Etanol 86 I/tc

* Determinado a partir das simulagdes realizadas na planta de producao de etanol do capitulo
5.

7.3 Resultados da avaliacéo termodinamica

A Figura 7.3 mostra que, para cada capacidade de moenda, quando os parametros de
vapor sao elevados de 4,2 até 12,0 MPa, a eficiéncia exergética da planta de cogeracdo é
aumentada em 17%. Ela também mostra a influéncia dos parametros de vapor e da capacidade
de destilaria na eficiéncia exergética global da planta. Assim, quando esses dois fatores sdo
aumentados, este indice aumenta em aproximadamente 3%, como conseqiiéncia do melhor

aproveitamento do contetido energético da cana.
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Figura 7.3. Principais indices termodindmicos avaliados para as diferentes destilarias

considerando incrementos na capacidade e nos parametros de vapor

Para os parametros de vapor de 12,0 MPa, incrementos de 5, 8, 9 e 11% na eficiéncia
exergética global da planta sdo obtidos, para cada um dos niveis de capacidade da planta

considerados.

Do ponto de vista termodindmico a Figura 7.3 mostra que a melhor alternativa a ser
considerada é uma destilaria com parametros de vapor de 12,0 MPa/520° C e uma capacidade
de moagem de 580 tc/h. A destilaria com parametros de vapor de 8 MPa/510 ° C e uma
capacidade da usina de 580 tc/h pode ser considerado como uma segunda alternativa. No
entanto, para validar o resultado obtido, é necessario a realizagdo de uma avaliacdo

econémica convencional destas alternativas. A qual sera realizada nos itens posteriores.

7.4 Avaliacao econdmica utilizando a Termoeconomia

Tendo em conta que nas destilarias autbnomas analisadas, sdo obtidos dois produtos
com valor agregado (Eletricidade e Etanol), é necessario distribuir o
custo total da planta e da cana-de-agUcar, de uma forma racional entre eles, j& que isto vai

influenciar diretamente nos custos finais de producéo de ambos os produtos.
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Portanto, para obter o custo final de producéo da eletricidade e do etanol, & necessario
selecionar o método mais adequado para a alocacdo de custos entre eles. O método de
alocacdo deve gerar custos de producdo que reflitam os custos reais envolvidos na obtengéo
dos produtos finais, sem sobrecarregar nenhum deles (Escobar et al., 2009 a). Nesta etapa do
trabalho a Termoeconomia sera utilizada como o método de alocacdo de custos na planta, ja
que esta metodologia permite alocar os custos de entrada, assim como, investimentos,
operacgdo e manutencdo dos equipamentos da planta para producéo de etanol e eletricidade em
dependéncia da exergia consumida para a producéo de cada um deles. A Figura 7.4 mostra

uma representacdo esquematica da metodologia empregada para a avaliacdo termoeconémica.

Alocagdo de
Caélculo dos custos entre Avaliagdo do
fluxos 0s principais Fluxo de Caixa
exergéticos produtos da NPY
planta e
calculo dos
custos de
produgéo para
a Eletricidade
e o Etanol

Avaliagdo »
Termodindmica

A 4

Figura 7.4 Fluxograma da metodologia de avaliacdo termoeconomica utilizada.

7.4.1 Levantamento econdmico

Os custos dos equipamentos que compdem as plantas nos diferentes cenérios analisados
foram obtidos a partir de informagdes fornecidas por fabricantes de equipamentos nacionais.
Outros foram estimados através da equacdo (7.1), que permite determinar 0s custos dos
equipamentos com capacidade diferente daqueles dos quais se possui informacédo. Neste caso,
através do conhecimento das caracteristicas técnicas e do custo destes equipamentos e de
posse das caracteristicas dos atuais da instalacdo, foi possivel determinar o custo dos

equipamentos existentes nas plantas consideradas.

R
Custo, ( Capacidade, )

J (7.1)

Custo, L Capacidade,
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Na equacdo 7.1 (R) e o Fator de escala (permite estimar o custo de um equipamento,
caso este possua dados de custo relativos a outra capacidade ou tamanho). Durante o
levantamento dos custos dos equipamentos, ndo estavam disponiveis todos os itens que
podem ser incluidos na analise monetéaria, sendo necessario o estabelecimento de percentuais
em relacdo ao preco de aquisi¢do do equipamento. As porcentagens estdo listadas na Tabela
1.7.

Tabela 7.7 VValores percentuais de custos utilizados para equipamentos auxiliares, instalagéo,

construcdo civil e de O & M durante o célculo do custo de investimento (Barreda, 1999)

Custo Valor | Unidade

Instalacéo 20 %

Tubulagdes 10 %

Instrumentacdo e equipos de %
controle °

Equipamentos elétricos e 10 %

materiais
Construcdes civis 15 %
Operacao e manutencéo 5 %

Os investimentos especificos para as diferentes destilarias autdbnomas analisadas,
considerando incrementos nos parametros de vapor e nas capacidades das plantas, foram
determinados realizando as consideragdes anteriormente mencionadas e 0s principais

resultados sdo apresentados na Figura 7.5.
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Figura 7.5 Investimentos especificos exigidos para destilarias de etanol em funcéo dos
parametros de vapor utilizados e da capacidade da planta

Observa-se da Figura 7.5 que o investimento requerido nas destilarias autbnomas é
fortemente dependente dos parametros de vapor escolhidos no sistema de cogeracdo, assim
como da capacidade da planta. Sendo os investimentos especificos menores do que aqueles
requeridos por plantas com capacidade de 580 tc/h e maiores do que aqueles necessarios nas

destilarias com capacidades de 180 tc/h.

A taxa de juros anual considerada foi de 8%, enquanto o prazo de amortizacdo dos
equipamentos foi de 20 anos. O custo da cana-de-aclcar que entra nas plantas é de 14,56
USD#$/ton (UDOP, 2009).

7.4.2 Formacao de custos

Uma destilaria autbnoma pode ser considerada como um sistema ou um conjunto de
subsistemas trocando fluxos (massa e energia) entre si e entre eles e o ambiente. Essas

informagdes podem ser traduzidas em fluxos financeiros ou de custos (C).

A equacdo de custos, considerando uma destilaria autbnoma como um dnico sistema,
pode ser escrita de forma geral pela equacéo (7.2), cujas parcelas estdo expressas em unidade
financeira pelo tempo ($/h). Sendo o primeiro lado da equacdo a somatdria dos principais

fluxos de entrada e 0 segundo a somatdria dos principais fluxos de saida.
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c:C + ZPP = C:AEH + CEIetricidade (7'2)
Como custos de entrada das plantas analisadas, tém-se o custo da cana-de-agucar (Cc), e
a parcela (Zpp) referente aos custos de investimento, amortizacdo, operagdo e manutencao dos
equipamentos que compdem as plantas. Como produtos ou saidas da equagao tém-se 0s custos

alocados ao alcool hidratado (Caen) € a poténcia elétrica (Celetricidade)-

Para calcular os custos de interesse, neste caso 0s custos unitarios de producdo de
eletricidade (Celetricidade) € @lcool hidratado (cagn), expressos em $/kWh e $/1, é conveniente

que a equacéo (7.2) seja escrita na forma da equagéo (7.3).

= * (7.3)
PP AEH "7 AEH CEIelricidade'PEleIrica 7'3

Onde Peetrica € @ poténcia elétrica liquida e Vaen € a producdo horéaria de alcool

hidratado expressos em kWh e I/h, respectivamente.

Na Figura 7.6 é apresentada uma representacdo esquematica do processo de distribuicao
e formacdo de custos das destilarias, de acordo como o propdsito produtivo de cada

subsistema que compde a planta e a exergia consumida e/ou produzida em cada etapa.

Wexc
oo o s 1o s o )
T—(o)

Eq

Figura 7.6 Diviséo de custos e esquema de alocagdo no sistema da destilaria.

O subsistema 1 (Sub;) da Figura 7.6 representa todos os componentes da planta que
incrementam a exergia no ciclo de cogeracdo (bombas, caldeiras, desaereador,etc.). Enquanto

0 subsistema 2 (Sub,) representa alguns componentes que diminuem exergia no ciclo
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(turbogeradores, condensadores, acionadores mecanicos) e, finalmente, o subsistema 3 (Subs)
representa as etapas do processo de producdo de etanol (aquecimento, evaporacao,
resfriamento, fermentacdo e destilagdo). Desta forma € possivel conhecer o processo de

formacéo de custos dos principais produtos da planta.

A equacéo (7.3) mostra que numa destilaria autbnoma os custos dos principais produtos
estdo um em funcdo do outro, portanto, é necessario alocar o custo da cana de maneira
proporcional no sistema global para evitar sobrecarregar o custo de um dos produtos obtidos.
Isto implica que no caso de considerar que o0 bagaco que entra no sistema de cogeracdo tem
um custo zero, por ser um subproduto do processo, 0 custo da cana sera carregado ao caldo
obtido na moenda, tendo como consequéncia que o etanol produzido terd um custo maior,

enquanto a eletricidade terd um custo menor que 0s custos reais de producao da planta.

A Figura 7.7 mostra a dependéncia do custo unitario da eletricidade e do etanol
hidratado calculado para uma destilaria com parametros de vapor de 8,0 MPa/510 ° C e

uma capacidade de moenda de 480 tc / h.
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Figura 7.7 Custo monetario unitério do &lcool hidratado e da eletricidade

Observa-se na Figura 7.7 que os custos da eletricidade estdo em funcdo dos custos do
etanol e vice-versa. O que significa que na medida em que o custo de mercado do etanol
aumenta, a produgdo do mesmo compensa economicamente a diminui¢do eventual no custo
de compra da eletricidade excedente comercializada pelo sistema. Da mesma forma precos
altos de compra de eletricidade excedente do sistema compensam economicamente
diminui¢des no preco do mercado e do etanol. Isto se deve ao fendmeno de alocacdo de custos

internos que ocorre na planta
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A equacgdo 7.3 ndo e suficiente para a determinacdo dos custos da eletricidade e do
etanol j& que sdo duas incognitas (Ceietricidade © Caer) que Ndo tém qualquer relacdo direta entre
si. O primeiro € um fluxo energético e o segundo é volumétrico (ou massico), o que impede
gue uma equacao auxiliar seja formulada para relaciona-los de alguma maneira. A escolha das
equacOes auxiliares é tdo determinante no resultado da alocacdo de custos quanto a base de

contabilidade utilizada (energia ou exergia)

Foi utilizada a Termoeconomia para a solugdo do problema de custos. Isto é realizado
através de um incremento na desagregacdo da estrutura produtiva da planta apresentada na
Figura 7.6 que permite a determinacdo das equacdes de custos para 0s principais
equipamentos que compdem o sistema assim como as equacgdes auxiliares necessarias para a

solucgéo do problema.

Quanto mais se conseguir dividir a estrutura produtiva, além de melhorar a alocacédo dos
custos nos dois produtos, melhores serdo as informacdes sobre o processo de formacédo de

custos ao longo da planta

7.4.3 Aplicacao da Termoeconomia

Uma vez conhecida a estrutura fisica da planta (Figura 7.2) e a exergia dos principais

fluxos das plantas, foi construida a estrutura produtiva apresentada na Figura 7.8.
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Figura 7.8 Estrutura produtivas das destilarias autbnomas consideradas
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O conjunto de equacbes que representam o modelo termoeconomico da planta é

apresentado na Tabela 7.8.

Tabela 7.8 Modelo Termoecondmico das destilarias avaliadas

Nome Unidade Unidade Equacéo
Produtiva Fisica
Blfurcagéo Bl T CBagaQo'EBagago + Ccaldo'EcaIdo - Ccana' cana = Ccana
Caldelras C1+C2 Caldelra 1 € C1,2:33,32 'E1,2:33,32 B CBagaQo 'EBagago - anldeiras
Caldeira 2
Desaereador DA Desaereador Cpuns-Epans ~ Conza-Eavns = Z oa
Bomba de alta BAl Bomba de Caoao-Eaoao ~ Cou-Epe = Z s
pressdo 1 alta pressédo ' '
1
Bomba de alta BA2 Bomba de Carar-Eapar ~ Cor -Epr = Z o,
pressao 2 alta pressao
2
Bomba do BC1 Bomba do Coano-Epnzs ~ CogEpg = 7 el
condensador 1 condensador
1
Bomba do BC2 Bomba do C23:19'Ezs:19 ~ Cppy 'EPh - Z BC2
condensador 2 condensador
2
Bomba retorno BP Bomba Cprons-Eyrog ~ CoiEpi = Z g
de condensado retorno de ' '
do processo condensado
do processo
B\]l:::ngao j- JZ-BZ T C6:9,22'E6:9,22 + C5:13,17,19'E5:l3,17,19 + C21:26 'E21:26
ifurcacéo _
Cigaa-Ergna = 0
Jungéo-l- J3-BB T CPe'EPe+CPf'EPf +CPg'EPg +CPh'EPh +
Bifurcacdo
CPi'EPi + CPj‘EPj + CPk‘EPk + CPI 'EPI +
CEexced "~ Eexced = 0
Turbina 1 + T1+C1 Turbina 1l + Coa-Epy = Cocnu-Eanas = Zr ey
Condensador 1 Condensador ' '
1
Turbina 2 + T2+C2 Turbina 2 + Coo-Bo. ~CoaEps =721 s,
Condensador 2 Condensador S
2
Gerador 1 Gl Gerador 1 Cop-Epp ~ Cou-Epy = 24,
Gerador 2 G2 Gerador 2 Coy Epy ~Cor .o, = Zo,
Torre de TR Torre de C36:37 'E36:37 B CPj 'EPj = Z.TR
resfriamento resfriamento
Bomba~de BT Bomba d? C38:37'E38:37 - CPk 'EPk = ZBT
recirculagdo da recirculagdo
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torre da torre
BJ#I’I(;&O T J4-B4 - C35:34'E35:34 + C4:3'E4:3 h C36:37'E36:37 h
ITurcacao _
¢ Cagar-Eagar = 0
Acionadores AM Acionadores Con Eon ~ Ciazs-Erane = Z
Mecanicos Mecanicos
Moendas M Moendas Ccaldomixto 'Ecaldomixto - Ccaldo 'Ecaldo -
CPM 'EPM = ZM
Planta EtanOI Planta Planta de CAEH 'EAEH - Ccaldomisto 'Ecaldomisto N C21'26'E21'26 N
Etanol Etanol _ g
Cor-Ep = ZPIantaEtanoI

Uma vez resolvido o sistema de equacOes apre sentado na Tabela 7.8, foi determinado o
custo real do alcool hidratado produzido e da eletricidade excedente da planta. Os principais

resultados obtidos sédo apresentados na Tabela 7.9 e na Figura 7.9.

Tabela 7.9 Custos unitarios do etanol para cada um dos cenarios avaliados
Capacidade (tc/h)

180 | 280 |380 |480 |580

Custo do etanol (USD$/I) | 0,170 | 0,165 | 0,161 | 0,157 | 0,152

Os custos da eletricidade produzida que correspondem a cada um dos custos de
producdo de etanol apresentados na Tabela 8.1 s&o apresentados na Figura 7.9

90
85 A
80 -

75 - :w —e— 180 tc/h
70 —=— 280 tc/h
65 A\A\A/A —a— 380 tc/h
60 1 \\/ 480 tc/h
55

0 | —»— 580 tc/h

45 A
40 T T T T T T

Custo da Eletricidade (USD$/MWh

Presséo do vapor (MPa)

Figura 7.9 Custos unitarios de producdo de eletricidade para diferentes parametros de vapor e
capacidade das destilarias.
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A Figura 7.9 mostra que os maiores valores de custos de producdo de eletricidade séo
obtidos nas destilarias operando com sistemas de cogeragdo com parametros de vapor de 4,2
MPa/420 ° C, apresentando valores de 77,59, 74,13, 71,81, 66,98 e 62,53 USD$/MWh, para
cada uma das capacidades de planta consideradas. No entanto, € possivel obter uma reducéo
desses valores em aproximadamente 8% através da elevacdo dos parametros de vapor de 4,2
MPa até 6 MPa, e uma reducdo de 5% pela aplicacdo de pardmetros de vapor de 8MPa em
lugar de 6,0 MPa.

Quando os parametros de vapor aumentam de 8 até 12 MPa, o custo de geracdo da
eletricidade se incrementa em aproximadamente 3%, isto devido a elevacdo do investimento
em alguns componentes das plantas. Por exemplo, o custo da caldeira aumenta em
aproximadamente 31% quando os parametros de vapor sdo incrementados de 8 até 12 MPa,
em 22% no caso de passar de 4,2 até 6 MPa e em aproximadamente 9% no caso de passar de
6 a 8 MPa.

Com o proposito de quantificar os impactos que a consideracdo do bagago com custo
zero tem sobre os custos finais de produgdo de etanol e eletricidade o modelo
termoecondmico realizado foi ajustado e os principais resultados sdo apresentados na Tabela
7.10 e na Figura 7.10.

Tabela 7.10 Custos de producao médios do etanol para cada um dos parametros apresentados

na Figura 7.10

Capacidade (tc/h)
180 | 280 |380 |480 |580
Custo do etanol (USD$/I) | 0,213 | 0,204 | 0,200 | 0,196 | 0,191

O custo minimo da eletricidade (obtido quando o preco do bagaco é considerado igual a
zero) corresponde aos investimentos de capital, operacdo e manutencdo dos equipamentos.
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Figura 7.10 Custos de geracéo da eletricidade considerando diferentes parametros de vapor e
capacidades da planta com alocacgéo de custo zero para o bagaco.

Observa-se da Tabela 7.10 que os custos do alcool hidratado produzido se incrementam

em aproximadamente 25 % quando o custo do bagaco é considerado zero.

De maneira semelhante os custos da eletricidade produzida nas destilarias diminuem em
aproximadamente 56 % para plantas com capacidade de 180 tc/h e parametros de vapor de 4,
6, 8 e 12 MPa. Para plantas com capacidades de 280 tc/h estas diminuicdes sdo de 64 %. Para
380 tc/h as diminuicOes séo de 66 %, para 480 tc/h sdo de 70 % e, finalmente, para plantas de
580 tc/h estas diminuicdes séo de 73 %.

Os resultados anteriores mostram que apesar do bagaco ser um subproduto do processo
de producdo de etanol deve-se evitar, na medida do possivel, a consideracdo de custo zero
para 0 mesmo, de forma tal que possa ser determinado um custo real de geracdo de
eletricidade e etanol.

Finalmente, observa-se nas Figuras 7.9 e 7.10 que do ponto de vista econdémico, 0s
parametros de vapor de 12,0 MPa ndo representam vantagens significativas com relacdo ao
custo de geracdo de eletricidade, diferentemente dos resultados obtidos quando se utiliza
apenas a andalise termodindmica, que mostravam os parametros de vapor de 12 MPa como a

melhor alternativa desde o ponto de vista termodinadmico.

Dado que as condi¢des de Mercado sdo independentes dos custos de producdo das
plantas, foi realizada como complemento da analise termoecondmica uma avaliacdo
econdmica convencional, através do fluxo de caixa para todas as plantas consideradas visando

determinar a viabilidade econdmica de cada uma das alternativas para um determinado custo
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de venda de eletricidade excedente, quando existem variacfes no preco de mercado do etanol

produzido.

7.5 Avaliacao EcondGmica

Uma das etapas mais importantes na elaboracdo de um projeto industrial € a analise de
sua viabilidade econOomica e financeira. A seguir serdo descritos alguns conceitos importantes

relacionados com a avaliacdo econdmica das alternativas consideradas.

7.5.1 Critérios econdmicos de decisao

Os métodos que constituem a base para a toma de decices em alternativas de

investimento sao:

» Método do valor presente liquido (VPL);
» Método do valor anual uniforme (VA);

» Método da taxa interna de retorno (TIR).

Neste estudo foram considerados o Valor Presente Liquido e a Taxa Interna de
Retorno), como indicadores de viabilidade econdmica, dado que 0s mesmos S&0 0Ss mais

utilizados em projetos que envolvem sistemas de cogeracao (Biezma, 2006)

7.5.1.1 Valor Presente Liquido

Caracteriza-se, essencialmente, pela transferéncia para o instante presente de todas as
variacdes de caixa esperadas, descontadas a taxa minima de atratividade. Em outras palavras,
seria 0 transporte para a data zero de um diagrama de fluxos de caixa, de todos os
recebimentos e desembolsos esperados, descontados a taxa de juros considerada (Pamplona e
Montevechi, 2006). O método de VPL é um valioso indicador, porque reconhece o valor do

dinheiro no tempo.

Se o valor presente for positivo, a proposta de investimento é atrativa, e quanto maior

for este valor, mais atrativa é a proposta.
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A idéia do método é mostrada esquematicamente, na Figura 7.11 a seguir.

e fluxo previsto
obter
\/

VPL

N
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— o —

fluxo equivalente

Figura 7.11 Representacdo esquematica do Valor Presente Liquido

n

7.5.1.2 Taxa Interna de retorno

E a taxa de juros que iguala os fluxos de rendimentos do periodo aos gastos de cada
periodo, ou seja, a TIR é a taxa que faz com que o VPL do projeto seja nulo (Marques, 2000)
(Figura 7.12). A maior diferenca da TIR em relacdo ao VPL € que este ultimo € expresso em
unidades monetérias e a TIR é o retorno esperado sobre o investimento, expresso como

percentagem.

VAN &

'R

i \ b-.

Figura 7.12 Representacdo esquematica da TIR.

Outra forma de analisar a viabilidade econdmica de um projeto € comparar a TIR com a
taxa minima de atratividade (TMA), a qual é definida como a expectativa minima de
lucratividade, em termos de taxa de juros, que se espera em um investimento. Uma TIR maior
qgue a TMA indica projeto atrativo. Se a TIR € menor que a TMA, o projeto analisado passa a

nao ser mais interessante.
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A analise comparativa entre duas alternativas atraves da TIR ndo é recomendavel. A
justificativa desta afirmacdo esta baseada no principio de maximizar o lucro (Marques et al.,
2006).

7.5.2 Fluxo de caixa

E a demonstracdo de um fluxo financeiro do empreendimento em relacdo as suas

entradas (receitas) e saidas (despesas) relativo a um certo intervalo de tempo (Figura 7.13).

. valor residual
entradas (receitas)

(+)
21‘ 3 n
l l (-)
saidas
(despesas operacionais, manutencao, ete..)

vida do projeto
0 1

imvestimento

Figura 7.13 Representacao esquematica do fluxo de caixa de um projeto
N&o existe uma estrutura rigida de um fluxo de caixa e a mesma pode-se construir

agrupando os diferentes itens a serem considerados durante a analise. No presente estudo

utilizou-se 0 modelo apresentado na Tabela 7.11.

Tabela 7.11 Estrutura do fluxo de caixa considerada

Ano 0(1{2|3]...]120

Receita Bruta de Vendas

(-) Impostos Proporcionais
Receita Liquida de Vendas

(-) Custos Fixos

(-) Custos Variaveis

Lucro Bruto

(-) Despesas Fixas

(-) Despesas Variaveis

(-) Depreciacdo

(-) Despesas Financeiras (Juros)
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Lucro Operacional

(-) Despesas nao operacionais

(+) Receitas ndo operacionais

Lucro antes do IR

() IRPJ/ CSLL

Lucro Liquido

(+) Depreciacao

(-) Resultado n&o operacional

(-) Amortizacao dividas

() Investimento

(+) Liberagéo Financiamento

(+) Valor Residual

[ Fluxo de Caixa |

Taxa Minima de Atratividade

Valor do Negécio

VPL

TIR

apresentados na Tabela 7.12.

Tabela 7.12 Indicadores econdmicos.

Os impostos e taxas de desconto adotadas neste trabalho para a analise financeira séo

Indicadores Valores | Unidades
Preco de venda da eletricidade 56,57 | USD$/MWh
Preco de venda do etanol hidratado 0,17-0,30 | USD$/I
Preco da eletricidade inddstrial — Compra 98,6 USD$/MWh
Taxas ICMS, IPI,PIS, CONFINS 18 %
Taxas IRPJ/ CSLL 35 %
Horizonte de planejamento 20 Ano
Parcela financiada do investimento 40 %
Sistema de financiamento Price
Taxa de juros 8 %
Taxa minima de atratividade TMA 15 %

ICMS - Imposto sobre operagdes relativas a circulacdo de mercadorias e prestagdo de servigos de transporte

interestadual e intermunicipal e de comunicacéo.
IP1 - Imposto sobre produtos industrializados
PIS — Programa de Integracdo Social

COFINS - Contribuicéo para o financiamento da seguridade social

IRPJ - Imposto de renda - pessoa juridica
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Depreciacdo de ativos da central de cogeracgdo

A Tabela 7.13 apresenta os ativos depreciaveis considerados no investimento da central

de cogeracdo e suas respectivas taxas de depreciagéo.

Tabela 7.13. Depreciagdo de Ativos nas centrais de cogeragédo

Ativos Depreciaveis Taxa
Depreciacéo

Obra Civil 4%
Caldeira 5%
Turbina 5%
Subestacao 5%
Tubulacao 10%
Equipamentos e Materiais Elétricos 10%
Instrumentacdo e Controle 10%
Planta Etanol 10%
TOTAL DEPRECIACAO

7.6 Principais resultados

A Figura 7.14 mostra os principais resultados do VPL obtido nos diferentes cenarios
avaliados. Observa-se que para precos de mercado de etanol e de eletricidade de 0,30 USD$ /
| e USD$ 68,26/ MWh, a atratividade do investimento apresenta uma tendéncia crescente

guando os parametros de vapor vao de 4,2 até 8,0 MPa

Quanto maior for a capacidade da planta maior sera o VPL obtido pela planta,
observando-se que plantas com capacidade no intervalo de 280-580 tc / h apresentam um
maior VPL.

Apesar de permitir uma maior eficiéncia global da planta, os pardmetros de vapor de 12
MPa apresentam uma menor atratividade econémica do que os parametros de vapor de 8,0
MPa, isto se deve principalmente aos altos custos demandados por sistemas de cogeracdo que

operam com estes parametros.
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Figura 7.14 Valor Presente Liquido Especifico para uma destilaria em funcdo dos parametros
de vapor e da capacidade da planta para precos de mercado do etanol e da eletricidade de 0,30
USD#$/I e 68,26 USD$/MWh respectivamente.

Outro cenario considerado na analise de fluxo de caixa foi precos de mercado do etanol
e da eletricidade de 0,17 USD$/l e de USD$ 68,26/MWh. Os principais resultados sdo
apresentados na Figura 7.15. Para este novo cenario as destilarias analisadas ndo apresentam
viabilidade econdmica, o que mostra a elevada dependéncia do preco de mercado do etanol na

rentabilidade destes empreendimentos.

Alguns aspectos que podem incrementar a viabilidade econdmica dos emprendimentos
analisados séo a comercializacdo do bagaco excedente da usina, operacdo da usina durante a
entre safra para a geracdo e venda de excedentes elétricos a rede e a venda de créditos de
carbono, no entanto, estes aspectos ndo foram considerados durante a avaliacdo econémica

realizada
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VPL Especifico (USD$/tc)x10?

Pressdo (MPa)

Figura 7.15 Valor Presente Liquido Especifico para uma destilaria em funcdo dos parametros
de vapor e da capacidade da planta para precos de mercado do etanol e da eletricidade de 0,17
USD$/I e 68,26 USD$/MWh respectivamente.

A partir dos resultados anteriormente apresentados é possivel observar que o preco de
mercado da eletricidade pode compensar economicamente oscilacdes nos precos de mercado
do etanol oferecendo certa flexibilidade, no que diz respeito a viabilidade tecnico-econémica

das plantas.

Apesar da Termoeconomia permitir calcular os custos finais de produgéo dos principais
produtos da planta (eletricidade e etanol) os resultados do mesmo ndo garantem a
viabilidadade econémica do emprendimento, dado que é necessario considerar posteriormente
na avaliacdo econdmica convencional outras despesas e impostos pagos no projeto, que vao

definir finalmente a atratividade do mesmo.

Atualmente, os parametros de vapor que permitem obter uma melhor atratividade
economica no sistema de cogeracdo de uma destilaria autbnoma sdo os parametros de vapor
de 8,0 MPa, apesar dos parametros de vapor de 12,0 MPa permitem alcanzar uma maior
eficiéncia global na planta.

A viabilidade econdmica de uma destilaria autbnoma é fortemente dependente dos
pardmetros de vapor adotados no sistema de cogeracdo, capacidade da planta e pregos de

mercado do etanol e da eletricidade.
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N&o entanto, tendo em conta que na analise econémica de um projeto exige a
formulacdo do fluxo de caixa e a utilizagcdo de dados considerados certos e constantes. 1Sso
dificilmente ocorre uma vez que estes dados séo valores estimados que procurem traduzir uma
fotografia da realidade e cada uma das variaveis modifica-se ao longo do tempo. Sendo assim,
os valores de VPL calculados também ndo sdo exatos. Como conseqliéncia, torna-se
imprescindivel a aplicagdo de um método que permita determinar a influéncia que a alteragdo
em uma das varidveis tem sobre os resultados esperados do projeto, de tal maneira que se
possam conhecer aquelas que devem ser estudadas com mais profundidade e avaliadas com

mais critério.

Segundo Pamplona e Montevechi (2007) sdo varios os fatores que podem levar a

incerteza. Entre eles podem-se citar:

* Fatores econdmicos: o dimensionamento de oferta e demanda; alteracfes de precos de

produtos e matérias-primas; investimentos imprevistos;

* Fatores financeiros: falta de capacidade de pagamento, insuficiéncia de capital, etc;

» Fatores técnicos: falta de adequagdo do processo, matéria-prima, tecnologia
empregada;

* Outros fatores: politicos e institucionais adversos, clima, problemas de gerenciamento

de projetos.

Para se avaliar investimentos em condi¢cdes de incerteza, um dos métodos comumente
utilizados é o método de Monte Carlo, o qual é um método baseado na simulacdo de variaveis

aleatdrias para resolucéo de problemas, o qual é tratado a seguir.

7.7 Simulacao de Montecarlo

A simulacdo de Mote Carlo surgiu oficialmente no ano de 1949 com o artigo The Monte
Carlo Method, de autoria dos matematicos John von Neumann e Stanislaw Ulam. Segundo
Ulam, o nome foi dado em homenagem ao seu tio, que era freqlientador do cassino de Monte
Carlo. Porém a fundamentagéo tedrica do método era conhecida antes da publicacédo do artigo
de Newmann e Ulam (Sobol, 1994).
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7.7.1 Conceito

A Simulacdo de Monte Carlo é um método numérico que permite resolver problemas
fisicos ou matematicos, através da simulacdo de processos aleatérios. Esta metodologia é
considerada matematicamente melhor do que a solugdo por meio de equacdes (geralmente
regidas por leis de probabilidade conhecidas), que tornaria este tipo de problema téo

complexo que nao poderia ser expresso por meio de uma solucdo analitica simples.

Uma peculiaridade da simulagdo de Monte Carlo € que seu algoritmo tem uma estrutura
muito simples. Como regra, elabora-se primeiro um programa para a realizagdo de um evento
aleatdério. Depois esse evento se repete N vezes de modo que cada experiéncia seja

independente das outras e toma-se a média dos resultados de todos os eventos.

. . . e . N /D
A outra peculiaridade é que a incerteza estatistica &, em geral, proporcional a ,|— , onde
N

D e uma constante e N é o nimero de eventos. Esta formula permite observar que para
diminuir o erro em 10 vezes é preciso aumentar N (também chamado de ndmero de

processamento) em 100 vezes.

As principais vantagens da simulacdo de Monte Carlo sdo (Vose, 1996):

¢ As distribuicdes de probabilidades das variaveis ndo precisam ter exatiddo, podem ser
aproximadas;

¢ Correlacdes e outras interdependéncias podem ser modeladas

¢ O nivel de matematica envolvido na simulacdo ndo € muito alto;

e Existem softwares comercialmente disponiveis;

e Niveis mais elevados de precisdo podem ser obtidos pelo aumento do nimero de
iteracoes;

e Célculos matematicos complexos podem ser incluidos sem muita dificuldade;

e O método é amplamente reconhecido como uma técnica vélida, de modo que 0s
resultados de sua utilizagdo podem ser facilmente aceitos;

¢ Mudancas no modelo podem ser feitas rapidamente.
A Simulacéo de Monte Carlo pode ser apresentada atraves dos seguintes passos:

a) Estabelecimento da distribuicéo de probabilidade

202



b) Construcdo da fungdo de distribuicdo acumulada (FDA) para cada

variavel
C) Estabelecimento dos nimeros de etiqueta ou dos intervalos de classe.
d) Geracao de numeros aleatorios
e) Simulacdo do experimento

O estabelecimento da distribuicdo de probabilidade depende do comportamento das

variaveis. As distribuigBes mais utilizadas nos estudos de Monte Carlo estdo ilustradas e

descritas na Tabela 7.14:

Tabela 7.14 Principais distribuicdes probabilisticas de uma varidvel analisada

Distribuicéo Condicao Aplicacdo Exemplos
- Valor médio é o - Fendmenos - Inflacéo
mais provavel naturais - Taxa de
- A maior parte dos reproducédo
valores encontram-

Mormal ..

se proximo ao valor
médio
- Minimo e maximo | - Para 0s casos que | - Custos de
séo fixos se conhecem o marketing
- Os valores valor méximo e - Vendas
concentram-se mais | minimo estimadas

Triangular na regido que forma
triangulo com os
valores maximos e
minimos
- Os valores estdo - Quando os - Nivel de
concentrados no valores sdo muito | estoque
limite inferior baixos, porémndo | - Tabelas
- Limite superior é podem ser salariais

Logrommal ilimitado negativos

203



- Minimo é fixo - Quando se - Avaliacdo de
- Méaximo é fixo conhece a faixa e fendas em um

- Todos os valores as probabilidades 6leo duto

tém probabilidades | s&o constantes
Uniform iguais

7.7.2 Aplicacdo da Simulacédo de Monte Carlo na area financeira

Hertz (1964) foi um dos pioneiros a aplicar Simulacdo de Monte Carlo na area
financeira. Ele afirmava que os executivos devem tomar decisbes baseadas nas oportunidades
de investimentos de capital, e as dificuldades apresentadas relaciona-se a somatoria de
incertezas que se multiplicam. Assim os riscos envolvidos sugerem o uso de melhores

técnicas de apoio.

Neste contexto Hertz (1964) desenvolveu um método que envolve a identificacdo dos
custos e das varidveis de renda que afetam o resultado do investimento e, a construgdo de um

perfil de risco para cada variavel.

O perfil de risco pode ser representado por uma curva de distribuicdo de probabilidades
com os resultados medidos ao longo do eixo horizontal e as chances de cada valor do
resultado plotadas no eixo vertical. No terceiro passo, um valor é selecionado ao acaso para
cada variavel, independente de seu perfil de risco. Finalmente os valores selecionados sdo
usados para calcular, por exemplo, a taxa de retorno do investimento pelo valor presente

liquido.

De forma resumida € feita uma simulacdo que combina a variabilidade inerente a cada
fator de influéncia, dando uma clara visao dos riscos e probabilidades de retorno, seguindo os

principais passos:

1. Estimar a média dos valores de cada fator, tais como: média do preco de vendas,
taxa do crescimento de vendas, e outros. Para cada média determinar a
probabilidade de ocorréncia de cada valor;

2. Selecionar da distribuicdo de valores, para cada fator, um valor particular,
combinar os valores de todos os fatores e anotar a taxa de retorno ou valor presente

da combinacéo.
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3. Repetir este processo varias vezes para se definir e avaliar as probabilidades de
ocorréncia de cada possivel taxa de retorno.

Hertz (1964) também defende a idéia que uma analise de risco na area de investimento

deve responder perguntas como: Este € um bom investimento? Qual o retorno que a

companhia espera obter? Quais 0s riscos envolvidos?

Logo é necessario que analises financeiras sejam desenvolvidas, de forma que seja
possivel ter uma visdo mais clara das incertezas envolvidas e quais sdo o0s principais fatores
selecionados pela sua importancia, para serem visualizados no plano esquematico de

simulacdo de investimento, exemplificado na Figura 7.16:

1 — Estiraatrvas de
probabilidades para os
fatores significantes Taxa de crescirento de raercado [\\

2 — Selecionar ao acaso 0s

conjuntos de fatores cue Custos /*’
operacionals

possara aparecer no futuro

3 — Determinar a taxa de
retomo para cada Prego de venda
corabinagin

4 - Repetir o processo para Vida atil das instalagdes
ter claro o risco do

investimento

Figura 7.16 Plano de simulacéo de investimento

Coates (2003) também defende o uso da Simulacdo de Monte Carlo na area financeira,
segundo 0 mesmo, as informagdes necessarias a um problema de engenharia econémica
necessitam estar bem definidas, como custo de um novo maquinario ou a estrutura dos valores
de impostos. Porém, muitas destas informacdes sdo incertas tais como o atual fluxo de caixa

de custos e receitas, 0 valor de recuperacdo de equipamentos e outros.

Logo, segundo Coates (2003), a analise de cenarios com informacéo das probabilidades
de ocorréncia das variaveis envolvidas permite um refinamento da analise econémica do risco

e fornece boas probabilidades das informacdes dos resultados. Conclui-se entdo que a técnica
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de Monte Carlo pode ser usada em modelos de finangas corporativas, pois sdo produzidas

probabilidades associadas de ocorréncia, intervalos de confianga e desvios padroes.

Atualmente a simulagdo de Monte Carlo é uma metodologia adotada com freqliéncia no
campo da Analise de Risco, seja para analisar a variabilidade das caracteristicas estudadas,

sob diversos cenarios, seja para quantificar os riscos de certos eventos.

Este método também tem sido aplicado para obter solu¢cBes numéricas para problemas
de estimativas de op¢des. A técnica é simples e flexivel, pois permite ser modificada para
aceitar diferentes processos que comandam os lucros de acdes. O método utiliza a distribuicéo
de precos de acOes terminais para determinar o preco futuro da acdo. Com a vantagem de

calcular também o desvio padrédo, assim informa a precisao dos resultados.

O método de Monte Carlo também pode ser usado em modelos envolvendo eventos
probabilisticos. Considerando as distribuicdes de cada variavel e computando, por exemplo, o
lucro para cada combinacdo simulada do preco de venda, custo varidvel, custo fixo e volume
de vendas. Auxiliando assim no processo de planejamento e tomada de decisdes por parte da

administragao.

Finalmente a simulacdo Monte Carlo quando € incorporada a modelos financeiros,
obtendo resultados de aproximacdes para as distribuicdes de probabilidade dos parametros
analisados. Sao realizadas assim varias simulacdes onde, em cada uma delas, sdo gerados
valores aleatérios para o conjunto de variaveis de entrada e parametros do modelo que estdo
sujeitas a incerteza. Tais valores aleatdérios seguem distribuicdes de probabilidades especificas

gue devem ser identificadas ou estimadas previamente.

No presente estudo na simulacdo de Monte Carlo, foi utilizado o software Crystal Ball,

na avaliacdo estocastica do impacto de diversos fatores na estimacdo do VPL.

As variaveis escolhidas e suas respectivas distribuicGes consideradas na simulacdo de
Monte Carlo sdo apresentadas na Tabela 7.15. No caso do Fator de Capacidade, foi escolhida
uma distribuicdo simétrica constante ou distribuicdo normal, devido a baixa probabilidade real
de aumentar dita varidvel numa situacao real, pois isto depende de fatores agroclimaticos e
ainda logisticos. Assim, a probabilidade de incrementar o valor médio é baixa. J& para o caso
dos precos de venda e compra da eletricidade, foi escolhida uma distribuicdo log-normal com
tendéncia a se incrementar, pois esta varidvel depende dos pregos internacionais do

combustivel féssil, os quais apresentam uma tendéncia crescente nos ultimos anos.
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Tabela 7.15. Consideracgdes da distribuicdo para cada variavel na simulagdo de Monte Carlo.

Variavel Tipo de | Média | Desvio Minimo | Maximo
distribuicéo Padréo

Preco de venda energia elétrica | Triangular 68,26 39,06 79,56

(USD$/MWh)

Preco de venda do etanol | Normal 0,30 0,15

(USD$/1aen)

Fator de capacidade (%) Uniforme 4200 4800

Preco da  cana-de-acUcar | Lognormal 12,90 6,61

(USD#$/ton)

A partir das consideracdes apresentadas na Tabela 7.15 foi avaliado para cada um dos

cenarios analisados no presente capitulo a probabilidade de ocorréncia de VPL>0, assim

como a determinacédo da sensibilidade do VPL a cada uma dessas variaveis.

A Figura 7.17, apresenta a titulo de exemplo o diagrama de freqiiéncia para o VPL da

destilaria autbnoma, com parametros de vapor de 4,2 MPa e capacidade de moagem de 180

tc/h, e a Figura 7.18, apresenta a andlise de sensibilidade do VPL para as variaveis

apresentadas na Tabela 7.15

5,000 Trials

4,976 Displayed

Probability

1
T )

Figura 7.17 Diagrama de frequéncia para o VPL da destilaria autbnoma com parametros de

vapor de 4,2 MPa e capacidade de moagem de 180 tc/h
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Da Figura 7.17, é possivel observar que para a destilaria autbnoma operando com
parametros de vapor de 4,2 MPa e uma capacidade de moagem de 180 tc/h, existe uma
probabilidade de 66,52% do que o VPL seja maior que zero (parte azul da figura 7.17). Neste
sentido, ao avaliar a incidéncia de cada variavel no resultado final do VPL, a Figura 7.18
mostra que o maior peso ponderado corresponde ao preco de mercado do alcool hidratado,
com 70,4 % de incremento no valor do VPL, quando este valor é aumentado. Para o preco da
cana 0 mesmo apresenta um valor de -25%, o qual pode ser interpretado como um aumento no

valor do VPL, quando este valor € reduzido.

O numero de horas de operacédo da planta e o preco de venda da eletricidade apresentam
as menores contribuicdes ao valor do VPL com pesos ponderados de 3,4 e 1,2%,

respectivamente.

) Sensitivity: VPL @&

Edit  Wiew Sensitivity Preferences Help
5,000 Trials Contribution to Yariance Yiew
Sensitivity: VPL

-20.0% -10.0% 0.0% 10.0% 20.0% 30.0% 40.0% 50.0% 60.0% 70.0%
| | | | I | I I

Prego de venda Etanal - Mer ..

Prego cana esteira [R§A] -25.0%

Mimero de horas anusl

Prego de venda EE - Bolsa & 12%

Figura 7.18 Analise de sensibilidade para o VPL da destilaria autbnoma com parametros de

vapor de 4,2 MPa e capacidade de moagem de 180 tc/h

Os principais resultados das destilarias com capacidades de moagem de 280, 380, 480 e

580 tc/h séo apresentados no Anexo All.

A Figura 7.19, apresenta os principais valores obtidos dos diagramas de freqiiéncia das
destilarias analisadas em funcdo dos parametros de vapor adotados e da capacidade da planta

escolhida.
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Probabilidade VPL>0 (%)

Figura 7.19 Probabilidade do Valor Presente Liquido ser maior que zero numa destilaria
autdbnoma em funcgéo da capacidade da planta e dos parametros de vapor utilizados

A Figura 7.19 mostra que, para destilarias autbnomas com capacidade de moagem de
180 tc/h, as probabilidades do projeto apresentar viabilidade econémica sdo de 68 a 58%,
sendo que o maior valor corresponde aos parametros de vapor de 8,0 MPa e 0 menor aos de
12,0 MPa.

Para parametros de vapor de 4,2 MPa, na medida em que a capacidade da planta é
incrementada a 280, 380, 480 e 580 tc/h, as probabilidades do projeto apresentar um VPL >0
sdo incrementadas em 17, 29, 31 e 37%. Para parametros de vapor de 6,0 MPa as

probabilidades sdo incrementadas em 17, 27, 29 e 35%.

Com relacdo aos parametros de vapor de 8,0 MPa 0s mesmos contribuem a um
incremento de 16, 26, 31 e 35 % na probabilidade do VPL ser maior que zero, quando a

capacidade da planta varia de 280-580 tc/h.

Apesar de permitir alcancar a maior eficiéncia global da planta, os pardmetros de vapor
de 12,0 MPa , diminuem as probabilidades do VPL ser maior que zero, quando séo
comparadas aos outros parametros de vapor analisados. Isto como conseqliéncia do alto

investimento requerido na operacdo do sistema de cogeragcdo com estes parametros.
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Capitulo 8

CONCLUSOES

Os acréscimos na eficiéncia global de uma destilaria autbnoma obtidos mediante o
acréscimo dos parametros do vapor sdo muito maiores que os que podem ser obtidos por
melhorias na eficiéncia do processo. Porém, o acréscimo nos pardmetros visando uma
maximizacao nos excedentes elétricos produzidos pela planta ndo é possivel sem a reducéo no
consumo de vapor em processo, a fim de ajustar o balanco de bagago &s novas caracteristicas
da planta de cogeracao (relacdo calor poténcia). Por este motivo a integracdo de processos
deve prever a implementacdo de tecnologias eficientes nas etapas produtivas conjuntamente

com a modernizacao do sistema de cogeracao.

O custo de mercado do etanol € um fator fundamental na viabilidade econémica das
destilarias autbnomas, portanto, a determinacdo adequada dos custos finais de producdo dos
principais produtos da planta (eletricidade e alcool hidratado), deve ser realizada
considerando o processo global de formacéo de custos da planta e se deve evitar sempre que
for possivel a consideracdo de custo zero para o bagaco ja que isto diminuie em
aproximadamente 60 % o custo real de producéo da eletricidade da planta enquanto o custo do

etanol é sobrecarregado em 25%.

Da analise abrangente realizada é possivel concluir que atualmente os parametros de
vapor que permitem atingir o melhor aproveitamento exergético global de uma destilaria
autdbnoma sdo 12,0 MPa e 520 °C, no entanto, o custo final de produgéo da eletricidade neste
tipo de configuracdo apresenta desvantagens econdmicas com relacdo a aqueles obtidos com

em plantas com parametros de vapor de 6,0 e 8,0 MPa, as quais a pesar de apresentar uma

210



eficiéncia exergética global 2 e 0,8% menor, respectivamente, que a obtida com parametros
de 12,0 MPa, apresentam custos de producdo de eletricidade 3 e 8 % menores, quando o
sistema de extracdo do sistema é baseado em turbinas de mdltiplos efeitos e a destilagdo é

atmosférica.

Nas etapas produtivas a utilizacdo de moendas eletrificadas ou difusores com motores
elétricos nos sistema de extracdo, permite obter as maiores receitas pela comercializagdo de

excedentes elétricos da planta.

Dos fatores considerados na simulacdo de Monte Carlo, o preco do mercado do alcool
hidratado e o custo da cana-de-acUcar processada pela planta sdo os que mais contribuem na
viabilidade econdmica de uma destilaria autbnoma. Destilarias autbnomas com capacidade de
moagem maiores a 380 tc/h e pardmetros de vapor na faixa de 6,0 a 8,0 MPa apresentam

baixas probabilidades de apresentar VPL<O.

Atualmente, a melhor configuracdo tecnoldgica de uma destilaria autbnoma que permite
obter um bom aproveitamento energético da energia da cana-de-aglcar com uma boa
atratividade econdmica é aquela que apresenta sistema de cogeragdo baseados em turbinas de
extracdo/condensacdo operando com parametros de vapor de 8,0 MPa, sistema de extracdo
baseado em difusores com motores elétricos e um sistema de destilacdo multipressdo. Ou

como segunda alternativa a eletrificacdo das moendas em lugar da utilizacdo de difusores.

O controle adequado do processo fermentativo numa destilaria permite obter
incrementos na faixa de 3 a 4 % na quantidade de excedentes elétricos através do incremento
do teor alcodlico do vinho fermentado de 7 a 9 %. Esta alternativa apresenta-se como um

método de conservagdo energética nas destilarias com baixo custo econdmico para a planta.

A utilizacdo da Termoeconomia no projeto de destilarias autbnomas constitui uma
valiosa ferramenta na selecdo dos diferentes tecnologias que compdem a planta de producéo

de etanol.
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Anexo Al. Principais resultados da simulagao em Hysys do Capitulo 5.

Agua de Caldo Caldo Caldo para Fibras e
Cana Recebida| Cana Terra embebicdo Misto Bagaco Misto | calagem Terra
Temperatura (°C) 25.00 25.00 25.00 70.00 70.00 70.00 70.00 44.00 3,540.59
Presséo (kPa) 101.32 101.32 101.32 151.99 101.32 101.32 121.59 101.32 101.32
Vazdo méssica (kg/h) |  380,000.00 |376,741.88 3,258.12| 106,400.00 [391,941.88| 91,200.00 [391,941.88| 389,334.78 2,607.10
Acido Caldo Caldo pré- Caldo Caldo
Fosforico 85% | fosfatado Vapores aquecido Cal Vapor calado Preaquecido 1
Temperatura (°C) 25.00 44.00 44.00 85.00 25.00 85.23 85.23 87.09 87.11
Presséo (kPa) 101.32 101.32 101.32 101.30 101.32 101.30 101.30 101.30 250.00
VVaz8o méssica (kg/h) 150.00 389,484.78 - 389,484.78 342.00 - 389,826.75| 432,650.56 432,650.56
Caldo Vapor Caldo Caldo Reciclo
aguecido flash desaereado Clarificado Lodo |Lodo + Agua|Bagacilho | Torta de filtro| Filtrado
Temperatura (°C) 105.00 100.40 100.40 100.00 103.27 94.54 50.00 50.00 101.59
Pressédo (kPa) 250.00 101.32 101.32 101.32 101.32 101.32 101.32 101.32 101.32
VVazdo méssica (kg/h) 432,650.56 3,315.75 429,334.82| 387,659.67 |41,675.14 | 56,875.14 1,140.00 15,188.41 42,826.74
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Reciclo Caldo Caldp Caldo Caldo
2 Filtrado | | Aquecido | |Caldo p/conc.| pl/ester. | p/preevap. | Vapor 1l | Caldo conc.1| conc.l.1
Temperatura (°C) 75.00 101.59 100.40 100.00 100.00 100.00 115.50 115.50 108.72
Presséao (kPa) 101.32 101.32 101.32 101.32 101.32 169.60 169.60 169.60 135.40
VVazdo méssica (kg/h) 15,200.00 42,823.81 432,650.56| 196,206.57 [191,453.10| 196,206.57 | 60,520.25 | 135,686.31 | 135,686.31
Alim.
Alim. Condensa Condensa Caldo Evaporado
Evaporador 2 dol Vapor 2 Caldo conc.2 do 2 conc.2.2 r3 52 Vapor 2.1
Temperatura (°C) 109.20 109.00 109.20 109.20 101.00 100.75 101.30 109.20 109.20
Pressao (kPa) 135.40 169.60 135.40 135.40 135.40 101.00 101.00 135.40 135.40
VVazdo méssica (kg/h) | 135,686.31 | 60,520.25 62,252.30| 73,434.09 18,675.69 | 73,434.09 | 73,434.09 43,576.61 18,675.69
Alim.
Caldo Caldo |Condensado|Evaporado Caldo
Vapor 3 conc.3 53 Vapor 3.1 conc.3.1 3 r4 Vapor 4 conc.4
Temperatura (°C) 101.30 101.30 101.30 101.30 84.04 95.00 84.32 84.32 84.32
Presséo (kPa) 101.00 101.00 101.00 101.00 52.90 101.00 52.90 52.90 52.90
VVazdo maéssica (kg/h) 19,639.59 53,794.55 14,729.69]  4,909.90 53,794.55 | 4,909.90 | 53,794.55 6,031.40 47,763.18

235



Alim. Caldo
Caldo Evaporado concentra VV. Caldo
54 Vapor 4.1 conc.4.1 |Condensado 4 r5 Vapor 5 do Condensado | fosfatado 1
Temperatura (°C) 84.32 84.32 61.50 82.00 62.04 62.04 62.04 108.33 64.00
Pressao (kPa) 52.90 52.90 20.00 52.90 20.00 20.00 20.00 135.40 101.30
VVazdo molar (kmol/h) - 334.79 1,301.35 334.79 1,301.35 396.65 904.70 2,418.88 18,594.21
VVazdo méssica (kg/h) - 6,031.40 47,763.18] 6,031.40 47,763.18 | 7,145.69 |40,617.49 43,576.61 389,484.78
Caldo Caldo
VV. fosfatado | concentrado Caldoa |Caldo 105 Vapores
condensado 1 2 65 Caldo 22 °Brix| Mosto esterilizar °C Caldo 28 °C Ferm.
Temperatura (°C) 85.00 87.22 62.07 95.48 27.16 95.48 105.00 28.00 28.00
Pressao (kPa) 101.00 101.30 101.30 101.30 101.30 102.00 101.30 101.30 101.30
VVazdo méssica (kg/h) 14,729.69 |389,484.78 40,617.49| 232,070.60 |308,976.14| 232,070.60 [232,070.60| 232,070.60 14,907.58
] Vinho )
Vinho Acido Delevedurad| Levedura | Levedura+A
fermentado diluido Pé de Cuba Vap. 0 ol 1 Agua Centrif gua
Temperatura (°C) 28.00 25.00 25.00 25.00 32.00 32.00 32.00 25.00 28.48
Presséo (kPa) 101.30 101.30 101.30 101.30 101.30 101.30 101.30 101.30 101.30
VVaz8o méssica (kg/h) | 294,069.03 1.90 76,900.36 - - 210,796.90 | 76,898.38 76,898.38 153,796.75
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Vinho

Delevedur Fermento p/ Vinho Vapores
0 ado 2 Levedura 2 trat Purga Nutrientes |Leveduras| fermentado 1 Ferm. 1
Temperatura (°C) 28.48 28.48 28.48 28.48 28.48 (41.06) 25.00 28.00 28.00
Presséao (kPa) 101.30 101.30 101.30 101.30 101.30 101.30 101.30 101.30 101.30
VVazdo méssica (kg/h) - 76,898.38 76,898.38| 73,053.46 3,844.92 3,845.00 | 76,905.55 | 294,069.03 2,408.59
Vinho Vinho Vinho
Vinho fermentad Vapores Vinho fermentad | Vapores |fermentad Vinho Vapores
fermentado 2 03 ferm.2 fermentado 4 05 ferm.3 06 fermentado 7 ferm.4
Temperatura (°C) 28.00 28.00 28.00 28.00 28.00 28.00 28.00 28.00 32.00
Presséo (kPa) 101.30 101.30 101.30 101.30 101.30 101.30 101.30 101.30 101.30
Vazdo méssica (kg/h) | 291,660.47 [291,660.47 2,389.52| 289,270.99 [289,270.99| 1,436.75 |287,834.26| 287,834.26 138.98
Vinho
Vinho Fermentad
Vapores ] Fermentado 0
Vinho Ferm. ) Agua p./Destilaca |p./Destilag
fermentado 8 p/lav CO2 Agua+Etanol | lavagem 0 ao 1l Topo Al Fundo Al
Temperatura (°C) 32.00 28.03 25.24 31.12 25.00 31.03 31.03 55.42 57.44
Presséo (kPa) 101.30 101.30 101.30 101.30 101.33 101.30 139.30 20.00 22.00
Vazdo méssica (kg/h) | 287,695.28 | 21,281.41 20,799.50| 21,527.32 21,045.41 | 309,222.60 [309,222.60| 24,755.50 291,379.93
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Vapor de Flegma ) ) Reciclo_Top
Topo A. flegma Topo D- Liquida Topo D Gases Alcool 2a| Alcool 2a. 0.
Temperatura (°C) 57.45 60.86 41.23 45.50 26.00 26.00 26.00 26.00 26.00
Presséo (kPa) 22.00 23.76 19.00 20.00 19.00 19.00 19.00 19.00 19.00
Vazédo méssica (kg/h) 6,912.83 39,282.57 41,053.97| 24,001.46 | 41,053.97 343.04 40,710.93 407.11 40,303.82
Flegma Vapor de
Fundo Al. Topo A Topo Al. Reciclo_Topo| Liquida. flegma. AEH Flegmaca |Reciclo AEH
Temperatura (°C) 57.45 57.45 55.42 26.00 87.66 101.00 78.17 108.39 78.15
Presséo (kPa) 22.00 22.00 20.00 19.00 120.00 119.00 101.30 135.70 101.30
VVaz8o méssica (kg/h) | 291,359.87 6,912.83 24,750.05| 40,305.37 24,001.46 | 39,282.57 |112,461.93| 40,739.53 90,005.49
Vinho
) Fermentado
) Oleo Fusel p./Destilagca
Oleo Fusel B B1 AEH. Reciclo AEH. [Vapor AEH o 1. Fundo A BoilupA Vapor Fleg.
Temperatura (°C) 97.36 <empty> 78.15 78.15 78.15 82.00 65.04 64.98 135.26
Presséo (kPa) 112.77 <empty> 101.30 101.30 101.30 139.30 25.00 25.00 50.00
VVazdo maéssica (kg/h) 88.06 <empty> 112,461.93| 89,827.63 22,634.30 | 309,222.60 [285,988.61| 40,824.15 39,282.57
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Vapor Vapor Fundo A.1-
Vapor Fleg.1 Fleg.2 Flegma Lig. | FlegmalLig.1 | Fleg.2.1 Fundo A. |Fundo A.1| Destilacdo Vinhaca
Temperatura (°C) 80.00 171.12 45.53 87.66 101.00 65.07 65.07 65.07 65.07
Presséao (kPa) 50.00 119.00 120.00 120.00 119.00 25.00 25.00 25.00 25.00
VVazdo méssica (kg/h) 39,282.57 39,282.57 24,001.46| 24,001.46 | 39,282.57 | 285,988.61 |285,988.61| 40,740.54 245,248.04
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Anexo All. Principais resultados da simulacéo de

Montecarlo para os diferentes cenarios avaliados no
Capitulo 7.

All. 1 Destilarias Auténomas com capacidade de moenda de 180 tc/h

Parametros de vapor do sistema de cogeracao 4,2 MPa

Edit ¥iew Forecast Preferences Help

5,000 Trialks Frequency View

VPL

4,976 Displayed

130

120

002

Probahility
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-90,000,000.00 -50,000,000.00 -30,000,000.00 X 30,000,000000 60,000,000.00 90,000,000.00 120,000,000.00

[ 300 Cenainty: [66.52 % q [+infiia

Figura All.1 Diagrama de freqliéncia para o VPL da destilaria autbnoma com

parametros de vapor de 4,2 MPa e capacidade de moagem de 180 tc/h
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Sensitivity: YPL
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Sensitivity: VPL
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Prego de venck Etanol - Mer ..
Preco cana esteira [R34]
hidmero de horas anusl
Preco de venda EF - Bolsa e 12%

Figura All.2 Analise de sensibilidade para o VPL da destilaria autbnoma com

parametros de vapor de 4,2 MPa e capacidade de moagem de 180 tc/h

Parametros de vapor do sistema de cogeracéo 6,0 MPa

|O Forecast: VPL
Edi View Forecast Preferences Help
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P [ Cetainty: [57.27 % q [+nfiica

Figura All.3 Diagrama de frequéncia para o VPL da destilaria autbnoma com

parametros de vapor de 6,0 MPa e capacidade de moagem de 180 tc/h
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11O Sensitivity: VPL =JOE

Edit ‘Wiew Sensitivity Preferences Help
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Figura All.4 Analise de sensibilidade para o VPL da destilaria autbnoma com

parametros de vapor de 6,0 MPa e capacidade de moagem de 180 tc/h

Parametros de vapor do sistema de cogeracéao 8,0 MPa
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Figura All.5 Diagrama de freqiiéncia para o VVPL da destilaria autbnoma com

parametros de vapor de 8,0 MPa e capacidade de moagem de 180 tc/h
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T Sensitivity: VPL
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Figura All.6 Analise de sensibilidade para o VPL da destilaria autbnoma com

parametros de vapor de 8,0 MPa e capacidade de moagem de 180 tc/h

Parametros de vapor do sistema de cogeragdo 12,0 MPa
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Figura All.7 Diagrama de frequéncia para o VPL da destilaria autbnoma com

parametros de vapor de 12,0 MPa e capacidade de moagem de 180 tc/h
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[M][=1]

D Sensitivity: VPL
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Prego de venda EE - Bolsa e

Figura All.8 Analise de sensibilidade para o VPL da destilaria autbnoma com

parametros de vapor de 12,0 MPa e capacidade de moagem de 180 tc/h
All. 2 Destilarias Autdnomas com capacidade de moenda de 280 tc/h

Parametros de vapor do sistema de cogeracao 4,2 MPa
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Figura All.9 Diagrama de frequéncia para o VPL da destilaria autbnoma com
parametros de vapor de 4,2 MPa e capacidade de moagem de 280 tc/h
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\C‘ Sensitivity: VPL -2 ﬁ
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Figura All.10 Analise de sensibilidade para o VPL da destilaria autbnoma com

parametros de vapor de 4,2 MPa e capacidade de moagem de 280 tc/h

Parametros de vapor do sistema de cogeracéao 6,0 MPa
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Figura All.11 Diagrama de frequéncia para o VPL da destilaria autbnoma com
parametros de vapor de 6,0 MPa e capacidade de moagem de 280 tc/h
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|C! Sensitivity: VPL =
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Figura All.12 Analise de sensibilidade para o VPL da destilaria autbnoma com

parametros de vapor de 6,0 MPa e capacidade de moagem de 280 tc/h

Parametros de vapor do sistema de cogeracéao 8,0 MPa
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Figura All.13 Diagrama de frequiéncia para o VPL da destilaria autbnoma com

parametros de vapor de 8,0 MPa e capacidade de moagem de 280 tc/h
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|C Sensitivity: VPL
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Figura All.14 Analise de sensibilidade para o VPL da destilaria autbnoma com
parametros de vapor de 8,0 MPa e capacidade de moagem de 280 tc/h

Parametros de vapor do sistema de cogeracdo 12,0 MPa
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Figura All.15 Diagrama de frequiéncia para o VPL da destilaria autbnoma com
parametros de vapor de 12,0 MPa e capacidade de moagem de 280 tc/h
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Figura Al1.16 Analise de sensibilidade para o VPL da destilaria autbnoma com

parametros de vapor de 12,0 MPa e capacidade de moagem de 280 tc/h
All. 3 Destilarias Auténomas com capacidade de moenda de 380 tc/h

Parametros de vapor do sistema de cogeracéo 4,2 MPa
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Figura All.17 Diagrama de freqliéncia para o VPL da destilaria autbnoma com

parametros de vapor de 4,2 MPa e capacidade de moagem de 380 tc/h
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O sensitvty: vpL [E X
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Figura All.18 Analise de sensibilidade para o VPL da destilaria autbnoma com
parametros de vapor de 4,2 MPa e capacidade de moagem de 380 tc/h

Parametros de vapor do sistema de cogeracéao 6,0 MPa
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Figura All.19 Diagrama de frequéncia para o VPL da destilaria autbnoma com

parametros de vapor de 6,0 MPa e capacidade de moagem de 380 tc/h
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Figura All.20 Analise de sensibilidade para o VPL da destilaria autbnoma com

parametros de vapor de 6,0 MPa e capacidade de moagem de 380 tc/h

Parametros de vapor do sistema de cogeracéo 8,0 MPa
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Figura All.21 Diagrama de frequiéncia para o VPL da destilaria autbnoma com
parametros de vapor de 8,0 MPa e capacidade de moagem de 380 tc/h
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[0 Sensitivity: veL =J=es
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Figura All.22. Analise de sensibilidade para o VPL da destilaria autbnoma com

parametros de vapor de 8,0 MPa e capacidade de moagem de 380 tc/h

Parametros de vapor do sistema de cogeragdo 12,0 MPa
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Figura All.23 Diagrama de frequiéncia para o VPL da destilaria autbnoma com
parametros de vapor de 12,0 MPa e capacidade de moagem de 380 tc/h
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[C sensitivity: veL BE]
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Figura All.24 Analise de sensibilidade para o VPL da destilaria autbnoma com

parametros de vapor de 12,0 MPa e capacidade de moagem de 380 tc/h
All. 4 Destilarias Autbnomas com capacidade de moenda de 480 tc/h

Parametros de vapor do sistema de cogeracéo 4,2 MPa
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Figura All.25 Diagrama de frequiéncia para o VPL da destilaria autbnoma com
parametros de vapor de 4,2 MPa e capacidade de moagem de 480 tc/h
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Figura All.26 Analise de sensibilidade para o VPL da destilaria autbnoma com
parametros de vapor de 4,2 MPa e capacidade de moagem de 480 tc/h

Parametros de vapor do sistema de cogeracéao 6,0 MPa
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Figura A.27 Diagrama de freqiiéncia para o VPL da destilaria autbnoma com

parametros de vapor de 6,0 MPa e capacidade de moagem de 480 tc/h
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[0 Sensitivity: veL
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Figura All.28 Analise de sensibilidade para o VPL da destilaria autbnoma com

parametros de vapor de 6,0 MPa e capacidade de moagem de 480 tc/h

Parametros de vapor do sistema de cogeracéao 8,0 MPa
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Figura All.29 Diagrama de freqtiéncia para o VPL da destilaria autbnoma com
parametros de vapor de 8,0 MPa e capacidade de moagem de 480 tc/h

254



IO sensitivity: veL =

Edit Wiew Sensitiviky Preferences Help

1,000 Trials Contribution to Varianee View
Sensitivity: VPL

-20 0% -10.0% 00% 10.0% 20.0% 30.0% 40.0% 50.0% B0.0% TO0%

Prega de venda Etanal - Mer ...
Prego cana esteira [RB4]
Mamero de horas anual

Prega de wenda EE - Bolsa e 0.8%

Figura Al1.30 Analise de sensibilidade para o VPL da destilaria autbnoma com

parametros de vapor de 8,0 MPa e capacidade de moagem de 480 tc/h

Parametros de vapor do sistema de cogeragdo 12,0 MPa
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Figura All.31 Diagrama de freqiiéncia para o VPL da destilaria autbnoma com
parametros de vapor de 12,0 MPa e capacidade de moagem de 480 tc/h
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Figura All.32 Analise de sensibilidade para o VPL da destilaria autbnoma com

parametros de vapor de 12,0 MPa e capacidade de moagem de 480 tc/h

All. 5 Destilarias Auténomas com capacidade de moenda de 580 tc/h

Parametros de vapor do sistema de cogeracéo 4,2 MPa
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Figura All.33 Diagrama de freqliéncia para o VPL da destilaria autbnoma com

parametros de vapor de 4,2 MPa e capacidade de moagem de 580 tc/h
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Figura All.34 Analise de sensibilidade para o VPL da destilaria autbnoma com

parametros de vapor de 4,2 MPa e capacidade de moagem de 580 tc/h

Parametros de vapor do sistema de cogeracéao 6,0 MPa
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Figura All.35 Diagrama de freqliéncia para o VPL da destilaria autbnoma com

parametros de vapor de 6,0 MPa e capacidade de moagem de 580 tc/h
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Figura All1.36 Analise de sensibilidade para o VPL da destilaria autbnoma com

parametros de vapor de 6,0 MPa e capacidade de moagem de 580 tc/h

Parametros de vapor do sistema de cogeracéao 8,0 MPa
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Figura All.37 Diagrama de freqliéncia para o VPL da destilaria autbnoma com

parametros de vapor de 8,0 MPa e capacidade de moagem de 580 tc/h
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Figura All.38 Analise de sensibilidade para o VPL da destilaria autbnoma com

parametros de vapor de 8,0 MPa e capacidade de moagem de 580 tc/h
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Parametros de vapor do sistema de cogeracao 12,0 MPa
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Figura Al1.39 Diagrama de freqliéncia para o VPL da destilaria autbnoma com

parametros de vapor de 12,0 MPa e capacidade de moagem de 580 tc/h
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Figura Al11.40 Analise de sensibilidade para o VPL da destilaria autbnoma com

parametros de vapor de 12,0 MPa e capacidade de moagem de 580 tc/h
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