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RESUMO

O processamento de biocombustiveis a partir de cana-de-agucar tem sido um dos setores
mais estratégicos e importantes da economia brasileira nas Gltimas décadas. Este setor tem
aumentado sua atividade constantemente, impulsionando todas as atividades relacionadas com
a cana-de-acucar. A producdo de etanol é diretamente proporcional a producdo de vinhaca
(efluente liquido de processo de destilagdo), produzindo até 16 litros de vinhaca por litro de
etanol. A vinhaca € rica em minerais e € comumente usada para irrigar plantacdo de cana-de-
acucar, conhecida como fertirrigacdo; no entanto, se produzida em excesso, traz problemas
ambientais e econdmicos. A fim de reduzir tais problemas, duas estratégias foram adotadas. A
primeira utilizando menor custo de capital, porém com maior chance de ser executada, e a
segunda com maior custo de capital e, consequentemente, maior retorno sobre o investimento.
No primeiro trabalho, a operacdo de destilacdo da destilaria de etanol COCAFE, utilizando
aquecimento direto, foi comparada com o uso de aguecimento indireto, analisando o efeito da
fertirrigacdo. Os resultados mostraram que a substituicdo proposta diminui aproximadamente
15% da quantidade da vinhaca. Além disso, como as modificagdes ndo alteraram os fluxos de
saida, tal renovacdo pode ser feita sem alteragdes operacionais adicionais que possam afetar a
produtividade. A avaliacdo ambiental apresentou resultados positivos, mostrando que a nova
configuracdo pode reduzir todas as 18 categorias de impacto ambiental avaliadas. Do ponto de
vista econémico, a planta também poderia ter maiores lucros, apresentando um periodo de

retorno do investimento de 3,57 anos. Finalmente, o novo sistema melhorado foi tratado como



um problema de otimizac¢&o multiobjetivo e resolvido usando o método de soma ponderada para
obter a fronteira de Pareto, fornecendo solucBes 6timas que equilibrem esses objetivos
conflitantes (econémicos e ambientais), indicando que a categoria de impacto analisada pode
ser ainda mais reduzido com um efeito marginal no custo. No segundo trabalho, uma planta de
metanol a partir de vinhaca, via digestdo anaerdbia e reforma a vapor de metano, foi proposta.
Os resultados mostraram a viabilidade técnica da planta, utilizando apenas 6% de todo o
potencial de vinhaca gerado pela destilaria. Além disso, a producao de gas de sintese a partir de
biogas se mostrou 41% menor que a da rota de producéo a partir de gas natural uma vez que o
processo proposto utiliza uma coluna de destilacdo a menos por ndo haver hidrocarbonetos na
corrente de biogas, indicando que este processo pode ser também vidvel em termos de custos
de producdo. E importante ressaltar que apenas a estimativa dos custos de investimentos foi
realizada, o que significa que para uma completa analise econémica é preciso otimizar 0s
pardmetros operacionais, estimar os custos de produgdo e, finalmente, estimar a viabilidade

econdmica do projeto.

Palavras-chave: Etanol; Reducdo de vinhaca; Simulacdo de processos; Analise econdmica;

Avaliacéo de ciclo de vida; Biometanol.



STRATEGIES FOR MITIGATION OF ECONOMIC AND ENVIRONMENTAL
IMPACTS GENERATED BY VINASSE IN ETHANOL DISTILLERIES
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ABSTRACT

Sugarcane biofuel processing has been one of the most important and strategic sectors in the
Brazilian economy during the last decades. This sector has steadily increased its activity,
propelling all sugarcane-related activities. The ethanol production is directly proportional to the
production of vinasse (liquid wastewater of the distillation process), producing up to 16 liters
of vinasse per liter of ethanol. Vinasse is rich in minerals and is commonly used to irrigate
sugarcane plantation, known as fertirrigation; nevertheless, if produced in excess, it brings
environmental and economic problems. In the first work, the distillation operation of the
COCAFE ethanol distillery, using direct heating, was compared with the use of indirect heating,
analyzing the effect of fertirrigation. Results showed that the replacement proposed decreases
approximately 15% of the vinasse quantity. Moreover, as the modifications did not change the
outlet flowrates, such revamping might be done without additional operational changes that
might affect the productivity. The environmental evaluation presented positive results, showing
that the new configuration may decrease all eighteen environmental impacts categories
assessed. From an economic perspective, the plant could also have higher profits, presenting a
payback period of 3.57 years. Finally, the new improved system was treated as a multi-objective
optimization problem and it was solved by using the weighted sum method to obtain the Pareto
frontier, providing the optimal solutions that balance those conflicting objectives (economical
and environmental), indicating that the environmental impact category analyzed can be further
reduced with a marginal effect in the cost. In the second work, a methanol plant from vinasse,
via anaerobic digestion and steam reforming of methane, was proposed. The results showed the
technical viability of the plant, using only 6% of all the vinasse potential generated by the
distillery. In addition, the production of synthesis gas from biogas was 41% lower than that of

the production route from natural gas since the proposed process uses one less distillation



column because there are no hydrocarbons in the biogas stream, indicating that this process
may also be viable in terms of production costs. It is important to note that only the estimation
of investment costs has been performed, which means that for a complete economic analysis it
IS necessary to optimize operational parameters, estimate production costs and finally estimate

the economic viability of the project.

Keywords: Ethanol; Vinasse reduction; Simulation of processes; Economic analysis; Life cycle

assessment; Bio-methanol.
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1. INTRODUCAO

1.1 Producéo Brasileira de Etanol

A flutuacdo do preco do petroleo e as consequéncias ambientais positivas de
combustiveis produzidos a partir de fontes renovaveis, em comparagcdo com 0s combustiveis
fosseis, impulsionam a expansdo da producdo mundial de biocombustiveis (DEMIRBAS,
2011). Do ponto de vista ambiental, a substituicdo de combustiveis fosseis por etanol reduz as
emissdes de gases de efeito estufa para a atmosfera e fornece outros positivos impactos
ambientais, econdmicos e sociais (MACEDO; SEABRA; SILVA, 2008). Ademais, a expansao
do consumo de etanol devido ao crescimento da frota de veiculos leves, principalmente carros
flex fuels, e ao aumento de exportacBes abriu novas oportunidades para o crescimento industrial
com varios grupos comerciais investindo nas destilarias do Brasil (CHADDAD, 2010).

O Brasil é o maior produtor mundial de etanol a partir de cana-de-agUcar e pioneiro em
seu uso como combustivel (UNICA e APEX BRASIL, 2017). A Companhia Nacional de
Abastecimento (Conab), no ambito de acordo de cooperacdo com o Ministério da Agricultura,
Pecuaria e Abastecimento (Mapa), promove levantamentos da safra brasileira de cana-de-
acucar e de seu processamento. Tais levantamentos tém o proposito fornecer informacgdes que
auxiliem o governo federal a gerir politicas publicas voltadas para o setor sucroalcooleiro, além
de prover dados importantes para o proprio setor. A Figura 1.1 apresenta o resultado da
producdo de etanol total (hidratado e anidro) das safras de 2012 a 2016, mostrando que o setor
sucroalcooleiro tem aumentado constantemente sua atividade, impulsionando todas as

atividades relacionadas a ela.

Figura 1.1 Producdo brasileira de etanol total de 2012 a 2016
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O processamento de biocombustiveis a partir de cana-de-acucar tem sido um dos setores
mais importantes e estratégicos da economia brasileira nos ultimos anos. Entretanto, o sucesso
dessas industrias depende de como elas superam os novos desafios cientificos enfrentados. A
industria sucroalcooleira tradicional ainda apresenta um vasto campo a ser explorado,
principalmente relacionado a otimizacdo de processos, integracdo energética, cogeracdo de
energia e sustentabilidade (AMORIM et al., 2011). Uma prova disto, é que a safra 2016/2017
referente a destilaria estudada (Nova Produtiva), obteve um aproveitamento global de 56,27%.
Isto significa que de 240 dias de safra, em apenas 135 dias a moagem efetivamente aconteceu.

Um dos desafios cientificos a ser enfrentado é em relacdo a atual gestdo da vinhaga
(subproduto obtido como produto de fundo do processo de destilagdo do vinho). Vinhaga é rica
em minerais como potassio, calcio, magnésio, nitrogénio e fésforo. Tem sido largamente usada
como fertilizante em plantacGes de cana-de-agucar (processo conhecido como fertirrigacao),
entretanto, a aplicagéo desse subproduto no solo requer cuidadosos procedimentos para evitar
a contaminacdo de lencgois freaticos e do proprio solo (NOGUEIRA et al.,, 2008; VAN
HAANDEL, 2005). Além disso, a vinhaca pode gerar problemas econémicos quando, por
exemplo, a plantacdo de cana-de-agUcar ndo pertence ao produtor, inviabilizando o seu uso na
fertirrigagdo (A caracterizagédo da vinhaga, bem como de seus problemas estdo detalhados no
Capitulo 2). Assim, reduzir o volume da vinhaca ou desenvolver novos usos para este residuo
aparecem como interessantes alternativas para minimizar seus impactos ambientais e

econdmicos.

1.2 Objetivos da Pesquisa

O presente trabalho teve por objetivo desenvolver uma analise integrada de um sistema
industrial de etanol e propor solucdes para os problemas econdmicos e ambientais gerados pela
producdo da vinhaca. Para que fosse possivel alcancar o objetivo geral, estabeleceram-se o0s
seguintes objetivos especificos:

e Integrar os processos de fermentagédo e recuperacdo de etanol aos sistemas de
evaporacdo e destilacdo j& validados com dados de planta da destilaria
COCAFE, localizada na regido de Astorga/PR.

e Comparar o sistema de destilacdo operado com injecdo direta de vapor e com
uso de refervedores, estimando as alteragcbes na quantidade de vinhaca e de

outras correntes do processo.
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e Analisar os custos de investimento e operacionais referentes as duas
configuracdes, realizando analise de rentabilidade.

e Avaliar o impacto ambiental por meio de Avaliacédo de Ciclo de Vida utilizando
a metodologia ReCiPe midpoint.

e Aplicar otimizacdo multi-objetivo para novo cenario proposto por meio do
método da soma ponderada para obter a fronteira de Pareto, proporcionando as
solucdes 6timas que equilibram objetivos econémicos e ambientais.

e Simular em Aspen Hysys a nova configuracdo da destilaria Nova Produtiva
(antiga COCAFE), validando o modelo com dados de planta e estimando o
potencial de producéo de vinhaca.

e Avaliar a viabilidade técnica e estimar o custo de investimento necessario para
a implantacdo de uma planta de metanol a partir de biogas de vinhaca acoplada

a destilaria de etanol estudada.
1.3 Estrutura da Tese

A tese foi elaborada de forma que os capitulos possam ser lidos de forma independente,
apesar de alguns conceitos fundamentais estarem interligados e devidamente citados. Assim, a
organizacdo do contetdo desta tese esta distribuida em quatro capitulos.

No presente capitulo, o problema principal que justifica a pesquisa é apresentado, 0s
objetivos geral e especifico explicados para, assim, poder dar inicio ao desenvolvimento das
duas estratégias para a resolucdo do problema levantado.

No Capitulo 2 é apresentado a primeira alternativa para solucionar os problemas
econdmicos e ambientais relacionado a vinhaga. Uma revisdo bibliografica é realizada a fim
fornecer base necessaria para que a metodologia proposta, resultados e conclusbes parciais
sejam coerentes. O objetivo central deste capitulo visa a reducdo da quantidade de vinhaca
produzida pela substituicdo do aguecimento direto na etapa de destilacdo pelo aquecimento
indireto, avaliando questfes tanto econdmicas quanto ambientais e otimizando a configuracdo
de uso de refervedores.

O Capitulo 3 exibe a mesma estrutura do Capitulo 2, porém com objetivo diferente.
Neste capitulo, o propdsito é avaliar a viabilidade tecnoldgica e econdmica para produzir
metanol a partir de vinhaca gerada no processo de producédo de etanol, agregando valor a este

residuo e minimizando seus impactos. As tecnologias mais adequadas para 0s processos de
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digestdo anaerdbia, limpeza de géas &cido, producdo de gas de sintese e de metanol sdo propostas
e uma estimativa de custo de capital realizada.

No capitulo 4, as concluséo gerais do trabalho séo definidas, incluindo as principais
contribuicdes provenientes de cada trabalho, bem como sugestdes para trabalhos futuros e
publicacdes cientificas alcancadas ao longo do periodo de desenvolvimento desta tese de

doutorado.
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2. ANALISE INTEGRADA DE UM SISTEMA INDUSTRIAL DE PRODUCAO DE
ETANOL OPERADO POR AQUECIMENTO DIRETO E INDIRETO

2.1 Revisdo Bibliografica

2.1.1 Aspectos do Processamento de Cana-de-acgucar no Brasil

Devido a preocupacao em reduzir a emissao dos gases do efeito estufa, responsaveis
pelo aquecimento global, tem-se buscado a substituicdo dos combustiveis fosseis por novas
fontes de energia mais limpas e que permitam um desenvolvimento sustentavel. Neste contexto,
o0 Brasil vem se destacando com a producdo de etanol a partir da cana-de-agtcar. O etanol é
uma fonte de energia natural, limpa, renovavel e sustentavel, podendo ser produzido a partir de
varias matérias-primas, como milho, trigo, beterraba e cana-de-agucar (AZEVEDO; SANTOS;
MAGALHAES, 2012).

Segundo Souza e Macedo (2010), o etanol no Brasil substitui pouco mais de metade da
gasolina que seria usada se nfo houvesse o uso em larga escala do etanol. E interessante também
destacar que a cana-de-acUcar possui as seguintes vantagens:

e A cana-de-acUcar € uma matéria-prima renovavel, de crescimento rapido e corte anual,
possui elevado poder de absorc¢éo e fixacdo do principal responsavel pelo aquecimento
global presente na atmosfera (CO>).

e Por ser uma planta com ciclo de producdo de cinco anos, a cana requer quantidade
reduzida de fertilizantes e defensivos agricolas, produtos que consomem combustiveis
fésseis na sua producéo.

e A arquitetura e as caracteristicas de suas raizes possibilitam uma captura eficiente de
nutrientes e uma absorc¢&o eficaz de carbono do solo, fatores que também minimizam a
geracdo de gases causadores do efeito estufa. Nas condi¢des existentes no Brasil, a
producdo do etanol de cana apresenta elevada eficiéncia energética, pois requer
consumo muito baixo de energia fossil, o que também contribui para a reducdo da
emissdo de gases de efeito estufa. Pode-se dizer que cada unidade de energia fossil
consumida no ciclo de produgéo do etanol gera mais de 8 unidades de energia renovavel,
valor que no futuro pode chegar a 11 unidades. A producéo de gasolina e de diesel, além
de ndo produzir energia renovavel, apresenta eficiéncia energetica negativa, ou seja,

cada unidade de energia féssil consumida no ciclo de producéo gera em torno de 0,8
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unidades de energia fossil. A producéo e o uso do etanol no Brasil permitem reduzir em

mais de 80% a emisséo de gases de efeito estufa em relagdo a gasolina.

e O tempo de fermentacdo nas usinas que produzem etanol a partir de cana-de-agucar é
cerca de um quarto do tempo de fermentacdo do etanol de milho nas usinas americanas.
Ademais, a possibilidade de reciclar leveduras no processo fermentativo representa um
grande diferencial da cana-de-acucar.

e O uso do bagaco da cana para gerar eletricidade e que pode alcancar, até 2020, um nivel
de producdo comparavel a produgdo da usina de Itaipu.

Biocombustiveis de primeira geracdo (a partir da cana-de-agucar) sdo conhecidos por
seus inumeros problemas. Quando feitos a partir de grdos como milho ou canola, eles possuem
um alto impacto negativo nos precos de alimentos, o que ndo é o caso da cana-de-acUcar.
Quando baseados numa colheita como 6leo de palma, eles ameacam a biodiversidade. Seu
balango de carbono é ruim porque eles ndo reduzem muito os principais gases de efeito estufa
ou porque técnicas de agriculta convencional que, por exemplo, liberam Oxido nitroso,
atrapalham a reducdo total (este, novamente, ndo € o caso do etanol a partir de cana-de-acuUcar)
(BIODIESELBR, 2011).

2.1.2 Politicas de Incentivo ao Setor Sucroalcooleiro

O Brasil vem se destacado mundialmente em relacdo a producdo e ao consumo de
etanol. Isto se deve, principalmente, a criagio do Programa Nacional do Alcool (Proélcool) em
14 de novembro de 1975 (AZEVEDO; SANTOS; MAGALHAES, 2012). Este programa
divide-se nas seguintes cinco fases:

e A fase inicial (1975 a 1979) visou o aumento da producdo de alcool anidro para ser
adicionado a gasolina.

e O periodo de 1980 a 1986 foi denominado “Fase de Afirmagdo”. Esta fase foi
responsavel pela fixacdo do programa, e para isso, foram criados o Conselho Nacional
do Alcool (CNAL) e a Comissdo Executiva Nacional do Alcool (CENAL). Ao término
desse periodo, as metas do governo, em relacdo ao aumento da producdo de carros a
alcool no Brasil, também aumentaram.

e De 1986 a 1995 o programa passou por uma fase de estagnagdo ocasionada pela queda
nos precos do petrdleo. Com isso a producédo interna de etanol ndo teve crescimento,

mas 0s consumidores continuaram optando por ele devido ao preco atrativo e a redugédo
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de impostos para veiculos movidos a esse tipo de combustivel. Para solucionar os
problemas de abastecimento de &lcool foi criada a MEG (uma mistura composta por
60% de etanol hidratado, 34% de metanol e 6% de gasolina).
e Na “Fase de Redefinigdo” (1995 a 2000), o alcool, anidro e hidratado, tinha seus pregos
adaptados a oferta e a procura. Em 21 de agosto de 1997 foi criado o Conselho
Interministerial do Actcar e do Alcool (CIMA). Com os incentivos e a determinacéo
para o uso do alcool hidratado em alguns veiculos leves, surgiu a “frota verde”, o que
causou debates econdmicos e ambientais.
e Na fase atual, o Brasil tem expandido as areas de plantio de cana para aumentar a oferta
de alcool combustivel. Esta expansao se deve, principalmente, a criacdo do motor flex
fuel, que faz com que o automaovel possa ser movido a alcool, gasolina ou a mistura dos
dois. Neste caso, muitos consumidores optam pelo alcool devido ao preco.
Recentemente, o Ministério de Minas e Energia lancou o RenovaBio, iniciativa que tem
como objetivo “garantir a expansdo da produgdo de biocombustiveis no pais, baseada na
previsibilidade, sustentabilidade ambiental, econdmica e financeira, em harmonia com o
compromisso brasileiro na COP 21! e compativel com o crescimento do mercado”. Entre suas
premissas, esta a busca de convergéncias; a definicdo de regras claras, transparentes e estaveis;
0 reconhecimento das externalidades; a seguranga do abastecimento; a previsibilidade ao setor
e o fortalecimento de um mercado competitivo e harmonioso com outros energéticos (MME,
2016).

Além de um canal de dialogo mais proximo com o setor privado, o RenovaBio visa
buscar sua atuacdo baseado em quatro eixos estratégicos: discutir o papel dos biocombustiveis
na matriz energética; desenvolvimento baseado nas sustentabilidades ambiental, econdmica e

financeira; regras de comercializacdo e atento aos novos biocombustiveis (MME, 2016).

2.1.3 Cenarios de Processamento Industrial de Cana-de-Ac¢ucar

A maioria das fabricas de processamento de cana-de-agucar no Brasil, cerca de 70%,
sdo chamadas de plantas anexadas, produzindo etanol e aglcar. As outras usinas sao dedicadas
a producdo de etanol, denominadas destilarias autbnomas. Em destilarias autbnomas, a cana-
de-agUcar processada é utilizada para fornecer caldo de cana-de-acUcar para producéo de etanol,

enquanto em plantas anexas uma frag&o do caldo é utilizada para a produgéo de agucar e o caldo

1212 Conferéncia das Partes da Convencdo-Quadro das Nagdes Unidas sobre Mudanca do Clima.
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remanescente e melaco (solucdo residual concentrada obtida apds a cristalizacao do agucar) séo
enviados para a producdo de etanol (CAVALETT et al., 2011).

Os principais passos necessarios para o processo de producdo de etanol, acucar e
eletricidade da cana-de-agucar em uma planta anexada estao ilustrados na Figura 2.1. Em uma
destilaria autbnoma, as operacdes relacionadas a producédo de agUcar (cristalizagdo e secagem)
ndo sdo incluidas no processo (CAVALETT et al., 2011). O estudo de caso aplicado neste
trabalho se dd em uma destilaria autbnoma. Assim, sera discutido mais detalhadamente apenas
as operacOes presentes na simulacdo da destilaria em estudo (evaporagdo, fermentacdo e

destilacdo).

Figura 2.1 Diagrama de blocos de uma planta anexa.
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Fonte: Adaptado de Cavalett et al. (2011).

A Figura 2.2 apresenta um exemplo ilustrativo de um evaporador usado para concentrar
o caldo de cana-de-actcar em usina de producdo de etanol. O caldo entra em (1) com 15 °Brix
e 115 °C e troca calor com o vapor de escape (3), vapor proveniente das turbinas, que entra no
evaporador a 1,5 kgf/cmz2 de pressédo (absoluta). O espago (6) é utilizado para arraste e separacao

das fases e em (5) tem-se a saida do vapor de escape condensado. O caldo concentrado sai pela
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parte de baixo do evaporador (2) com 20 °Brix e 120 °C. No topo do evaporador (4) é retirado
o0 vapor vegetal a 112 °C e 0,8 kgf/cm?, formado a partir da evaporacdo da agua presente no

caldo.

Figura 2.2 Esquema de evaporador para concentracdo de caldo de cana-de-agUcar.

(2) = REINICIAR

Fonte: Grupo Moreno (2017).

Em qualquer operacgdo evaporativa, o custo principal do processo é o do vapor de agua
consumido. Por isso, os métodos de reducdo do consumo do vapor sdo bastante interessantes.
O método mais comum, entre o0s existentes, é o de usar o vapor gerado no primeiro evaporador
como fluido de aquecimento dos demais evaporadores. O método é factivel se o segundo
evaporador for operado a uma pressdao mais baixa que o primeiro. Este método de operar
evaporadores em série € denominado evaporacdo de multiplo efeito e cada estagio é um efeito.
Evidentemente, € possivel ligar em série diversos evaporadores, respeitando a queda de pressao.
Além disso, o vapor vegetal pode ser usado para outros propésitos, como, por exemplo,
utilidade de aquecimento para outras correntes processo e como fonte de energia para operar as
colunas de destilacdo por meio de injecéo direta de vapor (GRUPO MORENO, 2017).
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O caldo concentrado no sistema de evaporacdo é direcionado para o sistema de
fermentagdo. O processo brasileiro de producdo de etanol é caracterizado por fermentacao
industrial em grandes tanques e alta densidade celular de leveduras. Aproximadamente 85%
dessas destilarias operam com alimentacdo em batelada, assim, apenas 15% adotam o processo
de fermentacdo continua (GODOY et al., 2008). Essas fermentacGes sdo executadas com 0
caldo concentrado de cana-de-agucar (também conhecido como mosto), melaco diluido em
agua ou a mistura dos dois com um periodo de 6-12 horas. Duas rea¢des estdo envolvidas nesse
processo, uma é para a quebra da molécula de sacarose (Equacdo 2.1) e a outra (Equacéo 2.2)
é para a conversdo de glicose e frutose em etanol e dioxido de carbono (RUHUL; SAQUIB,;
SARKER, 2013).

C12H22011 + H20 R d 2C6H1206 (21)

CoHy,0, © 2C,HsOH + 2CO0, (2.2)

No final da fermentacao, a concentragéo alcdolica chega a 7-11% (v/v) e com niveis de
acucar residual abaixo de 0,1%. Depois, 0 mosto fermentado, chamado de vinho, é centrifugado
para recuperacédo da levedura (AMORIM et al., 2011).

O vinho que vem da fermentacdo é composto basicamente por componentes em fase
liquida, dentre os quais destacam-se o alcool contendo de 7 a 10 °GL (fracdo em volume) e a
agua (89 a 93 °GL). Os demais componentes como glicerina, alcoois homologos superiores,
furfural, aldeido acético, acidos succinico e acético, bagacilho, leveduras e bactérias, agtcares
infermentesciveis, sais minerais, matérias albumindides, CO, e SO, sdo encontrados em
guantidades bem menores (GRUPO MORENO, 2017).

Para a separacdo do alcool, utiliza-se o processo de destilacdo no qual os diferentes
pontos de ebulicdo dos componentes da mistura sdo responsaveis pela separacao. A operacao €
realizada em trés etapas: destilacdo propriamente dita, retificacdo e desidratacdo. Em todas elas
0 aquecimento é feito a partir do vapor, de forma direta (geralmente utilizando o vapor vegetal)
ou indireta (pelo uso de refervedores). Nessa etapa o etanol é separado do vinho. Assim, 0
vinho, inicialmente com 7 a 10 °GL, é decomposto em duas correntes: flegma (vapores com 40
a 50 °GL) e vinhaca (que segue para a lavoura como fertilizante com menos de 0,03 °GL). Essa
etapa de destilagdo elimina ainda impurezas como aldeidos e ésteres (GRUPO MORENO,
2017).
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A etapa de retificacdo visa concentrar o flegma proveniente da destilacdo de forma a
retirar impurezas (por exemplo, &lcoois homdlogos superiores, aldeidos, ésteres, aminas, &cidos
e bases) e obter o etanol hidratado combustivel, com teor alco6lico em % massica de 92,5 a
93,8 (DOU, 2011, GRUPO MORENO, 2017).

Para a obtencgdo de etanol anidro, a no minimo 99,3 em % massica (DOU, 2011), faz-se
necessario uma operacdo denominada desidratagdo, cujos tipos utilizados sdo: destilacdo
azeotrdépica com ciclo-hexano ou benzeno, destilacao extrativa com monoetilenglicol (MEG) e
adsorcdo em peneira molecular, que representaram, respectivamente, 60%, 25% e 15% da
producdo de etanol em 2008. Essa necessidade surge do fato de que o lcool hidratado constitui
uma mistura azeotrdpica. Misturas azeotrdpicas se comportam como substancias puras em
relacdo ao ponto de ebulicdo, dessa forma os componentes ndo podem ser separados por um
processo de destilacdo simples (SANTOS; BOREM; CALDAS, 2015).

2.1.4 Caracterizagdo da Vinhaca

A producao de etanol € diretamente proporcional a producéo de vinhaca. Dependendo
da configuracdo dos equipamentos da destilaria, pode-se produzir de dez a quinze litros de
vinhagca por litro de etanol (PANT e ADHOLEYA, 2007). Sendo que a composic¢do da vinhaca
varia de acordo de como o mosto € preparado, do sistema de fermentacéo alcodlica, do tipo de
levedura, destilacdo e separacdo do flegma (ROCHA et al., 2010). A Tabela 2.1 apresenta
alguns dos principais parametros que definem a composi¢do quimica da vinhaca a partir do
caldo da cana-de-agUcar e do melaco, sendo que no Brasil, o etanol € produzido principalmente
a partir de caldo de cana (ESPANA-GAMBOA et al., 2011).

A vinhagca, produto de fundo do processo de destilacédo, € resultante da fermentacdo do
caldo concentrado ou melaco, sendo um subproduto usado como fertilizante para a lavoura
devido ao seu teor de nutrientes, principalmente calcio e potassio, mas que também é um agente
poluidor de meio ambiente. Dessa forma, se ndo for tratada corretamente ou usada de forma
racional, pode poluir solos e lencdis freaticos (MARQUINI, 2007; ESPANA-GAMBOA et al,
2011).

Com o0 aumento da producdo de vinhacga, precisou-se pensar em alternativas de
utilizacdo da mesma. Comecou-se, entdo, a utilizar a fertirrigacdo (aplicacdo da vinhaca em
plantacdo de cana-de-agucar como fertilizante), o que a principio se mostrou uma Otima

alternativa, uma vez que esta é utilizada para irrigar a cana, adubando e ao mesmo tempo
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aumentando a produtividade. A fertirrigacdo foi considerada economicamente viavel, e por
isso, foi a alternativa mais utilizada para o destino deste efluente, sendo adotada pela maioria
das usinas. Contudo, a fertirrigacdo ndo apresenta so vantagens. O uso de volumes elevados de
vinhaca pode, por exemplo, aumentar indesejavelmente o nivel de potassio no caldo da cana.
Se os efeitos da descarga da vinhaga sobre os mananciais de superficie sdo bastante conhecidos,
0 mesmo precisa acontecer em relacdo aos impactos ambientais de sua disposi¢do no solo
(CORAZZA, 2000).

Tabela 2.1 Composicéo e rendimento de vinhaca de diferentes fontes de acucar.

Fonte de acUcar
Caldo de cana  Melago de cana

DBO (g-L%) 16,7 39,5
DQO (g-LY) 30,4 84,9-95
Nt (mg-L) 102-628 153-1230
Pt (mg-L?Y) 71-130 1-190

K (mg-L™) 1733-1952  4893-11000
St (mg-L?) 1356 1500-3480

pH 4,04-4,6 4,46-4,8

Cu (mg-L™Y) 4 0,27-1,71
Cd (mg-L™Y) na 0,04-1,36
Pb (mg-L?) na 0,02-0,48
Fe (mg-L™) 16 12,8-157,5

N, nitrogénio total; P, fosforo total; St, sulfato total; RV, rendimento da vinhaca; na, dados ndo disponiveis.
Fonte: adaptado de Espafia-Gamboa et al. (2011).

Estudos apontam que juntamente com o aumento da producdo de vinhaca, teve-se que
aumentar o uso desta no solo. O uso em excesso de vinhaca no solo pode gerar diversos
problemas, tanto ambientais quanto econdémicos (NAVARRO; SEPULVEDA; RUBIO, 2000;
VIANA, 2006; SANTANA e MACHADO, 2008; LAIME et al., 2011; CHRISTOFOLETTI et
al., 2013; OLIVEIRA et al., 2013; DUNKELBERG et al., 2013). Alguns destes problemas s&o:

e A direta aplicacdo da vinhaga no solo pode causar salinizagdo, lixiviagdo de metais
presentes no solo para o lengol freatico, mudanga na qualidade do solo devido ao
desequilibrio de nutrientes, redugdo da alcalinidade, perdas de safra, aumento da
fitotoxicidade (acdo toxica que uma substdncia provoca nas plantas) e odor
desagradavel.
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e Se contaminar o lencol freatico, a carga organica da vinhaca causa a proliferacdo de
microrganismos que esgotam o oxigénio dissolvido na agua, mata animais e plantas
aquaticas, e torna o lencol freatico contaminado mais dificil de ser usado como &gua
potavel.

e A vinhaca pode ser um significante emissor de gas de efeito estufa para a atmosfera,
especialmente N2O. Emissdes podem resultar da decomposicéo aerdbica ou anaerobia
da matéria organica na vinhaca que ocorre durante o transporte, armazenamento
temporario ou até mesmo na aplicacdo no solo.

e A evaporacdo da vinhaca em lagoas abertas, que é a estrutura atual da destilaria
estudada, € uma préatica inaceitavel em relacdo ao seu impacto climatico. Outros
problemas potenciais relacionados a armazenagem da vinhaca em lagoas abertas sdo a
poluicdo da agua e a proliferacao de insetos

e Ao aumentar a capacidade da usina, torna-se necessario uma maior quantidade de cana
gue nem sempre € da usina, mas, sim, de fornecedores, diminuindo a area para aplicacdo
da vinhagca.

e Se a usina comprar novas terras, elas podem ficar em regides descontinuas e mais
distantes, inviabilizando o transporte por tubos ou mesmo pelo caminhéo.

Para evitar a saturacdo do solo e garantir suas caracteristicas naturais, a Companhia de
Tecnologia de Saneamento Ambiental criou a norma técnica P4.231, que regulamenta o uso da
vinhaca no solo (CETESB, 2006). Essa norma tem por objetivo estabelecer os critérios e
procedimentos para 0 armazenamento, transporte e aplicacdo da vinhaca gerada pela atividade
sucroalcooleira no processamento de cana-de-agucar, no solo do Estado de Sdo Paulo (estado
lider em processamento de cana-de-agulcar), com proposito de expansdo para todo o Brasil.

A norma P4.231 (CETESB, 2006) estabelece, por exemplo, um plano padrdo de
aplicacdo da vinhaca, os pardmetros que a vinhaca devera ser caracterizada (pH, dureza,
demanda bioquimica de oxigénio (DBO), demanda quimica de oxigénio (DQO), etc.) e a
dosagem maxima de vinhaca a ser aplicada no tratamento de solos agricolas em cultura de cana-

de-agUcar. Tal dosagem € determinada pela seguinte equacao:

m® de vinhaga _ [(0,05 x CTC — ks) x 3744 + 185] (2.3)
ha B kvi
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Em que CTC a capacidade de troca idnica (expressa em cmolc?/dm?), ks a concentragio
de potéssio no solo (expressa em cmolc/dms3) e kvi a concentracdo de potassio na vinhaca

(expressa em kg de KoO/m3).

2.1.5 Alternativas Para Uso e Tratamento da Vinhaca

Desde o inicio de 1970, solidos solUveis presentes na vinhaca tém sido descartados
diretamente no solo e em aguas subterraneas ja que possuem certos valores como fertilizantes.
Entretanto, sua alta carga organica, putrefacéo, odor indesejado e contaminantes séo alguns dos
problemas decorrente desta pratica. Assim, diferentes tecnologias vém sendo exploradas a fim
de reduzir as caracteristicas contaminantes da vinhaca (MELAMAME; STRONG; BURGESS,
2007). Um resumo de diferentes tratamentos propostos, sua remocao de cor e de demanda

quimica de oxigénio é mostrado na Tabela 2.2.

Tabela 2.2 Tratamento de vinhaca e remocéo de cor e DQO.

Tratamentos % DQOremovida %CO0Trremovida
Anaerdbico UASB, leito fixo, leito fluidizado 60-82,5 Dificil de ser degradada
Aerobico Bacteriana 46-77,4 7,33-91,2
Fungica 99 48-86,33
Consorcio misto 51 67
Algas 61 52-60
Fisico-quimica Adsorcao 76-88 93-95
Coagulacéo-floculagéo 74 87
Ozonizacgdo 27-62 35-87
Oxidac&o eletroquimica 40-92 83-99
Eletrocoagulacao 63-76 98-99

Fonte: Espafia-Gamboa et al. (2011).

Uma importante alternativa para minimizar problemas ambientais e econémicos € a
prépria diminuicdo da producdo de vinhaca. Isso é alcancado dependendo de como é a
configuracdo dos equipamentos da destilaria. Para se reduzir a quantidade de vinhaga, duas
possibilidades se destacam: concentragdo por evaporagdo e uso de aquecimento indireto.

A concentracgdo por evaporagdo reduz seu volume consideravelmente, pode ser usada

para racdo animal, aumenta o poder fertilizante da vinhaca, pode ser queimada em caldeiras

2 1 centimol de carga (cmolc) de um nutriente = massa atémica em g/ valéncia/ 100. No caso do potassio (K.),
Ccujo a massa atémica é 39,098 e monovalente (1), chega-se ao seguinte resultado: 1 cmolc K = 39,098/1/100 =
0,391 g K.
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especiais gerando energia e diminui a captacdo de dgua da usina se o condensado retirado da
evaporacdo for tratado e reutilizado no processo. Entretanto, a alta demanda de energia, rapida
incrustacdo dos evaporadores e cristalizacdo espontanea sdo importantes limitacdes desta
alternativa (GOMES; ECA,; VIOTTO, 2011; RODRIGUES, 2008).

No aquecimento indireto o vapor utilizado para aquecer a coluna, é gerado pela sua
propria base, com o calor da fonte de vapor externa, ndo sendo incorporado o condensado deste
vapor na vinhaca. Atualmente, refervedores sdo comumente usados para quando se tem o vapor
adequado para isto, de onde se aproveita o condensado para retornar a caldeira da usina. Apesar
de inexistente as pesquisas em relacdo a substituicdo da injecdo direta de vapor (aquecimento
direto) pelo uso de refervedores (aquecimento indireto) na coluna de destilacdo, esta aparece
como uma interessante alternativa para minimizar os impactos ambientais e econémicos

mencionados no tépico 2.1.4.

2.1.6 Trocadores de Calor

Trocadores de calor sdo equipamentos que realizam a operacao de troca térmica entre
dois fluidos, possibilitando, por exemplo, o resfriamento e o aquecimento de fluidos. Nesta
abordagem, os fluidos estdo separados por uma parede, na maioria dos casos, metalica.
Portanto, estdo excluidos dessa definicdo os equipamentos que realizam o aquecimento de
fluidos através de fogo direto ou que realizam mudanca de temperatura pela mistura de duas
correntes (ARAUJO, 2002).

Os trocadores de calor podem ser classificados de varias maneiras, uma delas é pelo tipo
de servico que realizam dentro de um processo (KERN, 1982). A referéncia é o fluido principal.
A 4gua e o vapor d’dgua utilizado como fonte de energia para o aquecimento ndo sdo
considerados correntes do processo, mas, sim, utilidades (ARAUJO, 2002). Assim, temos:

e Trocadores de calor/recuperadores recuperam calor entre duas correntes do processo.

e Condensadores sdo trocadores de calor que removem o calor latente de um vapor. O
fluido frio normalmente utilizado é &gua.

o Resfriadores séo trocadores de calor utilizados para resfriar uma corrente do processo,
utilizando agua, na maioria dos casos, como fluido refrigerante.

e Aquecedores sdo trocadores de calor utilizados para aquecer uma corrente do processo,
utilizando vapor saturado, na maioria dos casos, como fluido aquecedor. Oleo térmico

tambem costuma ser empregado.
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e Evaporadores sdo utilizados para a evaporacdo de agua ou de outro solvente para
concentrar uma solugéo.

e Refervedores sdo equipamentos que fornecem energia na forma de vapor (calor latente)
para colunas de destilagéo.

Segundo Perry e Green (1984), refervedor € um trocador de calor normalmente
utilizado para fornecer calor para a parte inferior de colunas de destilacdo industrial. Eles
fervem o liquido da parte inferior de uma coluna de destilacdo para produzir os vapores que sdo
retornados para a coluna a fim de promover a separacdo dos componentes. A operagdo adequada
do refervedor é vital para uma destilacdo eficaz. Em uma coluna de destilacdo classica tipica,
todo vapor que conduz a separacdo vem do refervedor. O refervedor recebe uma corrente de
liqguido do fundo da coluna e pode, parcial ou completamente, vaporizar essa corrente.
O calor necessario para a vaporizacdo € normalmente fornecido por vapor produzido nas
caldeiras. O refervedor parcial (Figura 2.3a) opera como um tanque de ebuli¢do, onde promove
a separacdo entre 0 componente mais e menos volatil. Tal separacao funciona como um estagio
de equilibrio. Ja o refevedor total (Figura 2.3b), opera por circulacdo natural da mistura liquida
que vem da coluna de destilacdo. Toda a mistura liquida que entra no refervedor total é
devolvida para a coluna de destilacdo em forma de vapor. N&o ha, portanto, separacdo dos

componentes mais e menos volateis como ha no refervedor parcial.

Figura 2.3 Coluna de destilacdo operando com refervedor: (A) parcial tipo Kettle e (B) total

tipo Termosiféo.
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Fonte: Silva (2013).
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2.1.7 Simulag&o de Processos

A expansdo do uso de etanol como biocombustivel, aumentando suas exportacfes e uso
em outros setores industriais, requer melhor controle da qualidade do produto e melhorias no
processo produtivo (BATISTA et al., 2012). Dessa forma, o acelerado crescimento que o setor
sucroalcooleiro vem experimentando evidencia a necessidade de utilizacdo de simuladores
comerciais de processos a fim de proporcionar respostas rapidas aos desafios envolvendo, por
exemplo, aumento da producéo, instalacdo de novas unidades industriais e a ampliacdo das
plantas existentes (VIOLIN AND OSTROVSKII, 2006). A simulacdo de processos é uma
poderosa ferramenta para projetos, analises e otimizacao de processos. O software de simulacdo
de processos resolve os balancos de massa e energia com base em modelos matematicos para o
calculo de propriedades termofisicas de componentes puros e misturas, o desempenho de
diferentes operaces unitérias, incluindo reacbes quimicas e cinéticas (TORRES, 2013).

Os principais simuladores comerciais de processos oferecem um abrangente pacote de
dados termodinamicos para determinacdo precisa de propriedades fisicas, propriedades de
transporte e comportamento das fases (VIOLIN AND OSTROVSKII, 2006). A lista de pacotes
de simulacdo de processos comerciais disponivel é extensa. Dentre eles Aspen Hysys,
AspenPlus (Aspen Technology, Inc.), Chemcad (Chemstations, Inc.) e SuperPro Designer
(Intelligen, Inc.) sdo mundialmente utilizados. Especialmente, 0 Aspen Hysys e 0 Aspen Plus
se destacam por ser importantes ferramentas de simulacdo em engenharia, dispondo de uma
interface grafica amigavel, interativa e um vasto banco de dados termodindmicos. Os softwares
contam com uma notével flexibilidade no seu funcionamento, que combina precisao e robustez
por seus diversos pacotes termodinamicos, proporcionando a elaboracdo de uma simulacéo
mais realista (SCHEFFLAN, 2011). Além disso, Aspen Hysys e Aspen Plus suportam a
ferramenta Object Linking and Embedding (OLE) que tem a funcdo de criar links dinamicos
entre objetos nos simuladores e outros objetos, como planilha do Excel. Ambos pacotes de
simulacdo também suportam os recursos de servidor de automacgdo do Component Object
Module (COM), o que significa que pode ser controlado por outros aplicativos, como o Matlab.

Obviamente, os pacotes de simulagdo ndo sdo infaliveis. Os resultados obtidos nem
sempre sdo realistas ou aplicaveis mesmo quando a convergéncia € alcancada e é importante
analisar criticamente os resultados. Devido a este fato, as decisfes tomadas durante a simulacéo
devem ser apoiadas por um trabalho de documentacdo anterior e/ou pela experiéncia e

conhecimento do processo simulado. Em particular, a selecdo do pacote de propriedades
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termodindmicos é crucial para estimar dados confiaveis das propriedades termofisicas dos
componentes, das misturas e das suas interacdes (TORRES, 2013).

2.1.8 Engenharia Econdmica

Dentro da avaliacdo e selecdo de projetos de investimento, engenharia econdmica
analisa os aspectos econdmico-financeiros utilizando critérios quantitativos e seu conhecimento
¢ motivado principalmente pelo trabalho que os engenheiros desenvolvem em andlises de
desempenho, sintese e conclusdo em projetos de todas as dimensdes. Em outras palavras, a
engenharia econémica é a alma do processo de tomada de decisBes, envolvendo os seguintes
elementos fundamentais: fluxos de caixas financeiros, tempo e taxas de juros (EHRLICH e
MORAES, 2009).

As decisoes refletem com frequéncia uma escolha bem fundamentada a respeito de
como melhor investir os fundos financeiros, também chamados de capitais. A decisao a respeito
de como investir o capital, invariavelmente, sera modificada no futuro, de preferéncia, para
melhor, ou seja, agregando valor a ela. Neste cenario, os engenheiros desempenham um papel
importante nas decis@es de investimento, tendo como base suas anélises, sinteses e esforgos de
projeto (BLANK e TARQUIN, 2008).

Todos os seguintes topicos (estimativas de custos de capital, estimativa de custo de
producdo, analise de engenharia econémica e analise de rentabilidade), essenciais para o
entendimento de analise econdmica aplicada a processos quimicos, foram resumidos da

metodologia de Turton et al. (2012), salvo indicagcdo em contréario.

Estimativa de custos de capital

O custo de capital se refere aos custos associados a constru¢ao de uma nova fabrica ou
modificacGes a uma fabrica de produtos existente. Estimativa do estudo utiliza uma lista dos
principais equipamentos encontrados no processo. Isso inclui, por exemplo, todas as bombas,
compressores e turbinas, colunas e vasos, aquecedores, resfriadores e trocadores de calor. Cada
peca do equipamento é dimensionado de forma prética e o custo aproximado determinado. O
custo total do equipamento € entdo tido em conta para gerar o custo de capital estimado.

Para obter uma estimativa do custo de capital de uma planta, os custos associados ao

equipamentos principais da planta devem ser conhecidos. Assim, é assumido que um diagrama
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de fluxo de processo esteja disponivel, o que inclui balangos de massa e energia com cada
grande peca de equipamento identificada, materiais de construgéo selecionados e o tamanho ou
capacidade estimada a partir das condicdes fornecidas.

A estimativa mais precisa do custo de compra de um equipamento é fornecida por uma
cotacdo de prego atual de um fornecedor adequado (vendedor do equipamento). A melhor
alternativa a seguir é usar dados de custo em equipamentos previamente adquiridos do mesmo
tipo. Outra técnica, suficientemente precisa para estimativas estudo de custo preliminares,
utiliza gréficos de resumo disponiveis para varios tipos de equipamentos comuns. Qualquer
dado de custo deve ser ajustado para qualquer diferenca na capacidade da unidade e também
para qualquer tempo decorrido desde que os dados de custo foram gerados.

A relacdo simples mais comum entre o custo comprado e um atributo do equipamento

relacionado as unidades de capacidade € dada pela seguinte equacao:

Ca Aa " (2-4)
o= (@)

Em que A é o atributo de custo de equipamento, C o custo de compra e n o0 expoente de
custo. Subscritos: a se refere ao equipamento com o atributo requerido e b se refere ao
equipamento com o atributo base. O atributo de custo do equipamento é o parametro do
equipamento que é usado para correlacionar os custos de capital. O atributo de custo do
equipamento é mais frequentemente relacionado a capacidade da unidade e o termo capacidade
é comumente usado para descrever e identificar esse atributo. Por exemplo, o trocador de calor
casco e tubo de ago carbono é medido na unidade de m2, o intervalo de capacidade na qual a
correlacdo é valida varia de 1,9 a 1860 e o valor do expoente de custo é 0,59.

E necessario ter informac@es de custo sobre o equipamento em algum "caso base", a fim
de ser capaz de determinar o custo de outros equipamentos semelhantes. Esta informacéo de
custos base pode ser obtida a partir de uma oferta em curso fornecida por um fabricante para o
equipamento necessario ou a partir de registos da empresa de pre¢os pagos por equipamentos
semelhantes. No entanto, existem técnicas adicionais que permitem estimar o prego do
equipamento que ndo requer informac6es de nenhuma das fontes citadas. Dessa forma, quando
se depende de registros passados ou correlacGes publicadas para informacgdes sobre precos, €
essencial ser capaz de atualizar esses custos para ter em conta as mudancgas nas condicGes

econdmicas (inflagdo). Isto pode ser feito utilizando a seguinte expresséo:
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%) (2.5)

;=06 (
Em que C representa o custo de compra e | o indice de custo. Os subscritos 1 e 2 se
referem ao tempo base quando o custo é conhecido e ao tempo quando o custo é requerido. Ha
varios indices de custo utilizados pela inddstria quimica para ajustar os efeitos da inflagéo.
Geralmente, os indices mais aceitos na industria quimica sdo o Marshall & Swift Equipment
Cost Index e o Chemical Engineering Plant Cost Index (CEPCI). Este ultimo foi o indice
adotado neste trabalho.

O CEPCI tem servido como uma ferramenta importante para profissionais de industria
de processo quimico ao ajustar os custos de construcdo de plantas de processo de um periodo
para outro. O CEPCI consiste em um indice composto montado a partir de um conjunto de
quatro subindices: equipamentos; construcdo civil; edificios e engenharia/supervisdo. Cada
indice e subindice é a soma ponderada de varios componentes (CHEMICAL ENGINEERING,
2017). Os itens que estdo incluidos no indice estdo listados na Tabela 2.3.

Tabela 2.3 Componentes base para CEPCI

Componentes do indice Ponderacéo do componente (%)

Equipamentos, maquinas e suportes

(a) Equipamento fabricado 37

(b) Maquinas de processo 14

(c) Tubos, vélvulas e acessorios 20

(d) Instrumentos de processo e controles 7

(e) Bombas e compressores 7

() Equipamentos elétricos e materiais 5

(9) Suporte estrutural, isolamento e pintura 10

100 61% do total

Montagem e instalacéo 22
Edificios, materiais e mao-de-obra 7
Engenharia e supervisao 10
Total 100

Fonte: Turton et al. (2012).
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Se uma estimativa anterior para uma planta similar com uma capacidade diferente
estiver disponivel, entdo os seguintes principios para a escala de custos de equipamento
adquiridos podem ser usados:

i) A regra dos seis décimos (Equacéo 2.4 com n = 0.6) pode ser usada para escalar
para cima ou para baixo a nova capacidade.
i) O CEPCI deve ser usado para atualizar os custos de capital.

O custo de capital para uma planta de produtos quimicos deve levar em consideracéo
muitos outros custos além do custo de aquisicdo do equipamento, chamado de mdédulo bare.
Isto inclui:

e Despesas diretas do projeto: custos do equipamento, materiais requeridos para
instalacdo e trabalho para instalar equipamentos e materiais.

e Despesas indiretas do projeto: frete, seguros, impostos, sobrecarga de construcéo,
despesas de méo-de-obra de engenharia.

O termo grassroots (ou campo verde) se refere a uma instalagdo completamente nova
em que a construcdo € iniciada em terra essencialmente sem desenvolvimento. O termo "custo
total do modulo™ se refere ao custo de fazer pequenas a moderadas expansdes ou alteracdes a
uma instalacdo existente. Para estimar esses custos, é necessario considerar outros custos alem
dos custos diretos e indiretos. Estes custos adicionais podem ser divididos em dois grupos:

e Custos de contingéncias e taxas: 0 custo de contingéncia varia dependendo da
confiabilidade dos dados de custo e da integridade do fluxograma do processo
disponivel. Este fator é incluido na avaliacdo do custo como uma protecdo contra
negligéncias e informacdes deficientes. Sdo assumidos valores de 15% e 3% do custo
do mddulo bare para custos de contingéncia e taxas, respectivamente. Estes sdo
apropriados para sistemas que sdo bem compreendidos. Adicionar esses custos ao custo
do médulo bare fornece o custo total do médulo.

e Custo de instalacGes auxiliares: estes incluem custos para o desenvolvimento da planta,
edificios auxiliares, off-sites e utilitarios. Estes termos sdo geralmente ndo afetados
pelos materiais de construcdo ou pela pressdo de funcionamento do processo.
Considera-se que estes custos sdo iguais a 50% dos custos do modulo bare para as
condicGes do caso base. Adicionar esses custos ao custo total do médulo fornece o custo
de grassroots.

Na maioria das situacdes, as informacdes de custo ndo estardo disponiveis para a mesma

configuracdo do processo; portanto, outras técnicas de estimativa devem ser utilizadas. A
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técnica de célculo de custos do equipamento é uma técnica comum para estimar o custo de uma
nova planta quimica. E geralmente aceito como a melhor técnica para estimativas de custos
preliminares. Esta técnica de calculo de custos relaciona todos o0s custos com o custo de compra
do equipamento avaliado para algumas condi¢des de base. Os desvios dessas condi¢cdes de base
sdo contornados usando fatores de multiplicacdo que dependem do tipo do equipamento,
pressdo do sistema e materiais de construcao.

A Equacdo 2.6 é usada para calcular o custo do modulo bare para cada peca de

equipamento. O custo do modulo bare é a soma dos custos diretos e indiretos

Com = CpFgy (2.6)

Em que Cgp,= custo do equipamento do modulo bare (custos diretos e indiretos para
cada unidade); C9= prego de compra para condices de base: equipamento feito do material
mais comum, geralmente aco carbono e operando em pressdes quase ambiente; Fp,,= fator de
custo do modulo bare (fator de multiplicacdo para considerar 0s equipamentos, materiais

especificos de construcdo e pressdo de operacgéo).
Estimativa de custos de producéo

Os custos associados a operacao diaria de uma planta de produtos quimicos devem ser
estimados antes que a viabilidade econémica de um processo proposto possa ser avaliada. Os
custos de producdo sao expressos em délares por unidade de tempo, em contraste com 0s custos
de capital, que sdo expressos em délares. Ha muitos elementos que influenciam o custo de
producdo de produtos quimicos. Uma lista dos custos importantes envolvidos, incluindo uma

breve explicacdo de cada custo, € mostrada na Tabela 2.4.

Tabela 2.4 Fatores que afetam o custo de fabricacdo para um produto quimico

1. Custos diretos Fatores que variam com o volume de producéo
a. Matéria-prima Custo de matérias-primas requeridas pelo processo.
b. Tratamento de residuos Custo de tratamento de residuos para proteger 0 meio

ambiente.
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Continuacao

1. Custos diretos
c. Utilidades

d. Trabalho operacional

e. Superviséo direta

f. Manutencéo e reparos

g. Suprimentos operacionais

h. Encargos laboratoriais

i. Patentes e royalties
2. Custos fixos

a. Depreciacéo

b. Impostos locais e seguros

c. Custos gerais da planta

Fatores que variam com o volume de producéo

Custos de utilidades requerida para o processo. Inclui mas
ndo limitado a: gas combustivel, petréleo e/ou carvao;
energia elétrica; vapor (todas as pressfes); agua de
refrigeracdo; &gua de processo; agua de alimentacdo da
caldeira; instrumento de sopro; gas inerte; refrigeracéo.
Custo da forca de trabalho requerida para a operacdo da
planta.

Custo de pessoal administrativo, de engenharia e de suporte.
Custos de mdo-de-obra e materiais associados a
manutencao.

Custos de suprimentos diversos que suportam a operagao
diaria ndo considerada como matérias-primas (por exemplo,
lubrificantes, filtros, etc.).

Custo de rotina e testes laboratoriais especiais necessarios
para o controle de qualidade do produto e solucdo de
problemas.

Custos de utilizacdo de tecnologia patenteada ou licenciada.
Fatores nado afetados pelo nivel de producéo

Custos associados a instalagdo fisica (edificios,
equipamento, etc.). Despesas operacionais legais para fins
fiscais.

Custos associados a impostos sobre a propriedade e seguro
de responsabilidade civil. Com base na localizacdo da
planta e na gravidade do processo.

Todos o0s custos associados a operacdes de instalacdes
auxiliares que suportam o processo de fabricagdo (por
exemplo, folha de pagamento, servi¢cos de contabilidade,

protecao contra incéndio, etc.).
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Continuacao

3. Despesas gerais Custos associados a gestdo de atividades administrativas
néo diretamente relacionadas ao processo produtivo.

a. Custos administrativos Custos para administragdo. Inclui salérios, outras
administragdes, edificios e outras atividades relacionadas.

b. Distribuicéo e custos de Custos de vendas e marketing necessarios para vender

venda produtos quimicos. Inclui salérios e outros custos diversos.
c. Pesquisa e Custos das atividades de pesquisa relacionadas ao processo
desenvolvimento e ao produto. Inclui salarios, fundos para equipamentos, etc.

Fonte: Turton et al. (2012)

A equacéo usada para avaliar o custo de fabricacgdo se torna:

Custo de fabricacdo (COM) = custos diretos de fabricacdo (DMC) + custos fixos de
fabricacdo (FMC) + despesas gerais (GE).

Assim, COM pode ser determinado quando 0s seguintes custos sdo conhecidos ou
possam ser estimados: investimento de capital fixo (FCI), custo de trabalho operacional (CoL),
custo de utilidades (Cur), custo de tratamento de residuos (Cwr) e custo de matéria-prima
(Crw).

Os custos de fabricacdo e os custos associados sao mais frequentemente relatados em
termos de custos/ano. As informagdes sobre um diagrama de fluxo de processos sdo mais
frequentemente relatadas em termos de kg ou kmol por hora ou por segundo. Para calcular o
custo anual de matérias-primas ou utilidades, a fracdo de tempo que a planta esta operando em

um ano deve ser conhecida. Essa fracdo é conhecida como fator de fluxo (SF), onde:

Numero de dias que a planta opera por ano (2.7)
365

Fator de fluxo(SF) =

Analise de engenharia econémica

O objetivo de qualquer empresa de manufatura é ganhar dinheiro. Isto é realizado por
meio da producdo de produtos com alto valor de mercado feito a partir de matérias-primas com
um baixo valor. Uma avaliagcdo econémica deve ser realizada para determinar se 0 processo
gera lucro e se é atraente em comparagdo com outros processos.

A manifestacdo do valor do dinheiro no tempo é chamada de juros. Em termos de
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calculos, juros sao a diferenga de valor entre uma quantia de dinheiro no fim e no inicio de um
periodo. Quando os juros pagos e ganhos ao longo de uma unidade de tempo especifica séo
expressos como porcentagem do valor original, o resultado denomina-se taxa de juros e taxa de
retorno (TR), respectivamente. Quando considerados em conjunto, o tempo, o valor e a taxa de
juros ajudam a desenvolver o conceito de equivaléncia econdmica, que significa que diferentes
somas de dinheiro em diferentes tempos seriam iguais em termos de valor econdémico (BLANK
e TARQUIN, 2008).

O fator mais fundamental em engenharia econdmica é aquele que determina o valor
futuro VF acumulado depois de n anos (ou periodos) a partir de um Gnico valor presente VP,
com juros i compostos uma vez por ano (ou periodo). O montante ou valor futuro pode ser

calculado pela seguinte relacao:

VF = VP(1+ )" (2.8)

Para que qualquer investimento seja lucrativo, o investidor (corporativo ou individual)
espera receber mais dinheiro do que o capital investido. Portanto, certa taxa razoavel deve ser
estabelecida na etapa de definicdo dos critérios para o estudo de engenharia econémica. Esta
taxa razoavel € chamada de Taxa Minima de Atratividade (TMA) e é mais alta que a taxa
esperada de um banco ou de determinado investimento seguro, que envolva um risco minimo
de investimento. Isto significa que para ser considerada financeiramente viavel a TR esperada
deve atingir ou ultrapassar a TMA. A TMA ndo é calculada como a TR, mas, sim, estabelecida
por centros financeiros e usada como critério para que se tome a decisdo de aceitar ou rejeitar
o0 projeto. A TMA para a analise de investimentos é estimada com base nas principais taxas de
juros praticadas pelo mercado. Algumas das mais comuns e que mais impactam na TMA séo:
Taxa Basica Financeira (TMF), Taxa Referencial (TR), Taxa de Juros de Longo Prazo (TJLP)
e Sistema Especial de Liquidacdo e Custddia (SELIC) (BLANK e TARQUIN, 2008).

Quando uma empresa constroi e opera uma planta de processos quimicos, a planta fisica
(equipamentos e edificios) associada ao processo tem uma vida Util. O valor desta planta fisica
diminui com o tempo. Alguns dos equipamentos desgastam e tem que ser substituido durante a
vida atil da planta. Os fluxos de caixa associados a compra e instalacdo de equipamentos sdo
despesas que ocorrem antes da instalacdo estar operacional. Isso resulta em um fluxo de caixa
negativo. Quando a planta é fechada, o equipamento € recuperado, o que resulta em um fluxo

de caixa positivo nesse momento. A diferenga entre estes custos representa a depreciacdo do
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capital. Investimento no maquinério € uma despesa de longo prazo, e o proprietario deve ser
capaz de deduzi-lo como uma despesa operacional. Assim, a depreciagdo é o método que 0
governo permite as empresas obterem créditos de despesas operacionais para investimentos de

capital.

Andlise de rentabilidade

Ha trés bases utilizadas para a avaliacdo de rentabilidade do projeto: tempo, taxa de
juros e dinheiro. Para cada uma dessas bases, técnicas descontadas ou ndo descontadas podem
ser consideradas. As técnicas ndo descontadas ndo levam em conta o valor temporal do dinheiro
e ndo sdo recomendadas para a avaliacdo de novos e grandes projetos. Tradicionalmente, no
entanto, tais métodos foram e ainda sdo usados para avaliar projetos menores, como esquemas
de melhoria de processos.

No critério de tempo, o método usado é o tempo de retorno do investimento (payback).
O payback é definido como o tempo necessario, apds o inicio das operagdes, para recuperar o
investimento de capital fixo do projeto. Neste método, a ideia é privilegiar o projeto que
reponha o investimento no tempo mais curto. Entretanto, segundo Ehrlich e Moraes (2009), a
popularidade deste método vem de uma mistura confusa de retorno e risco. Ele responde em
quanto tempo é possivel recuperar o investimento, porém ignora o valor temporal do dinheiro
e ndo considera as entradas que ocorrem ap0s 0 investimento inicial ter sido recuperado.

O segundo critério usado é chamado de taxa de retorno sobre o investimento (ROI) e
representa a taxa ndo descontada em que o dinheiro é acumulado de um investimento em capital
fixo. E definido pela razdo entre o lucro liquido anual médio e o investimento em capital fixo.

O terceiro critério (dinheiro) avalia o valor do projeto no final de sua vida util. Quando
os fluxos de caixa ocorrem em periodos diferentes, cada fluxo de caixa deve ser antecipado para
0 mesmo ponto no tempo e entdo comparados. Assim, o método de Valor Presente Liquido
(VPL) consiste em colapsar todos os valores para o ponto t = 0. Dadas diversas alternativas, €
possivel calcular os valores atuais equivalentes as séries correspondentes e compara-las para
decidir qual a melhor (EHRLICH e MORAES, 2009). O Valor Presente Liquido (VPL) € a
diferenca entre o valor presente das entradas de caixa e o0 valor presente das saidas de caixa. O
VPL é usado no orcamento de capital para analisar a rentabilidade de um investimento ou
projeto projetado (BLANK e TARQUIN, 2008). A formula para calcular o VPL é a seguinte:
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VPL = i Cn C @9
L@+ °
n=1

Em que C,, = fluxo de caixa liquido no periodo n, C,, = custo total de investimento inicial,
i = taxa de desconto e n = numero de periodos de tempo. Um valor presente liquido positivo
indica que os ganhos projetados gerados por um projeto ou investimento (em ddlares atuais)
excedem o0s custos previstos (também em ddlares atuais). Geralmente, um investimento com
um VPL positivo serd rentdvel e um com um VPL negativo resultard numa perda liquida. Este
conceito é a base para a Regra de Valor Presente Liquido, que determina que 0s Unicos
investimentos que devem ser feitos sdo aqueles com valores VPL positivos (BLANK e
TARQUIN, 2008).

2.1.9 Avaliagéo do Ciclo de Vida

Segundo Jensen et al. (1997), os primeiros estudos a respeito do ciclo de vida de
produtos e materiais datam do final da década de 60 e inicio da década de 70, focados em
questdes como eficiéncia energética, consumo de matérias-primas e, em certa medida, descarte
de residuos. No inicio, entretanto, 0 uso energético era considerado mais importante que
descartes e saidas. Hoje, sabe-se que todas as atividades ou processos na vida de um produto
causam impactos ambientais e assim foi criado o conceito de vida de um produto, no qual é
geralmente referido como ‘ciclo de vida’ (REBITZER ¢ FLEISCHER, 2000). A Figura 2.4
apresenta um esquema genérico de producdo de um produto e seus impactos causados e
analisados na avaliagéo do ciclo de vida de um produto.

Em suma, a avaliagdo do ciclo de vida (ACV) é uma técnica que avalia aspectos
ambientais e impactos potenciais ao longo da vida de um produto (“do ber¢o ao timulo™) por
meio da compilacdo de um inventario de entradas e saidas do sistema de producéo, da avaliacdo
dos impactos ambientais potenciais associados ao sistema de producdo e a da interpretacéo dos
resultados das fases de anélise do inventério de acordo com o0s objetivos dos estudos (ABNT,
2009a). E importante ressaltar que a ACV é uma técnica iterativa, isso significa que ao passo
que novas informacgdes sdo coletadas, o escopo pode ser modificado a fim de atender ao objetivo
proposto. A ACV pode auxiliar:

¢ Na identificagéo de oportunidades para melhorar os aspectos ambientais dos produtos

em varios pontos de seu ciclo de vida.



41

Na tomada de decisdes na indlstria, organizacbes governamentais ou nao
governamentais (por exemplo, planejamento estratégico, definicdo de prioridades,
projeto ou reprojeto de produtos ou processos).

Na selecdo de indicadores pertinentes de desempenho ambiental, incluindo técnicas de
medicé&o.

No marketing (por exemplo, uma declaracdo ambiental, um programa de rotulagem

ecoldgica ou uma declaragcdo ambiental de produto).

Figura 2.4 Representacdo esquematica genérica de um ciclo de vida de um produto.
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Fonte: Adaptado de Rebitzer e Fleischer, (2000).

A técnica de ACV tem sua estrutura normalizada pela série 1SO 14040 e, no Brasil, séo

editadas pela Associacdo Brasileira de Normas Técnicas (ABNT). Até 2006 a série era

composta pelas normas:

ISO 14040: Principios gerais e estrutura. Criada em 1997.

ISO 14041: Defini¢do do objetivo e escopo e analise de inventario. Criada em 1998.
ISO 14042: Avaliacdo de Impacto do Ciclo de Vida. Criada em 2000.

ISO 14043: Interpretacdo do Ciclo de Vida. Criada em 2000

ISO/TR 14047: Exemplos de Aplicagdo da ISO 14042. Criada em 2003

ISO/TS 14048: Formato de dados e documentagdo. Criada em 2002.
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e ISO/TR 14049: Exemplos de aplicacdo da ISO 14041 para definicdo do objetivo e

escopo e analise de inventario. Criada em 2000.

A partir de 2006, as normas técnicas I1SO 14040, 41, 42 e 43 foram compactadas em
duas normas, a ISO 14040 e a ISO 14044. A primeira trata dos principios e estrutura da ACV,
enquanto a segunda aborda seus requisitos e diretrizes. Entretanto, as ISO/TR 14047, ISO/TS
14048 e ISO/TR 14049 ainda se encontram em vigor, porém, agora, com exemplos de aplicacdo
da ISO 14044.

A estrutura de avaliacdo do ciclo de vida é composta por quatro fases: defini¢do do
objetivo e escopo, analise do inventario, avaliacdo de impacto e interpretacdo. Essas fases sao
descritas na 1SO 14040 e I1SO 14044 (ABNT, 2009a, 2009b). O relacionamento entre as fases
esta ilustrado na Figura 2.5.

Figura 2.5 Fases da ACV
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Fonte: ABNT (2009a).

Resumidamente, na definicdo dos objetivos e escopo, 0 proposito da andlise é
especificado, bem como a unidade funcional do estudo. Na anélise de inventario, os célculos
de consumo de recursos e de emissdes sdo realizados. Na avaliacdo de impactos, as emissdes e
0 consumo de recursos sao relacionados a diferentes categorias de impactos ambientais. Por

fim, na fase de interpretacéo, os resultados de cada uma das etapas anteriores séo avaliados,
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identificando, assim, necessidade de adequacéo das defini¢des do estudo, o que caracteriza uma

metodologia iterativa.

Métodos de avaliacédo de impacto do ciclo de vida

O objetivo da fase de avaliacdo de impacto do ciclo de vida (AICV) é interpretar 0s
resultados do inventario sobre os potenciais impactos nas categorias de impacto abordadas na
ACV. Para Baumman e Tillman (2004), a importancia da etapa de avaliacdo dos impactos esta
na simplificacdo dos resultados, ja que se tornam mais compreensiveis e de facil comunicacéo;
na reducdo dos parametros resultantes, considerando que um inventario pode conter centenas
de parametros e no fato de que na fase de interpretacdo, a categoria de impacto se torna mais
palpavel que as emissGes que causam o referido impacto. Por exemplo, € mais simples
compreender as consequéncias da acidificacdo do que da emisséo de SOo.

Para realizar a traducdo dos dados numéricos do inventario em resultados
ambientalmente relevantes, € comum a utilizacdo de métodos de avaliacdo que contém
informagdes ambientais acerca de inUmeras substancias e recursos, e realizam as etapas da
avaliacdo de impactos utilizando fatores previamente definidos. Cada um dos varios métodos
existentes hoje possui seus principios de medicdes e fatores de caracterizacdo particulares
(SAADE; SILVA; GOMES, 2014). No entanto, ainda ndo existe um método consolidado que
correlacione de forma consistente e acurada os dados de inventario com impactos ambientais
potenciais especificos. Modelos para categorias de impacto também estdo em fases diferentes
de desenvolvimento (ABNT, 2009a).

Dentro da estrutura geral, ha atribui¢fes de niveis de avaliacdo de impacto para cada
método de acordo com os niveis definidos a seguir:

e Midpoint — a caracterizacdo usa indicadores localizados ao longo do mecanismo
ambiental antes de chegar no ponto final da categoria. Segundo Jolliet et al. (2003),
estas chamadas categorias midpoint minimizam incertezas e sdo usadas em métodos
classicos de avaliacdo de impactos, que restringem a modelagem quantitativa a estagios
relativamente iniciais na corrente de causa e efeito. Ao nivel midpoint, todas as
substancias listadas no Inventario do Ciclo de Vida (ICV) séo apropriadamente
agregadas as categorias de impacto de acordo com a caracteristica comum na cadeia de
causa e efeito do mecanismo ambiental. Essas caracteristicas ndo representam as

consequéncias finais do caminho ambiental das emissdes listadas no ICV, mas sdo
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indicadores de impacto ambiental potencial. Portanto, é reconhecido como um método

de AICV orientado ao problema (CAVALETT et al., 2013).

e Endpoint—a caracterizagdo considera todo o0 mecanismo ambiental até o seu ponto final,
ou seja, refere-se a um dano especifico relacionado com a area mais ampla de protecao

(saude humana, ambiente natural e recursos). Para Jolliet et al. (2003), esta modelagem

presente em metodos orientados a danos pode, em certos casos, agregar altos valores de

incerteza. Segundo Cavalett et al. (2013), o0 modelo endpoint consiste basicamente da
caracterizagdo da severidade ou consequéncias das categorias de impacto midpoint nas
areas de protecdo no nivel endpoint.

e Combinado — considera as vantagens das abordagens midpoint e endpoint

Até agora, poucos estudos foram realizados para comparar as abordagens midpoint e
endpoint (DONG e NG, 2014). O trabalho de Bare e Gloria (2006) indicou que os resultados
midpoint sdo mais abrangentes para cobrir possiveis intervengdes ambientais, enquanto a
abordagem endpoint pode negligenciar alguns aspectos na derivacao dos indicadores de danos.
Bare (2010) concluiu que os resultados midpoint podem fornecer analises de uma maneira mais
cientifica, enquanto a abordagem endpoint deve fornecer apoio adicional. Segundo Hauschild
et al. (2008), as versdes mais atuais dos métodos de AICV apresentam nivel de avaliacdo
midpoint ou combinado, j& que as avaliacBes realizadas no nivel endpoint apresentam
modelagem com complexidade e incertezas maiores.

Dentre os varios metodos de AICV existentes, 0 método ReCiPe se destaca por ser uma
continuacdo de dois métodos (CML 2002 e Eco-indicator 99), que integra e harmoniza as
abordagens midpoint e endpoint em uma estrutura consistente, remodelando e atualizando todas
as categorias de impacto, exceto radiacdo ionizante. O método ReCiPe usa um mecanismo
ambiental como base para a modelagem. Um mecanismo ambiental pode ser visto como uma
série de efeitos que juntos podem criar um certo nivel de danos, por exemplo, para a saide
humana ou para os ecossistemas. Por exemplo, para a mudanga climatica, sabe-se que um
numero de substancias, aumenta o forcamento radiativo, isso significa que o calor € impedido
de ser irradiado da terra para o espago. Como resultado, mais energia € aprisionada na terra, e
a temperatura aumenta. Como resultado disto, podemos esperar mudancas nos habitats para o0s
organismos Vvivos, e como resultado final, espécies animais podem ser extintas (GOEDKOOP
et al., 2008).

O principal objetivo do método ReCiPe € transformar a longa lista de resultados do ICV

em um namero limitado de pontuac6es de indicadores. Essas pontuacfes expressam a gravidade
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relativa em uma categoria de impacto ambiental. No ReCiPe, determina-se indicadores em dois
niveis midpoint e endpoint. Assim, a ideia € que cada usuério possa escolher em que nivel ele
quer ter o resultado: 18 categorias de impacto midpoint que sao relativamente robustos, mas
ndo sdo faceis de interpretar ou 3 endpoint faceis de entender, mas mais incertos (GOEDKOOP
et al., 2008). A Tabela 2.5 mostra as 18 categorias de impacto do método ReCiPe a nivel

midpoint, que foram usadas neste trabalho.

Tabela 2.5 Categorias de impacto a nivel midpoint do método ReCiPe

Categorias de impacto Abreviacao Unidade
Ocupacao de terras agricolas ALO m2a
Mudanca climatica cC kg CO:2 - Eq
Esgotamento fdssil FD kg oil-Eq
Ecotoxicidade em agua doce FET kg 1,4-DCB-Eq
Eutrofizagdo de agua doce FE kg P-Eq
Toxicidade humana HT kg 1,4-DCB-Eq
Radiag&o ionizante IR kg U235-Eq
Ecotoxicidade marinha MET kg 1,4-DCB-Eq
Eutrofizagdo marinha ME kg N-Eq
Esgotamento de metal MD kg Fe-Eq
Transformacdao natural da terra NLT m?2
Esgotamento de ozénio oD kg CFC-11-Eq
Formacéo de material particulado PMF kg PM10-Eq
Formacao de oxidantes fotoquimicos POF kg NMVOC
Acidificacdo terrestre TA kg SO2-Eq
Ecotoxicidade terrestre TET kg 1,4-DCB-Eq
Ocupacéo de terras urbanas uLoO m2a
Esgotamento da dgua WD m?3

Fonte: GOEDKOORP et al. (2008)

Cada método (midpoint, endpoint) contém fatores de acordo com trés perspectivas
culturais. Tais perspectivas representam um conjunto de escolhas em questdes como a
perspectiva temporal ou as expectativas de que uma gestdo adequada ou o futuro
desenvolvimento tecnoldgico podem evitar danos futuros (GOEDKOORP et al., 2008).

e Individualista (I): a curto prazo, otimismo de que a tecnologia pode evitar muitos
problemas no futuro.

e Hierarquica (H): modelo de consenso, como muitas vezes encontrado em modelos
cientificos, este é muitas vezes considerado o modelo padréo.

e lgualitaria (E): longo prazo baseado no principio do principio da precaugéo.
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Métodos atribucional e consequencial

Segundo Muniz (2012), o desenvolvimento da metodologia de estudos de ACV ganhou
impulso na década de 90 do século passado e sinalizou para uma distingdo entre dois tipos de
métodos: a ACV atribucional e ACV consequencial. A distin¢do entre estes dois métodos € um
exemplo de como as escolhas na fase de defini¢éo de objetivo e de Escopo de uma ACV podem
influenciar escolhas metodoldgicas e de dados para as fases de ICV e de AICV.

A ACYV atribucional e consequencial irdo gerar diferentes informacdes ambientais uma
vez que as ferramentas possuem uma distin¢gdo no escopo e nas fronteiras. Por isso, muitas
tentativas tém sido feitas para descrever quando os dois diferentes tipos de ACV séo
apropriados. Alguns autores defendem que a escolha entre uma ACV atribucional e
consequencial depende das razbes pelas quais a ACV estd sendo conduzida, com o enfoque
atribucional sendo mais apropriado para o0 conhecimento sobre os aspectos ambientais dos
produtos e o enfoque consequencial sendo mais apropriado para 0 suporte de decisdes
(TILLMAN, 2000).

Usando a ACV atribucional, é possivel investigar o desempenho de uma tecnologia ou
produto em uma estado estacionario diferente (futuro ou histérico) ou um estado ficticio
caracterizado por um desempenho modificado e uma tecnologia ambiental distinta. Assim,
estudos prospectivos podem ser atribucionais jd& que ndo precisam ser necessariamente
comparagdes de mudancas marginais de um estado atual. J4 a ACV consequencial, mesmo que
o foco seja normalmente usado para estimar consequéncias ambientais futuras de uma decisédo
tomada no presente, em principio, seria possivel usar uma perspectiva orientada em uma
mudanca retrospectiva para rastrear as consequéncias ambientais tanto de uma escolha historica

como especular as consequéncias de uma deciso no futuro (SANDEN; KARLSTROM, 2007).

Limitagdes e desafios da ACV

Zocchi (2014) identificou, em seu trabalho de mestrado, as limitacbes da ACV sob a
Otica de pesquisas académicas e concluiu que existe um interesse da area académica em relacao
aos estudos de ACV, entretanto, 0 mesmo ndo ocorre no momento de firmar parceria com
empresas para a aplicacdo desta metodologia. A falta de banco de dados genuinamente
brasileiro é o fator mais relevante em relacdo as limitagfes que a ACV enfrenta no Brasil. Além

disso, a ACV apresenta limitacbes em relacdo a sua subjetividade, necessidade de um
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conhecimento cientifico em relacdo aos impactos presentes nos bancos de dados e auséncia de
um método consolidado.

A 1SO 14040 (ABNT, 2009a) esclarece que a AICV pode ndao demonstrar diferencas
significativas entre categorias de impacto e o0s respectivos resultados dos indicadores para
sistemas de produtos alternativos. Isto pode acontecer devido a motivos como desenvolvimento
limitado dos modelos de caracterizagdo, analise de sensibilidade, anélise de incerteza para a
fase de AICV, limitacdo na coleta de dados de inventario apropriados e representativos para
cada categoria de impacto, entre outros.

As incertezas (discrepancia entre a quantidade mensurada ou calculada e o valor real)
dificilmente sdo consideradas na ACV, entretanto este valor pode ser alto. Portanto, ha a
necessidade de realizar uma andlise de incertezas na execucdo de um estudo de ACV, o que
acarretaria em um apoio na interpretacdo dos resultados. Exemplos de incertezas: dados,
modelo, variabilidade, epistémica, etc. (FINNVEDEN et al., 2009).

Apesar de muitas areas ainda necessitarem de um desenvolvimento maior (por exemplo,
ferramentas para a ACV consequencial; métodos de avaliacdo dos impactos sobre servicos
ecossistémicos de uso da terra e da agua; métodos de ponderacdo), pode-se dizer que a
metodologia de ACV se desenvolveu durante as Gltimas décadas. Atividades atuais referentes
a garantia da qualidade, consisténcia e harmonizacao de métodos s&o exemplos disso. E também
interessante notar o desenvolvimento de aplicacdo da ACV em novas areas indicando a
necessidade de avaliar e comunicar o impacto ambiental de produtos. Ha muitas areas em que
o desenvolvimento tem sido mais significativo, isto inclui: melhor entendimento da diferenca
entre ACV consequencial e atribucional, método hibrido para anélise de entradas e saidas,
melhores modelos para AICV e banco de dados para ICV (FINNVEDEN et al., 2009).

2.1.10 Otimizacdo Multiobjetivo

Otimizacdo é o ato de obter o melhor resultado em determinadas circunstancias. Na
concepcao, construcdo e manutencdo de qualquer sistema de engenharia, 0s engenheiros tém
de tomar muitas decisOes tecnologicas e de gestdo em varias fases. O objetivo final de todas
essas decisdes é minimizar o esfor¢o necessario ou maximizar o beneficio desejado. Uma vez
que o esforco requerido ou o beneficio desejado em qualquer situacao préatica pode ser expresso
como uma funcdo de certas variaveis de decisdo, a otimizacdo pode ser definida como o
processo de encontrar as condigdes que ddo o valor maximo ou minimo de uma funcéo, sujeito

a um conjunto de restricbes. Nao existe um Gnico método disponivel para resolver todos 0s
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problemas de otimizagdo eficientemente. Assim, varios métodos de otimizacdo foram
desenvolvidos para resolver diferentes tipos de problemas. Os métodos 6timos de busca sdo
também conhecidos como técnicas de programacdo matematica e sdo geralmente estudados
como parte da pesquisa operacional. A pesquisa operacional € um ramo da matematica
preocupado com a aplicacdo de métodos cientificos e técnicas para problemas de tomada de
deciséo e com o estabelecimento das melhores ou melhores solugdes (RAO, 2009).

Otimizacdo é uma técnica amplamente utilizada em Pesquisa Operacional e tem sido
empregada em uma variedade de aplicacdes. No entanto, em muitas situacdes, os tomadores de
decisdo se veem desejando otimizar vérias funcdes objetivo diferentes ao mesmo tempo. O
processo de otimizacdo sistematica e simultanea de uma colecdo de funcgdes objetivas €
chamado de otimizacdo multiobjetivo (Multi-objective Optimization - MOQ) ou otimizacdo de
vetores (ERHGOTT, 2005).

O problema geral de MOO ¢ apresentado da seguinte forma (MARLER e ARORA,
2004):

Minimizar F(x) = [F,(x), F,(x), ..., Fr (x)]T
sujeitoa g;(x) <0, j=12,..,m, (2.10)
h(x)=0 [1=12,..,¢,

Em que k é o nimero de fungdes objetivo, m é o nimero de restricdes de desigualdade
e e 0 numero de restricbes de igualdade. x € E™ é um vetor de varidveis de projeto e F(x) €
E* é um vetor de fungBes objetivo F;(x): E™ — E*. O espaco de projeto viavel é definido como
X ={x]g;(x) <0, j =1,2,..,m}. O espaco critério viavel é definido como Z = {F(x)|x €
X}.

Em contraste com a otimizacdo de um Unico objetivo, uma solucdo para um problema
multiobjetivo é mais um conceito do que uma definicdo. Normalmente, ndo existe uma unica
solucdo global, e muitas vezes é necessario determinar um conjunto de pontos que se encaixam
em uma definicdo predeterminada para um 6timo (MARLER e ARORA, 2004). O conceito
predominante na definicdo de um ponto ideal é o do 6timo de Pareto (PARETO, 1906). Um
ponto de solugdo é um Pareto 6timo se ndo for possivel mover-se a partir desse ponto e melhorar
ao menos uma funcdo objetivo sem detrimento de qualquer outra funcdo objetivo.
Alternativamente, um ponto € fraco Pareto 0ptimo se ndo é possivel mover-se a partir desse

ponto e melhorar todas as funcdes objetivo simultaneamente (MARLER e ARORA, 2010).
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O fato de se resolver ou ndo uma formulagdo de MOO particular serve como uma
condigdo necessaria e/ou suficiente para um Pareto 6timo é central para o seu desempenho. No
entanto, essas caracterizacbes podem desviar ligeiramente do seu significado em termos de
otimizacao de objetivo Unico. Se uma formulacéo fornece uma condigdo necessaria, entdo para
um ponto ser um Pareto o6timo, ela deve ser uma solucdo para essa formulacao.
Consequentemente, cada ponto 6timo de Pareto pode ser alcangado com ajustes nos parametros
do método (expoentes, pesos, etc.). Se um ponto € atingivel usando uma formulacao particular,
diz-se que a formulacao captura esse ponto. Contudo, algumas solucdes obtidas utilizando essa
formulagdo podem ndo ser Pareto 6timo. Por outro lado, se uma formulacdo fornece uma
condicdo suficiente, sua solucdo é sempre 6tima de Pareto, embora certos pontos 6timos de
Pareto possam ser inatingiveis (MARLER e ARORA, 2004).

O Pareto 6timo € um caso especial de eficiéncia sutilmente distinto, mas essa distin¢ao
é irrelevante em termos de aplicacBes praticas. A eficiéncia, que é a mesma ideia de
admissibilidade ou ndo-inferioridade, € um conceito priméario na MOO e é definida da seguinte
forma (MARLER e ARORA, 2004):

e Eficiente e ineficiente: um ponto, x* € X, é eficiente se ndo existir outro ponto, x € X,

tal que F(x) < F(x*) com ao menos um F;(x) < F;(x*). Caso contrario, x* é

ineficiente.

e Fronteira Eficiente ou Fronteira Pareto: o conjunto de todos os pontos eficientes é
chamado de fronteira eficiente, convencionalmente mostrado graficamente.

Uma alternativa a ideia de 6timo e eficiéncia de Pareto, que produz um Unico ponto de
solucdo, é a ideia de uma solucdo de compromisso. Trata-se de minimizar a diferenca entre o
potencial ponto 6timo e um ponto de Utopia (também chamado de ponto ideal), que é definido
da seguinte forma (MARLER e ARORA, 2004):

e Ponto de Utopia: um ponto, F° € Z*, é um ponto de utopia se para cada i =

1,2, ..,k F? = minimo,{F(x)|x € X}.

Em geral, F° é inalcangavel. A proxima melhor alternativa é uma solugéo mais proxima
possivel do ponto de Utopia. Tal solucdo é chamada uma solugdo de compromisso e é Pareto
Otima. O termo "proximo" geralmente implica que se minimiza a distancia Euclidiana N(x), que
é definida da seguinte forma (MARLER e ARORA, 2004):
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1
2

N(x) = [F(x) - F| = {Z [F, (o) - Fg]z} 2.11)

1

Entretanto, ndo é necessario restringir a proximidade ao caso de uma norma euclidiana
(Vincent,1983). Alem disso, se diferentes funcdes objetivas possuem unidades diferentes, a
norma euclidiana ou uma norma de qualquer grau torna-se insuficiente para representar a
aproximagdo matematicamente. Consequentemente, as fungdes objetivo devem ser
transformadas de modo que elas sejam adimensionais (MARLER e ARORA, 2004).

Existem certos problemas de MOO que exibem um ponto de joelho (knee point) em suas
fronteiras de Pareto. Um ponto de joelho é quase sempre a solucdo mais escolhida e sdo bem
reconhecidos por pesquisadores de MOO (DEB e GUPTA, 2010). H& muitas defini¢des de
ponto de joelho, porém a utilizada neste trabalho foi a seguinte:

e Ponto de joelho: Um ponto de joelho é o ponto 6timo de Pareto com o angulo reflexo

maximo calculado a partir de seus vizinhos (Figura 2.6).

Figura 2.6 llustracdo de ponto de joelho baseado no angulo reflexo.

lﬂ

Fonte: Deb e Gupta (2010)

Outro conceito importante na MOO é o ponto de Nadir que significa, em principio, o
oposto ao significado de um ponto ideal, no contexto de MOO. Um ponto de Nadir corresponde

a um vetor cujos componentes compreendem 0s piores pontos de cada um dos multiplos
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objetivos entre os pontos ndo dominados. Uma vez que o ponto de Nadir e o ponto ideal séo
conhecidos, descobre-se a gama precisa de valores de pontos ndo dominados em cada objetivo.
Conhecer o alcance de cada objetivo permite dimensionar adequadamente esse objetivo e esta
é uma questdo importante para muitas abordagens multicritérios (KOKSALAN e LOKMAN,
2014). Em problemas de minimizacdo, esta tarefa é diferente de simplesmente maximizar M
fungdes objetivo um de cada vez. Isto € porque a busca do pior valor de um objetivo deve ser
restringida dentro das solucfes 6timas de Pareto. Esta € a razdo pela qual a estimativa do ponto
de Nadir é uma tarefa complexa e ndo ha nenhum algoritmo provavel para a tarefa, mesmo para
problemas de otimizacdo linear multiobjetivo com trés ou mais objetivos (DEB; MIETTINEN;
SHARMA, 2009).

Tipicamente, ha infinitas solucdes Pareto Otimas para um problema multiobjetivo.
Assim, muitas vezes é necessario incorporar preferéncias do usuario para varios objetivos, a
fim de determinar uma Unica solucdo adequada. Com métodos que incorporam a priori a
articulacdo de preferéncias, o usuério indica preferéncias antes de executar o algoritmo de
otimizacdo, permitindo que o algoritmo determine uma unica solucdo que reflete tais
preferéncias. Alternativamente, com uma articulacdo a posteriori de preferéncias, €
manualmente seleciona uma Unica solugdo a partir de uma representagdo do conjunto de Pareto
6timo (MARLER e ARORA, 2010). Este trabalho enfoca o uso do método da soma ponderada
para a articulagdo a priori. No entanto, existem muitas outras abordagens e combinagdes de
métodos existentes, tanto com articulacdo de preferéncias a piori como posteriori, cujo detalhes
podem ser encontrados em Marler e Arora (2004).

A abordagem mais comum para a MOO é a soma ponderada, que é um método com
uma articulacdo a piori de preferéncias. Tais tipos de métodos permitem ao usuéario especificar
preferéncias, podendo ser articuladas em termos de metas ou da importancia relativa de
diferentes objetivos. A maioria desses métodos incorpora parametros que podem ser ajustados
para refletir as preferéncias dos tomadores de decisdo ou serem continuamente alterados em um
esforco para representar o conjunto completo de Pareto (MARLER e ARORA, 2004).

Usando o método da soma ponderada para resolver o problema em (2.10), € necessario

selecionar pesos escalares w; e minimizar a seguinte funcéo objetivo composta:

k
U= Z w; Fi(x) 2.12)
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Se todos os pesos forem positivos, 0 minimo de (2.12) é Pareto 6timo (ZADEH, 1963).
No entanto, a interpretacdo errada do significado tedrico e pratico dos pesos pode tornar o
processo de selecdo intuitiva de pesos ndo arbitrarios uma tarefa ineficiente.
Consequentemente, muitos autores desenvolveram abordagens sistematicas para selecionar
pesos. O método da soma ponderada fornece uma abordagem bésica e facil de usar para MOO
e é atil como tal (MARLER e ARORA, 2010).

Na MOOQ, diferentes métodos séo frequentemente usados para gerar um conjunto de
solucdes eficientes das quais o tomador de decisdo pode escolher. Por conseguinte, sdo
preferiveis métodos que sdo capazes de produzir todo o conjunto de soluges eficientes. Cada
um dos métodos tem vantagens e desvantagens e muitos deles podem ser adaptados a problemas
especificos. No entanto, ainda ndo ha nenhum "melhor" método geral que pode ser usado para
resolver problemas de MOO (ERHGOTT, 2005).

2.2 Metodologia

2.2.1 Processo Industrial de Produc&o de Etanol Hidratado da Destilaria COCAFE

Em resumo, ap6s os processos de recepcao da cana-de-acUcar e extracdo, o caldo, que
contém cerca de 4% de sélidos suspensos, troca calor com correntes de processos e é decantado
com cal produzindo o caldo clarificado que contém, no maximo, 0,5% de so6lidos suspensos. O
caldo clarificado segue para os trocadores de calor, onde € aquecido até uma temperatura
proxima a temperatura de ebulicdo, e entdo entra no sistema de evaporadores. Em seguida, o
caldo concentrado segue para o0s tanques de fermentacéo e, posteriormente, para as colunas de
destilacdo (RIGHETTO, 2008).

O Sistema de evaporacéo industrial da Usina COCAFE consiste de um evaporador do
tipo falling film® seguido por trés evaporadores convencionais do tipo Robert de tubos verticais
curtos, arranjados em paralelo. O primeiro efeito é aquecido com vapor de escape (VE),
proveniente das turbinas de geracdo de energia. O segundo efeito é constituido por trés
evaporadores. O caldo clarificado entra no primeiro efeito e sai na condicdo de caldo pré-
concentrado, o qual é uniformemente distribuido para os outros trés evaporadores do segundo

efeito, tornando-se o caldo concentrado.

3 Evaporadores de passagem Unica do tipo falling film podem ser operados com uma diferenca de temperatura
muito baixa entre os meios de aquecimento e o liquido de ebuli¢do, e também tem um tempo de residéncia muito
curto. Além disso, eles sdo bem adaptados para a concentragdo de liquidos viscosos (McCABE, 2001).
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Somente uma parte do vapor gerado no primeiro efeito (V1) é usada para aquecer o
segundo efeito. O vapor excedente proveniente do primeiro efeito é retirado e usado como
fluido de aquecimento em varias outras se¢cdes da planta, por exemplo, aquecer as colunas de
destilacdo. Este vapor é comumente chamado de vapor vegetal. Entretanto, as vezes, a producéo
de vapor do primeiro efeito é insuficiente para alimentar o segundo efeito e as colunas de
destilacdo. Nesse caso, 0 vapor de primeiro efeito é complementado por vapor proveniente das
turbinas a vapor (VE), por meio de uma valvula redutora de pressao, normalmente reduzindo
de 1,5 kgf/cm? para 0,8 kgf/cmz2 (em pressdes absolutas).

No segundo efeito é gerado outro vapor vegetal (V2) utilizado como fluido de
aquecimento de caldo misto proveniente do processo de extragdo em etapas que precedem a
clarificacdo do caldo de cana. Os condensados de VE e V1 sdo reaproveitados na alimentacao
do gerador de vapor, enquanto que o condensado de V2 é utilizado na embebicdo do processo

de extracdo. A Figura 2.7 esquematiza o sistema de evaporagéo descrito.

Figura 2.7 Sistema de evaporacdo COCAFE.
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Fonte: Jorge et al. (2010b).

O caldo concentrado é direcionado para as dornas de fermentacéo. A planta contempla
doze dornas de fermentagdo, com capacidade de 200 m? cada uma. O tempo total de reagéo,
que compreende os processos de enchimento das dornas, esvaziamento e centrifugacdo para

recuperacao da levedura é de aproximadamente 8 horas.
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A corrente liquida dos fermentadores é armazenada em tanques pulméo, chamadas de
dornas volantes, até iniciar o processo de destilagdo. A corrente gasosa deixando o fermentador
carrega uma quantidade de etanol que pode variar de 0,3 a 0,5% em massa. Essa corrente gasosa
é direcionada para uma coluna de absorcao, também chamada de coluna de recuperagéo, onde
o etanol é absorvido pela 4gua de lavagem. A corrente gasosa deixa a coluna de absor¢do com
uma quantidade desprezivel de etanol e é ventilada para a atmosfera. A corrente liquida é
reciclada para as dornas volantes e depois € enviada para sistema de destilacdo, composto por
cinco colunas de destilacdo: A, Al, B, Bl e D (Figura 2.8).

Figura 2.8 Sistema de destilagio COCAFE.
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Fonte: Jorge et al. (2010a).

O vinho centrifugado, com teor de etanol na faixa de 6,0-10,0% em volume, proveniente
da dorna volante, é aquecido até as proximidades da sua temperatura de ebulig&o,
aproximadamente 94 °C, antes de ser alimentado no topo da coluna Al. Este aquecimento é

efetuado em trés etapas. Inicialmente o vinho passa pelo condensador de topo (E) da coluna B,
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onde age como fluido de resfriamento e sera aquecido até aproximadamente 70 °C. A seguir,
passa pelos trocadores de calor K, trocando calor com a vinhaga na base da coluna A, e completa
0 seu aquecimento nos trocadores de calor K1 até atingir 92-93 °C, aquecidos com VE a fim de
alcancar uma temperatura proxima a de ebulicéo.

A coluna Al (coluna de epuracéo) tem como principal objetivo separar do vinho as
substancias mais volateis e eventuais gases solubilizados na corrente de alimentacéo. O vinho
é alimentado no topo da coluna Al e desce prato a prato em direcdo a coluna A (coluna de
esgotamento do vinho). Nesse trajeto é gerada uma corrente gasosa rica em componentes de
maior volatilidade e gases ndo condensaveis que seguem para a coluna D (coluna de
concentragéo de cabeca).

A coluna D tem como objetivo elevar a concentracdo dos componentes volateis
indesejaveis ao maximo, facilitando a extracdo dos compostos secundarios condensaveis e das
fases ndo condensaveis. Dentre 0s compostos secundarios, destacam-se aldeidos, cetonas,
ésteres e 4cidos organicos. A corrente de fundo da coluna D contém um pequeno teor de etanol
e é encaminhada para a coluna B. Por sua vez a corrente de topo é conduzida aos condensadores
R e R1, de onde os gases incondensaveis sdo retirados num processo de purga denominado
degasagem, enquanto a corrente liquida composta pelos vapores condensados retorna a coluna
D na forma de refluxo total ou tem uma parte retirada do sistema como alcool de segunda
(mistura hidroalcodlica impura).

Da base da coluna A sai a vinhaca, corrente liquida com concentracdo maxima de etanol
de 0,016 °INPM (porcentagem massica). Entre as colunas A e Al sai uma corrente rica em
etanol com 30 a 40 °GL (porcentagem volumétrica) denominada flegma, a qual € admitida
imediatamente acima do primeiro prato da coluna B. O aquecimento da coluna A € feito por
injecdo direta de vapor saturado (V1) a 1,7 kgf/cm2.

A coluna B tem por objetivo concentrar a corrente de flegma proveniente da coluna A
até 93,2 + 0,6 °INPM. Do topo dessa coluna saem vapores alcodlicos que sdo condensados nos
condensadores E, E1, E2, e E3, resfriados pelo vinho (E) e pela &gua, sendo que 0s vapores
condensados retornam para o topo da coluna B em refluxo total. O alcool hidratado € retirado
do 42° prato e é resfriado nos trocadores de calor J1 e J2, enquanto o produto de fundo é
encaminhado para a coluna B1 (coluna de esgotamento do flegma). Do topo da coluna B1, os
vapores alcodlicos sdo conduzidos a base da coluna B enquanto da base da coluna B1 é retirada

uma corrente liquida denominada flegmaca, praticamente isenta de etanol.
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2.2.2 Declaracéo do Problema

O problema abordado neste trabalho pode ser formalmente declarado da seguinte forma.
A destilaria é obrigada a reduzir a sua producdo de vinhaca, de forma a cumprir com a recente
norma técnica ambiental, que por sua vez ira atender o objetivo do RenovaBio de expandir da
producdo de biocombustiveis no pais, com base na sustentabilidade ambiental, econémica e
financeira. Embora, muitos autores tenham proposto novos projetos aplicados as usinas de
etanol a fim de aumentar sua sustentabilidade (LEME e SEABRA, 2017; MACRELLI et al.,
2012; MORAES; ZAIAT; BONOMI, 2015; PETERSEN; FARZAD; GORGENS, 2015),
geralmente, os custos de investimento de capital ndo sdo vidveis para as usinas brasileiras,
reduzindo a probabilidade de colocar esses projetos de melhoria em prética. Portanto, o objetivo
desta andlise é propor modifica¢6es simples que levem a redugdes significativas nos impactos
econdmicos e ambientais.

Neste trabalho, comparou-se o uso do refervedor (Use of Reboiber - UR) com a injecdo
direta de vapor (Direct Steam Injection - DSI) para fornecer calor a primeira coluna de
destilacdo da destilaria COCAFE. Ap6s o processo de destilagdo, que € o primeiro processo
dentro da fronteira do sistema analisada (ver Figura 2.12), a estacdo de bombeamento envia a
vinhaca armazenada em lagoas abertas para os caminhdes, que € transportada a uma distancia
relativamente longa e depois aplicada ao solo. As caracteristicas do transporte e aplicacdo da
vinhaca utilizadas para a realizacdo de analises econdmicas e ambientais sao: (i) capacidade do
caminhdo de 60 m3, (ii) distancia média para realizar a fertirrigacdo de 90 km, (iii) dosagem de
vinhaca de 150 m3-ha e (iv) custo da fertirrigacdo por tonelada de vinhaca igual a US$ 0,75
(SANTOS; BOREM; CALDAS, 2015; ZORZENONI et al., 2014).

As alternativas UR e DSI foram analisadas utilizando dois critérios para realizar uma
comparacéo justa entre eles. Primeiro, a simulacédo foi desenvolvida em Aspen Hysys 8.6 para
comparar a producdo de etanol, flegma e vinhaca. Depois, as informacdes presentes na
simulacdo foram utilizadas para realizar as analises econdmica e ambiental programadas no
software de computacio numérica Matlab R2016a. E importante ressaltar que, como o resto das
atividades (processos de evaporacdo e fermentacdo) sdo comuns para a DSI e UR, toda a
avaliacdo econdmica e ambiental foi executada apenas dentro da fronteira do sistema, que
abrange os processos de destilagéo e fertirrigacéo.

Finalmente, para a melhor configuragdo encontrada na segunda etapa, buscou-se obter
um conjunto de solugdes alternativas representando o compromisso 6timo entre o desempenho

econdmico e ambiental, em vez de um Unico ponto.
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2.2.3 Estudo Comparativo das Alternativas de Processo

Um estudo comparativo é realizado removendo o bloco de ajuste ADJ-1 e zerando a
vazdo massica da corrente V1-A (Figura 2.12). Além disso, a variacdo da vazdo massica de
vinhaca, flegma e etanol foi calculada quando o aquecimento direto é substituido pelo
aquecimento indireto.

A ferramenta de avaliagdo programada no Matlab inclui modulos independentes para a
avaliacdo de impacto com base no balanco de massa e energia, bem como do inventério de
equipamentos retirados da simulacdo de Aspen Hysys utilizada para obter um modelo rigoroso
da planta. A abordagem usa um link dindmico usando a tecnologia COM para conectar e enviar
os resultados ao Matlab. Normalmente, o ponto de partida € uma simulacdo de uma
configuragdo com condigGes retiradas de dados industriais. Na analise de custo, o consumo de
materiais, agua e energia por quilograma de produto e todos os outros indicadores de custo sdo
calculados para cada configuracdo. Na avaliacdo ambiental, as emissdes de CO; para o ar, a
agua e o consumo de vapor sdo contabilizados, incluindo a eletricidade, transporte para a
disposicdo da vinhaga e suas emissGes para 0 ar e para a agua. A Figura 2.9 resume o

procedimento seguido. Informacg6es detalhadas podem ser encontradas em Torres et al. (2011).

Figura 2.9 Diagrama de fluxo do procedimento automatizado para a avaliacdo ambiental e

econdmica baseada na modelagem de processos.
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Modulo econdmico

Os célculos econdmicos utilizados neste trabalho usaram a metodologia de Turton et al.,
(2012). Assim, a estimativa de custo de capital é baseada no inventéario do equipamento e seus
parametros de projeto, como tamanho, temperatura de operacdo e pressdo, e sdo retirados
diretamente da simulacdo, os quais, por sua vez, sdo fixados com base nos parametros
operacionais da planta COCAFE. Os custos diretos de fabricacdo incluem os seguintes fluxos
de materiais e energia: fluxos de produtos, servigos publicos, emissdes e fluxos de residuos.
Geralmente, o combustivel usado para fornecer a energia para produzir vapor na caldeira é uma
das principais despesas operacionais. Entretanto, como a destilaria de alcool utiliza seu proprio
residuo (bagago) como biomassa para combustivel, os precos de vapor de baixa (LP), média
(MP) e de alta presséo (HP) séo calculados considerando as economias estimadas quando o
custo de queima de gés natural na caldeira é evitado. O custo do tratamento de residuos é devido
ao custo da descarga da vinhaca, que se baseia no transporte e na aplicacdo deste residuo.
Considerou-se que toda a vinhaca produzida é utilizada na fertirrigacdo. O custo operacional da
mao-de-obra é estimado com base no nimero de operadores necessarios por unidade de
equipamento por turno. Em seguida, os custos fixos e as despesas gerais foram calculados
aplicando-se os valores previamente calculados para obter um custo final de producéo, que sdo
calculados a partir do investimento de capital em relacdo as condi¢des do Brasil: taxa de juros
anual de 12,65% (BCB, 2015) usada como TMA, taxa de cambio média de 2015 do real
brasileiro para dolar americano (1 USD = 3,33 BRL), e vida util de planta de 20 anos.

O indicadores econdmicos utilizados para avaliar a rentabilidade das alternativas do
processo sdo 0 VPL e o payback descontado?®. Sendo o investimento inicial a diferenca entre o
custo total de capital anual entre a DSI e UR e o fluxo de caixa a diferenca entre o custo total

de producéo (por ano) das duas alternativas DSI e UR.

Maddulo ambiental

O impacto ambiental é quantificado usando os principios de ACV. Os fatores de dano
foram retirados do banco de dados Ecoinvent v3.01 usando abordagem atribucional (SWISS

4 No payback descontado, o fluxo de caixa é descontado e os pagamentos futuros reduzidos pelo seu custo de
capital. Isso é feito porque o dinheiro tem um valor maximizado no decorrer do tempo (BLANK e TARQUIN,
2008).
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CENTRE FOR LIFE CYCLE INVENTORIES, 2014). Para a realizacdo da avaliagdo de
impacto ambiental da vinhaga para o uso do refervedor, a nova quantidade de solidos fixos foi
estimada com base na composi¢cdo quimica media de solidos fixos da vinhaca a partir de caldo
de cana-de-actcar (21500 mg-L™*) medida por Prada et al. (1998) e a densidade da vinhaca
utilizada foi de 1,143 g.mL* (CAMARGO et al., 2009).

A metodologia de avaliagdo de impacto ReCiPe midpoint foi selecionada utilizando a
perspectiva temporal hierarquica, incluindo todos as dezoito categorias de impacto (Tabela 2.5).
A eletricidade necessaria para operar 0 processo de destilacdo, bem como as operacdes de
preparacdo do solo, aplicacdo de herbicida, colheita, pesticida e calcario ndo sdo consideradas
porque sdao as mesmas para ambos os cenarios. A unidade funcional selecionada é 1 kg de etanol
hidratado produzido. Toda a energia térmica e elétrica necessaria para 0 processo de producao
é produzida em unidades combinadas de calor e energia usando o bagaco como combustivel, o
que significa que as instalacdes de processamento de cana-de-aglcar sdo auto-suficientes no
consumo de energia. Dessa forma, o vapor requerido pela configuracdo UR é ndo contabilizado
(a mesma aproximacdo foi utilizada por Cavalett et al., (2013)). Os materiais, entradas e saidas
de energia relacionadas ao processo de destilacdo foram retirados da simulacéo do processo. O
esquema de cenario para a avaliacdo de ACV ¢é apresentado na Figura 2.10. As linhas tracejadas
mostram as atividades consideradas no ICV. Detalhes das atividades presentes no ICV, bem
como sua correlacdo com diferentes categorias de impacto estdo apresentadas no ANEXO .

Uma atividade de market ¢ uma atividade que ndo transforma insumos, mas
simplesmente transfere a troca intermediaria de uma atividade transformadora para outra que
consome essa troca intermediaria como uma entrada (por exemplo, da glicerina no fornecedor
a glicerina no consumidor). Um conjunto de dados de market coleta todas as atividades com o
mesmo produto de referéncia em uma determinada regido geografica. Em suma, sdo misturas
de consumo de um determinado produto em uma determinada regido geografica
(ECOINVENT, 2017).
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Figura 2.10 Esquema do cenério para a ACV
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Os dados do banco de dados do Ecoinvent podem ser agrupados em entidades
denominadas fluxos elementares. Estes s&o os fluxos de poluentes e recursos entre a tecnosfera®
e a natureza. Dados da producdo de energia e materiais, transporte e gestdo de residuos sao
obtidos a partir do banco de dados do Ecoinvent v3.01 considerando que a usina esta localizada
no Brasil. A metodologia ReCiPe fornece informacdes sobre o impacto dos nutrientes (N, P05
e K20 contidos na vinhaca da cana-de-agucar quando aplicados no solo); no entanto, ndo sdo
consideradas emissdes. Assim, os dados de N contidos na massa seca de vinhaga (4.73-10° kg
N/ kg de massa seca) e P.Os (2.22-108 kg P20s/kg de massa seca) séo utilizados para estimar a
quantidade de CO,, N2O, NOx, NHs, NO3, and PO3~ para o ar e para a agua subterranea
(lixiviacdo) de acordo com a Tabela 2.6 e utilizando o valor de sélidos fixos de caldo para

estimar a quantidade de massa seca de vinhaga.

5 Representa todas as atividades humanas. Uma troca de uma determinada atividade pode ser entre a atividade e o
ambiente (troca elementar, por exemplo, emissdo de CO; para 0 ar) ou entre duas atividades (troca intermediaria,
por exemplo, aguas residuais liberadas de uma atividade para outra) (Ecoinvent, 2017).
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Tabela 2.6 Fatores de emisséo resultantes da fertilizagdo mineral.

Substéncias liberadas Razéo Emissao Referéncia
CO2 3.64 kg CO2/kg N ar IPCC (2006)
N20 0.05 kg N2O/kg N ar Crutzen et al. (2008)
NOx 0.053 kg NOx/kg N ar Renouf et al. (2008)
NH3 0.026 kg NHs/kg N ar Renouf et al. (2008)
NO3 0.065 kg NO3/kg N agua Renouf et al. (2008)
P03~ 0.128 kg PO;3/kgN  &gua Bloesch et al. (1997)
C2HeO - ar Retirado da simulacao

Também foi realizada uma avaliacdo ambiental em termos de populacdo equivalente
(EP), que é a equivaléncia do potencial de polui¢do da vinhaca gerada por uma industria e da
populacdo que produz a mesma carga de poluicdo em matéria organica. A equivaléncia do
potencial de polui¢do da vinhaca gerada de uma industria de cana-de-agucar foi calculada de
acordo com as EquacOes 2.13 e 2.14 (informacOes detalhadas podem ser encontradas em
Moraes et al., (2014)). Algumas consideracdes sdo adotadas para esta avaliacao:
e Carga de poluicdo em termos de geracdo de esgoto domeéstico.
e Caracteristicas fisico-quimicas de "esgoto médio" (Cpgoe = 0.43 g-L™* de DQO).
e Taxas de vazdo de esgoto sujeitas as mesmas variacdes relacionadas ao consumo de
agua por populacio (PCCagua = 225 L-hab™*-dia?), corrigido pelo coeficiente de retorno
de esgoto/agua (c = 0,8 na contribuicdo de esgoto per capita (PCCesgoto)). Qv e DQOv

representam a vazdo massica e DQO da vinhaca, respectivamente.

PCCesgoto = CDQOe : PCCégua - C (2.13)

EP = (Qyv -DQOy)/ PCCesgoto (2.14)

2.2.4 Formulacdo Matematica

Em termos matematicos, a sintese de processos quimicos pode ser tratada como uma
MOO do problema de programacdo ndo-linear mista (moMINLP) que explica a minimizagéo
simultanea do custo total anualizado (TAC) e o impacto ambiental (EIl). Neste trabalho, aplicou-

se uma metodologia sistematica para o projeto e otimizagao de processos quimicos que se baseia
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no uso combinado de técnicas de simulagéo e otimizagdo. Mais precisamente, a tarefa de projeto
é resolvida por um método de otimizacdo de simulacdo apresentado por Brunet et al. (2012)
que explora as forcas complementares de ferramentas de optimizacdo (isto é, programacao ndo
linear, NLP) e simuladores de processos comerciais. E importante destacar que a metodologia
de otimizacdo é realizada apenas para a configuragdo UR, que apresentou os melhores
resultados (econémico e ambiental) para o processo apos o estudo comparativo.

Um solver de NLP externo programado Matlab é empregado para pesquisar os valores
do projeto e variaveis operacionais que minimizam o custo total e os impactos ambientais do
processo. Como solver de NLP, usou-se a fungdo "fminsearchbnd” que combina "fminsearch™
e "fminbnd" bem adaptada para um tipo de fungéo objetivo "ndo linear smooth" com restri¢des.
O critério de terminacdo aplicado é definido de acordo com os limites superior e inferior de
cada variavel (isto €, o algoritmo cessa a busca quando os vetores dos limites superior e inferior
de todas as variaveis sdo avaliados). Uma vez que a funcdo Matlab "fminsearch" minimiza uma
determinada funcédo objetivo, deve-se mudar a fungéo objetivo para colocar o problema como
um moMINLP. Para realizar essa tarefa, é necessario obter informacfes de gradiente com
relacdo a funcdo e restrices objetivas, apresentadas a seguir. Em seguida, o problema
moMINLP sob restri¢des, resolvido e otimizado em um simulador de processo, € expresso da

seguinte forma:

) mx;n U={fi(x,u,xp), ..., fn(x,u,xp)}
Sujeitoa  h;(x,u,xp) =0 05

hg(x,u,xp) =0

ge(x,u,xp) <0

No modelo (M), f1 representa a funcdo objetivo econémica, enquanto f2 a f, indicam o
conjunto de funcBes de métricas ambientais (por exemplo, indicadores da metodologia
ReCiPe). Fungdes h; sdo equacdes implicitas resolvidas pelo simulador de processo (por
exemplo, balancos de massa), enquanto he e ge sdo restricdes explicitas de igualdade e
desigualdade externas (por exemplo, temperatura do processo). As variaveis de projeto sdo
dadas por xp, enquanto x denota as demais variaveis de processo calculadas pelo simulador, e
u representa parametros fixos ndo modificados durante os calculos. Note-se que xp inclui apenas

variaveis continuas (por exemplo, fluxo de calor, pressdes, temperaturas, vazdes). A precisdo
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da funcdo € 0,001 para a funcdo normalizada contra 1,0 para o custo e otimizacdo ambiental,

considerando as mesmas varidveis de tolerancia entre cada otimizagao.
Funcéo objetivo: custo anual totalizado

O modelo (M) procura otimizar simultaneamente os TAC e El dos processos simulados
a fim de construir a fronteira de Pareto. A otimizacéo foi aplicada a todo o processo simulado,
ndo so dentro da fronteira do sistema (Figura 2.11).

TAC representa o custo de capital anual (CF) e os custos operacionais (CO):
TAC = CF + CO (2.16)

O CF inclui apenas o custo para comprar e instalar o refevedor na coluna de destilacdo
(CR). A correlacdo de Guthries para avaliacdo econdmica € adotada para refevedores tipo kettle
de aco carbono de até 1000 m2 de &rea (TURTON et al., 2012), utilizando o mais recente CEPCI
(CHEMICAL ENGINEERING, 2017), que é 1,7% menor que o correspondente do ultimo ano
(CEPCI, 2016).

Em que Cy é o custo de compra do refervedor para a rea requerida, Fy, é o fator de

modulo bare e E, € o fator de variagédo de presséo.
log1o Cp = Ky + Ky.logy0(4,) + K. [logy(4,)]? (2.18)
A area do refervedor (4,) foi calculada a partir da diferenca de temperatura média

logaritmica (ATy,), do coeficiente global de transferéncia de calor (U,) e da taxa de

aguecimento (Q,) da seguinte forma:

A = (UrIQA—TTm) (2.19)
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Finalmente, o custo do equipamento é multiplicado pelo fator de recuperacéo de capital
(crf), que estd em funcdo da taxa de juros (i) e da vida util da planta (parametro t).

CF = Cp.crf (2.20)
i+t

Os custos operacionais sdo calculados para obter um custo final de fabricagéo. Os fatores
considerados sdo a demanda de eletricidade (E), a producédo de vapor (SP), a energia da agua
de resfriamento (CW), as matérias-primas (RM), a gestdo de residuos (WM) e os custos gerais
de operacdo (c). Para a otimizacdo econdmica, 0 custo operacional total € a soma de todos o0s
esses fatores.

CO = Z (ETYL'CE + SPm-CSP + CWm-CCW + RMm-CRM + WMTYLCWM
e (2.22)

+ ¢, ).top

Os custos operacionais para cada unidade de equipamento m sdo calculados
multiplicando cada fator por seu respectivo preco e depois pelo tempo de operacéo anual total
(top) como mostrado na Equacdo 2.22. Os parametros cg, Csp, Ccw, Crm» Cwm and c,
($/unidade) sdo respectivamente os custos diretos para eletricidade, producéo de vapor, agua de
resfriamento, matérias-primas, gestao de residuos e operagdes gerais (QUAGLIA et al., 2012).

O simulador de processo fornece os valores de Em, SPm, CWm, RMm e WMm.
Funcéo objetivo: impacto ambiental

Conforme explicado na secdo 2.1.9, a fase de AICV traduz os dados do ICV para 0s
impactos ambientais correspondentes. O dano em uma dada categoria (DAMq) é determinado a
partir das entradas de inventario do ciclo de vida (LCly) e do conjunto correspondente de fatores

de dano (dfyg), de acordo com a seguinte equacéo:
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Na dltima fase da ACV, os resultados s&o analisados e as conclusdes e recomendagdes
sdo formuladas. Neste trabalho, a metodologia seguida fornece como resultado um conjunto de
solucdes otimas de Pareto que equilibram o desempenho econdmico e ambiental. A fase de
interpretacéo é realizada na anélise pds 6tima destas solugdes.

Neste trabalho, a otimiza¢do ambiental é realizada em termos de mudanca climatica,
que é uma das categorias de impacto a nivel midpoint presente na metodologia ReCiPe (ver
Tabela 2.5), semelhante ao trabalho de Zhang et al. (2014). As alteracdes climéaticas causam
uma série de mecanismos ambientais que afetam tanto a salde humana como a salde do
ecossistema. O foco da metodologia ReCiPe € o efeito marginal de adicionar uma quantidade
relativamente pequena de CO2 ou outros gases de efeito estufa, e ndo o impacto de todas as
emissdes (GOEDKOOP et al., 2008).

Restri¢des de processo

No processo estudado, as temperaturas de fermentacdo e de fertirrigacdo sao fixadas
como restri¢des. Por conseguinte, ndo é possivel utilizar os fluxos Energy 6 e Energy 8 na
otimizac&o (ver Figura 2.11). Além disso, as Energias 1, 2, 3 e 4 ndo puderam ser modificadas
devido as restri¢oes no fluxo de etanol, que sdo fixadas para atingir as especificacdes da coluna.
Finalmente, ndo € possivel variar a vazao caldo clarificado porque ele determina diretamente a
vazao de etanol de saida de acordo com a capacidade da planta. As variaveis utilizadas incluem
todos os graus de liberdade do modelo, quando possivel (por exemplo, temperatura, presséo,
vaz&o).

Consequentemente, ha oito variaveis independentes no processo, que sao temperatura e
pressdo do caldo clarificado, expansor e bomba, o fluxo de calor do vapor (Steam 2 In) e a
vazdo, temperatura e pressdao de agua de lavagem. As fronteiras para essas variaveis sdo
limitados pela memdria do computador e pelos limites fisicos das unidades de processo.

Portanto, as seguintes restricbes devem ser respeitadas:

e A temperatura de entrada do fermentador deve ser igual a 33 °C.
e A temperatura da vinhaca para fertirrigacdo deve ser igual a 49 °C.
e A fragdo de massica de etanol hidratado deve estar entre 0,925 e 0,938.

e A vazdo volumétrica de saida do etanol hidratado é 20 m3/h.
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2.2.5 Procedimento de Solugao

A Figura 2.11 descreve a metodologia que contém o algoritmo utilizado na programacéo
matematica. Este procedimento facilita o trabalho implementado, pois permite otimizar
modelos de processos quimicos e 0s pacotes termodinamicos associados que ja sdo fornecidos
pelo simulador sem ter que definir as equacdes acima mencionadas de forma explicita. Para
resolver o problema moMINLP, as varidveis de projeto sdo fixadas ao valor 6timo obtido na
ultima NLP resolvida na iteracdo k do algoritmo e uma série de problemas de simulacdo séo

avaliados em cada execucao.

Figura 2.11 Algoritmo da metodologia proposta
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O problema original € primeiro resolvido otimizando cada objetivo escalar individual
separadamente (isto é, pontos extremos da fronteira de Pareto). Neste trabalho, utilizou-se o
método da soma ponderada para obter a fronteira de Pareto, sendo um método que fornece uma
abordagem pratica e facil de ser usada para a MOO e é util como tal (MARLER e ARORA,
2010). Esta estratégia baseia-se na formulagédo de um modelo misto onde cada funcéo objetivo
tem de ser normalizada e multiplicada por um coeficiente ponderado para obter a nova funcgéo
a ser otimizada. Esta nova funcdo objetivo é entdo iterativamente resolvida para valores
diferentes dos parametros ponderados auxiliares (de zero a um).

Uma questdo-chave no algoritmo é que o simulador de processo deve convergir a cada
vez que o solver envia um conjunto de valores das variaveis de projeto. Caso contrério, 0
procedimento geral falhara e o solver deve automaticamente ir para a proxima iteracdo. Para
garantir isso, 0 NLP é modificado para desconsiderar solucGes inviaveis, adicionando variaveis
de folga e uma penalidade exata para a fungé@o objetivo. Assim, a NLP modificada assume a

seguinte forma:

(MA) rr;f)n z=a.f1(x,u,xp) + L. f(x,u,xp) + 1_[(51 + 5, + 53)

hl(x! u, xD) =0
he(x,u,xp) + 51 —5, =0 (2.24)

ge(x,u,xp) < s3

5120;5220;5320

No modelo (MA), f1 é a funcdo objetivo econémico, f, denota as métricas de ACV,
enquanto que 77 € um vetor de parametros de penalidade, e s1, S2 € S3 Sd0 vetores de variaveis
de folga positiva. Conforme observado, « é 0 peso do custo econdmico e S € 0 peso de impacto
ambiental. Ambos, a e £ variam de zero a um, dando origem a resultados diferentes para obter
uma curva de Pareto onde todos os valores sdo 6timos. A tarefa de decidir entre as diferentes
alternativas é realizada pelo tomador de decis&o, de acordo com suas preferéncias.

O loop interno resolve o problema de objetivo Unico auxiliar, enquanto que o loop
externo propde iterativamente novos valores para parametros ponderados. Um critério de
terminacdo que funciona bem na prética é parar quando o nimero pré-definido de pontos de

Pareto e gerado. Uma das principais vantagens desta abordagem € que ela garante que a solugéo
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encontrada é ao menos localmente otimizada, ao contrario de outras abordagens meta-

heuristicas que ndo apresentam tal propriedade (BRUNET et al., 2012).

2.3 Resultados e discussao

2.3.1 Simulacéo Integrada da Destilaria COCAFE

O presente tdpico tem por objetivo apresentar a simulacdo realizada para integrar os
processos de evaporacio e destilacdo da destilaria COCAFE ja validados anteriormente por
Jorge et al. (2010a, 2010b), atualizando os pardmetros operacionais (Figura 2.12). S&o
apresentadas as operacGes unitarias simuladas, bem como as que precisaram ser adaptadas
diante das limitacOes apresentadas pelo simulador. A configuragdo simulada conjuntamente
contempla os processos de evaporagéo, fermentacédo e destilacéo.

O simulador comercial de processos Aspen Hysys possui na sua génese a inddstria
petroquimica. Assim, a utilizacdo deste em outros setores, como a agroindustria, depende da
validacao dos pacotes termodindmicos e da adequacdo ou desenvolvimento de novos blocos de
simulacdo. Neste contexto, Jorge et al. (2010b) modelaram, simularam e validaram um sistema
industrial de evaporacdo composto por um evaporador falling film seguido de trés evaporadores
de tubos verticais com arranjo em paralelo. O modelo implementado no Aspen Hysys calculou,
com uma diferenca relativa de apenas 0,11%, os valores de vazéao de vapor e de caldo de cana-
de-agUcar do processo. Além disso, Jorge et al. (2010a) desenvolveram um modelo composto,
basicamente, de cinco colunas aquecidas por injecéo direta de vapor de um sistema industrial
de colunas de destilacdo de bioetanol usando o Aspen Hysys, o qual foi validado com dados
experimentais obtidos na planta, com desvios percentuais globais entre os valores simulados e
medidas na destilaria de 2,3% para as temperaturas, 12,95% para as concentracdes e 1,07% para
a producédo de bioetanol do sistema industrial de producdo, mostrando que o sistema foi
simulado com sucesso.

O processo integrado de producdo de alcool hidratado a partir de cana-de-actcar foi
simulado em Aspen Hysys 8.6 (Figura 2.12). Todos os dados de entrada foram fornecidos pela
destilaria, salvo indicacdo em contrario. O modelo termodindmico foi escolhido baseado no
trabalho de Marquini (2007) que realizou levantamentos de dados em uma planta industrial de
etanol em operacgéo, por meio de pontos de amostragem instalados nas colunas de esgotamento
e retificacdo do flegma e comparou os resultados obtidos por meio de simulagfes, em Aspen
Hysys, utilizando os modelos termodinamicos NRTL, UNIQUAC e Van Laar, constatando que
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0 modelo NRTL foi o que apresentou os menores desvios usando a analise de residuos
quadréticos médios.

O modelo € simulado a partir de processo validado de evaporagdo. Uma das adaptagdes
feitas no Aspen Hysys foi referente ao modulo de evaporadores, uma vez que nao existem tais
maodulos no banco de dados deste simulador. Foust et al. (1982) descreveram um evaporador
como um trocador de calor capaz de aumentar a temperatura da solugdo até a temperatura de
ebulicdo e um dispositivo de separacdo de fases. Assim, todos os trés evaporadores foram
representados pela combinacdo de um trocador de calor multitubular acoplado a um tanque
flash (as taxas de evaporacdo foram determinada pelas planilhas Evaporation Rate 1 e
Evaporation Rate 2-3). A primeira combinacéao trocador de calor/tanque flash imita o primeiro
efeito da evaporacdo, produzindo o vapor vegetal (V1). O vapor vegetal de primeiro efeito é
dividido em duas correntes (Bleeding e First Effect Steam), sendo que a segunda corrente passa
por um aquecedor (Heater1) antes de entrar nos evaporadores de segundo efeito. Tal aquecedor
representa um calor que ird compensar possiveis perdas de calor durante o primeiro efeito. Em
suma, o caldo clarificado (Clarified Juice In), contendo 13% (m/m) de sacarose, € concentrado
(C final) até 19,08% (m/m).

O caldo concentrado €, entdo, resfriado até a temperatura de 33°C (temperatura 6tima
para fermentacdo) e depois enviado para o sistema de fermentacdo que é composto por um
reator de conversdo (Fermenter) e uma coluna de absorc¢do (Absorption Column). Ruhul et al.
(2013) definiram em 90% a conversdo de sacarose em glicose e frutose (Equacdo 2.1) e em
95% a conversdo de glicose e frutose em etanol e didxido de carbono (Equacédo 2.2). Neste
trabalho, utilizou-se a estequiometria global das duas reaces citadas (Equacao 2.25), com 91%

de converséo:

Cy,Hy,044 + Hy,0 & 4C,HsOH + 4CO0, (2.25)

A corrente gasosa de COz, que carrega uma pequena quantidade de etanol, é direcionada
para a coluna de recuperacdo de etanol (Absorption Column). Neste processo o etanol é
absorvido por agua de lavagem (Wash Water). A corrente gasosa (CO. Stream) contém uma
guantidade desprezivel de etanol e é liberada para a atmosfera. A corrente liquida (To
Fermenter) é reciclada para o reator de fermentagé&o.

A corrente liquida proveniente do reator de fermentacdo (Beer) é uma solucdo diluida
de etanol contendo, em m/m, 86,70% de agua, 7,49% de etanol e o restante de CO; e sacarose
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ndo convertida. Esta corrente é bombeada para a primeira coluna de destilacdo (A1), trocando
calor em HE4 com a vinhaga e aquecida em Heater2 (com vapor de escape) até alcangar a
temperatura apropriada de alimentacdo, pouco mais de 90°C. No modelo do sistema de
destilacio da COCAFE as colunas A e Al e as colunas B e B1 (mostradas na Figura 2.8) foram
tratadas de forma conjunta como duas colunas de destilacdo convencionais equivalentes, Al e
B1, com refluxo total nos condensadores e injecdo direta de vapor V1-A e V1-B. A coluna Al
possui 26 estagios de equilibrio, sendo #25 o estagio de alimentacdo (numerando os estagios de
baixo para cima). O produto de fundo desta coluna € a vinhaga, enquanto que uma corrente
gasosa (Flegma) € obtida como saida lateral (#22), com 47,10% de etanol em m/m, e alimentada
na coluna B1 (#16), operada com 59 estagios de equilibrio. O produto de fundo da segunda
coluna de destilacdo é a flegmaca, constituido basicamente por 4gua quente, sendo utilizada na
assepsia de alguns equipamentos da destilaria. Finalmente, o etanol é retirado como saida lateral

(#57) da coluna B1 com 92,5% de etanol em massa.
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Figura 2.12 Simulagio integrada do processo de producéo de alcool hidratado a partir de cana-de-agticar da usina COCAFE com a fronteira do
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2.3.2 Comparagcéo das alternativas de processo
A Tabela 2.7 apresenta os parametros avaliados no estudo comparativo entre a
simulacdo da primeira coluna de destilacdo operada com injecéo direta de vapor e com 0 uso

de refervedor.

Tabela 2.7 Comparacéo entre injecdo direta de vapor e uso de refervedor.

Parametros DSI UR Variacéao (%)
Vinhaga (kg-h™) 1.86E+05 1.57E+05 -15.59
Flegma (kg-ht) 3.17E+04 3.18E+04 0.32
Etanol (kg-h™?) 1.62E+04 1.62E+04 0
Carga térmica no resfriador (kJ-h') 3.29E+7  2.49E+7 -24.32
Energia do refervedor (kJ-h) 0 6.55E+7 -
Energia de V1-A (kJ-ht) 3.90E+8 0 -

Fonte: O Autor (2017).

Houve uma diminuicdo significativa da vinhaca produzida (15,59%). Diminuir a
quantidade deste subproduto significa que os problemas ambientais e econdmicos associados
também s&o minimizados. Além disso, a producédo de flegma teve uma variacdo marginal e o
etanol permanece constante (atingindo a composi¢do desejada), o que € assegurado pelas
especificacbes da coluna de destilacdo durante o processo de simulagdo. Este estudo mostra
que, a nivel industrial, a substituicdo proposta pode ser implementada sem qualquer efeito sobre
a produtividade. Além disso, ha uma reducao de 24,31% na quantidade de energia usada para
resfriar a vinhaca antes do armazenamento e um menor consumo de energia pelo refervedor
(cerca de 83%) quando comparado a carga térmica do vapor usado para aquecer a coluna de
destilacdo na atual configuracao.

Uma das vantagens dessa nova configuracgdo esté relacionada com o fato de que o vapor
utilizado no refevedor pode retornar a caldeira, dando margem a uma alternativa adicional para
otimizar a integracdo térmica do processo, bem como reduzir o custo operacional da planta

quando a injecédo direta de vapor é substituida.
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Anélise econbmica

Como esperado, os custos de capital de UR sdo superiores a DSI (mais de 27%) devido
a necessidade de aquisicdo e instalacdo do refervedor, que é a principal diferenca entre as duas
configuragdes. Contrariamente, o custo da fertirrigagdo (o maior custo dentro do limite do
sistema) é menor quando a injecdo direta de vapor é substituida pelo uso de refervedor (7,21%
menor) devido a reducdo de mais de 15% na producdo de vinhaca, conforme mostrado na
Tabela 2.7. A Tabela 2.8 detalha os custos de investimento e de producdo para o sistema

analisado.

Tabela 2.8 Custos de capital e operacional para as alternativas analisadas.

DSI ($) UR ($) Variacdo (%)
Custo de investimento
Trocadores de calor 274749,00  350636,00 27,62
Custos operacionais (anuais)
Fertirrigacéo 1261237,00 1170296,00 -7,21
Utilidades
Eletricidade 151880,00  151880,00 0
Vapor (LP/MP/HP) 158863,00 41050,00 -74,16
Agua de resfrimento 198915,00  178829,00 -10,10
Mao-de-obra 331695,00  331690,00 0
Outros custos operacionais? 538631,00  739660,00 37,32
Total 2641221,00 2613405,00 -1,05

2 Inclui manutencdo, reparos, suprimentos operacionais, impostos locais, depreciacdo, seguros, despesas gerais e
despesas com administracdo (Turton et al., 2012).
Fonte: O Autor (2017).

Em relacdo a analise de rentabilidade, com uma taxa de desconto de 12,65% ao ano e
um periodo de 20 anos, os fluxos de caixa projetados sdo no valor de U$ 153071,00, o que é
maior que o custo inicial. O VPL positivo do projeto é de U$ 77184,00 e o periodo do payback
descontado é igual a 3,57 anos, indicando uma alta rentabilidade. Estes resultados indicam que

executar a modificacdo proposta é uma rentavel opcao.
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E importante lembrar que, embora um projeto ofereca um VPL positivo ou negativo, os
fluxos de caixa projetados ainda sdo estimativas que podem ter alguma incerteza no valor
absoluto, mas que normalmente explicam os comportamentos. A precisdo desses numeros
depende de outros parametros, como o risco financeiro associado ao tipo de projeto e a

habilidade e experiéncia do analista.

Avaliacédo ambiental

A Figura 2.13 apresenta os impactos calculados seguindo a metodologia ReCiPe. Os
valores obtidos foram normalizados pelos impactos da configuracgdo atual, incluindo todas as

dezoito categorias.

Figura 2.13 Comparagéo dos impactos normalizados para as alternativas do processo DSl e

UR seguindo a metodologia ReCiPe.
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A configuragdo UR apresentou menores impactos em todas as categorias quando
comparada a DSI e as reducbes mais significativas estdo relacionadas ao esgotamento da agua
(reducdo de 23,62%) e ecotoxicidade de agua doce (reducdo de 23,20%), causada
principalmente pela reducdo da quantidade de agua usada no resfriador para arrefecer a vinhaca

até a temperatura adequada (49 °C) antes de ser armazenada em lagoas abertas. Dependendo da
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area, extrair &gua pode causar danos significativos aos ecossistemas e a saide humana. Embora
a destilaria estudada esteja localizada no Sul do Brasil, 10,8% dos cultivos de cana-de-agucar
estdo localizados na regidao Nordeste (CONAB, 2017), onde comumente ha areas mais secas,
agravando seus impactos. Além disso, a reducao da ecotoxicidade de agua doce, considerando
os efeitos toxicos de produtos quimicos em um ecossistema, pode evitar a perda de
biodiversidade, contribuindo para a promocéao de uma destilaria mais sustentavel.

Vale ressaltar que as emissdes durante o armazenamento de vinhaca ndo sao
consideradas devido a falta de informac6es sobre o banco de dados Ecoinvent. No entanto, um
estudo recente (Moraes et al., 2017) avaliou as emissdes de gases de efeito estufa em
experimentos, simulando o sistema de manejo de vinhaca e concluiu que a emissdo de CH4 de
vinhaca ndo tratada foi medida a partir do dia 7 de armazenamento (esta fase de laténcia de sete
dias provavelmente se deve a um pH inicial baixo) equivalente a 43,8 kg CO- eq/kg de vinhaca
durante 21 dias. Esse resultado indica que uma menor quantidade de vinhaca produzida também
reduzira as emissdes de CH4 para a atmosfera caso a destilaria precise armazena-la por mais de
7 dias.

Em relacdo a populacdo equivalente, a aplicacdo de vinhaca no solo pela configuracdo
DSI resulta em uma carga poluente equivalente a uma cidade com aproximadamente 1,21-10°
habitantes (valor similar ao encontrado por Moraes et al., (2014)), comparével ao 142 maior
cidade no Brasil (IBGE, 2015). Para a configura¢do UR, ha uma carga de poluicdo equivalente
a carga de poluicdo de aproximadamente 1,02-10° habitantes (15% abaixo do caso anterior).

Todos esses resultados ambientais estdo relacionados a uma destilaria especifica no
Brasil com materiais e insumos energéticos fixos, porém se a mesma tecnologia é utilizada, os
resultados podem ser extrapolados para outras plantas. A destilaria COCAFE geralmente possui
culturas estaveis, o que significa que os parametros de entrada variam ligeiramente. No entanto,
para muitas destilarias a realidade é diferente. Para essas plantas, é também importante incluir
neste estudo uma analise de sensibilidade variando alguns pardmetros de entrada (por exemplo,
vazdo massica do caldo clarificado, distancia percorrida para aplicagdo da vinhaca) de modo a
melhor ajustar os resultados.

Ha varias areas em que o desenvolvimento da ACV tem sido fortemente utilizado nos
ultimos anos, mas existe a0 mesmo tempo varios casos em que seria Gtil um maior
desenvolvimento, como o desenvolvimento de novos métodos de avaliagdo dos impactos nos
servicos dos ecossistemas a partir do uso da terra e impactos do uso da &gua, bem como métodos

de ponderacdo (FINNVEDEN et al., 2009). Nesse sentido, a aplicacdo da ACV para avaliar os
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impactos ambientais causados pela vinhaga ndo permite uma anélise completa, pois ha
incertezas quanto a lixiviacdo e volatilizacdo da vinhaca aplicada ao solo. Além disso, as
informacdes relacionadas aos impactos da aplicacdo da vinhaga sao limitadas e ndo incluem
parametros de incerteza (ROCHA et al., 2010).

2.3.3 A Fronteira de Pareto

A otimizacdo multiobjetivo foi aplicada a configuracdo UR, o qual apresentou os
melhores resultados para avaliagdo econdmica e ambiental. Seus resultados estdo de acordo
com os esperados. Todos 0s pontos sdo 6timos de Pareto, mas durante as otimizagdes, muitos
pontos subotimos foram obtidos e aqueles que foram dominados foram removidos da anélise.
Isso ocorre em problemas ndo lineares quando o solver esta preso em um minimo ou maximo
local, o que é um problema comum em modelos complexos. A precisao da fungdo é 0,001 para
a funcdo normalizada contra 1,0 para o custo e otimizacdo ambiental, considerando a mesma

tolerancia de variaveis em cada otimizacdo. Os resultados sdo mostrados na Figura 2.14.

Figura 2.14 Conjunto de solucGes 6timas de Pareto considerando as perspectivas de mudanca

climatica versus custo total anualizado.
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Duas partes diferentes sdo identificadas nas curvas de Pareto. Na primeira parte, da
esquerda para a direita, o impacto é diminuido usando menos eletricidade e aumentando
ligeiramente as vaz0@es de vinhaca e de flegmaca. Isso leva a uma reducéo do impacto ambiental
em comparacgdo com a reducdo dos custos (1,73%). Na segunda parte, as vaz0es de vinhaca e
de flegmaca sdo virtualmente idénticas para todas as configuracdes. Mais energia elétrica e mais
agua de resfriamento sdo usados para compensar as modificacdes de temperatura e pressao no
caldo clarificado e na 4gua de lavagem usada na coluna de recuperacdo de etanol (coluna de
absorcdo). O resultado é uma leve queda do impacto em relacdo a um aumento elevado de custo
(variacdo de 8,29%). De fato, neste caso, levou-se em consideracdo o fluxo de CO2 que é
purgado do processo. A partir da Figura 2.14, observa-se que o 6timo € o ponto mais proximo
do ponto de Utopia (ponto de joelho = [2,621,739.13; 21.13]), que representa 0 custo e 0
impacto ambiental 6timo (impossivel de alcangar). O conjunto de 6timos individuais fY =
L (xD); f7 (x3)] = [2,613,411; 21.09] representa o ponto de Utopia, enquanto o conjunto de
valores maximos (ndo 6timos) £~ = [ (x); N (xY)] = [2,830,242; 21.44] indica o ponto
de Nadir. Em geral, é possivel evidenciar a melhoria da planta com o uso de refervedor uma
vez que o ponto de operacao da planta atual esta distante do ponto de Nadir do cenario proposto,
tornando inviavel colocar os dois pontos no mesmo grafico para a MOO. Assim, os resultados

estdo expressos numericamente na Tabela 2.9.

Tabela 2.9 Comparacéo entre a operacao atual e os resultados 6timos obtidos.

« Solucéo <
- Operacéo atual L2 Solucéo
Descrigao da planta com otima ambiental étima
TAC
Custos de investimentos de capital (US$)
Trocadores de calor (refervedor) 274749,00  350636,00 350636,00
Custos de producéo (US$/ano)
Tratamento de residuos 1401499,00 1170297,00  1179277,00
Utilidades
Eletricidade 151880,00 151880,00 151880,00
Vapor (LP/MP/HP) 850249,00 41050,00 219960,00
Agua de resfriamento 198915,00 178829 178829,00
Trabalho operacional 331695,00 331695,00 331690,00
Outros custos de producéo 538631,00 739660,00 739660,00
Custos de producéo total 3472869,00 2613411,00  2801296,00

Impacto ambiental
CO2 eq (kals) 28,52 21,46 21,09
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2.4 Conclus0es Parciais

Este trabalho demonstra que uma simulagdo de processo validada e integrada
automaticamente a uma programacao matematica é uma poderosa ferramenta para avaliar o
desempenho de uma ampla gama de processos industriais. Ele pode nos ajudar a encontrar a
melhor configuracao entre um conjunto de alternativas, bem como a viabilidade de projetos de
renovagao ou substituicao.

O processo de evaporagdo adaptado foi integrado com sucesso no processo de destilagéo,
inserindo-se 0s processos de fermentacdo e recuperacdo de etanol em Aspen Hysys 8.6. O
estudo mostrou que o uso de refervedores no processo de destilacdo, quando comparado com a
injecdo direta de vapor, apresentou uma reducédo de 15,59% na quantidade de vinhaga produzida
com efeito marginal na vazéo de etanol. Desta forma, os impactos ambientais e econdmicos
causados pela vinhaca sdo minimizados, enquanto a qualidade e a produtividade da planta sdo
mantidas.

Substituindo o aquecimento direto por indireto, a avaliagdo econdmica apresenta uma
alta rentabilidade com um VPL do projeto positivo de U$ 77184,00 e um valor de payback
descontado de 3,57 anos. Esta alta rentabilidade deve-se principalmente a reducdo da
guantidade de vinhaca. Ademais, a avaliacdo ambiental revelou que todos os impactos da
configuracdo proposta (uso de refervedor) sdo menores quando comparados a injecao direta de
vapor. Neste cenario, as categorias ecotoxicidade terrestre e ocupacdo de terras urbanas
representam as reducdes mais significativas (mais de 14%).

Para o cenario melhorado proposto, otimizou-se um sistema operacional de destilacao
de etanol utilizando um otimizador externo (Matlab) considerando simultaneamente o custo
total anualizado e o impacto ambiental. O perfil das curvas indica que o impacto ambiental pode

ser reduzido com um efeito marginal no custo.
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3. VIABILIDADE TECNO,LC')GICA E ESTIMATIVA DE CUSTO DE
INVESTIMENTO PARA SINTESE DE METANOL A PARTIR DE VINHACA

3.1 Revisao Bibliografica
3.1.1 Digestdo Anaerdbia

A digestdo anaerdbia (anaerobic digestion - AD) é uma das biotecnologias mais
promissoras para a conversdo de diversos substratos organicos em biogés, utilizando-se de
matérias-primas sélidas (excrementos animais, residuos de alimentos, residuos sélidos urbanos
e biomassa lignocelulosica), bem como de efluentes municipais e industriais (KHANAL, 2008).
Embora a tecnologia de AD tenha sido desenvolvida e adotada principalmente para a
estabilizacdo de residuos, nos ultimos anos, este processo tem sido amplamente utilizado para
a producao de bioenergia. O biogas produzido é utilizado para geracdo combinada de calor e
energia (combined heat and power - CHP) e/ou concentrado para biometano a fim de ser
utilizado como combustivel de transporte ou injetado na rede de gas natural
(SAWATDEENARUNAT et al., 2016).

A digestdo anaerobia consiste em um conjunto de processos metabdlicos complexos e
sequenciais que ocorrem na auséncia de oxigénio molecular e que dependem da atividade de
pelo menos trés grupos distintos de microrganismos para promover a fermentacéo estavel e auto
reguladora da matéria organica, resultando em biogas composto principalmente de metano e
dioxido de carbono. Estes grupos de microrganismos incluem bactérias acidogénicas (ou
fermentativas), bactérias acetogénicas (ou sintréficas) e arqueias metanogénicas. Na presenca
de sulfato, as bactérias redutoras de sulfato passam a competir com 0s microrganismos
fermentativos, acetogénicos e metanogénicos pelos substratos disponiveis (MORAES; ZAIAT;
BONOMI, 2015). A Figura 3.1 ilustra o esquema da digestdo anaerdbia de matéria organica
complexa e identifica os respectivos grupos de microrganismos envolvidos em cada passo.

E importante proporcionar condi¢des ambientais favoraveis as populaces microbianas
dentro dos reatores anaerdbios para assegurar que 0 processo auto regulatério ocorra de forma
estavel. Os fatores que influenciam a digestéo anaerobia envolvem principalmente temperatura,
pH, alcalinidade, macro (N, P, SO4%) e micronutrientes adequados, tempo metabdlico e fonte
de carbono (para sintese e energia) que afetam as taxas de reacdo quimica e bioguimica
(MORAES; ZAIAT; BONOMI, 2015).
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Figura 3.1 Sequéncias metabdlicas e grupos microbianos envolvidos na digestdo anaerobia.
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Fonte: Adapatado de Moraes; Zaiat; Bonomi (2015).

A decomposicdo da matéria organica durante o processo de AD resulta em dois
principais produtos finais: biogas e digestato. O digestato é o substrato decomposto que
permanece apos a producdo de biogas, sendo rico em nutrientes e utilizavel como fertilizante.
A composicao do biogas varia com o tipo de matéria-prima e o com as condi¢fes de operagédo
do digestor. Em geral, o biogas consiste em 50-75% de CH4 e 25-50% de CO; juntamente com
outros componentes em pequena quantidade, como vapor de agua, sulfeto de hidrogénio e
amonia (SURENDRA et al., 2014).

Devido ao seu alto conteudo organico, a vinhagca tem um potencial energético

significativo que pode ser aproveitado por digestdo anaerébia. A digestdo anaerdbia pode
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converter de 70% a 90% da matéria organica biodegradavel, contida em substratos, em biogés.
Apenas uma pequena fracdo da matéria organica é convertida em biomassa microbiana (de 5%
a 15%), o que constitui 0 excesso de lama produzido no sistema e o restante da matéria organica
que sai do sistema como matéria organica nao degradada. Os principais tipos de digestores
anaerobios que podem ser utilizados para a digestdo da vinhaga e suas caracteristicas sdo:
digestores lagunares, reatores de tanque agitado continuamente (CSTR) e cobertura de lama
anaerdbia de fluxo ascendente (UASB). Os trés tém sido utilizados no Brasil para a digestdo da
vinhaca (LEME E SEABRA, 2017).

E necessario concentrar o Biogas para biometano em algumas aplicacdes como a injecdo
em redes de gas natural, uso como combustivel para veiculos de transporte, células combustivel
e na utilizacdo como matéria-prima para produzir gas de sintese. A Resolucdo 8/2015 da
Agéncia Brasileira de Oleo e Gas (DOU, 2015) estabelece os padrdes de qualidade do
biometano para que haja intercambiabilidade adequada entre o biometano e o gas natural. No
processo de limpeza de gas &cido, CO2 e H>S séo removidos para atender aos requisitos da
tubulacéo e para proteger os tubos do reator de corrosdo. A Tabela 3.1 lista os componentes do

biogas e os compara com os padroes de biometano estabelecidos pela Resolucdo 8/2015.

Tabela 3.1 PadrGes de qualidade de biometano e composic¢éo de biogas.

Unidades? Biogas® Biometano®
CHs % mol 55-65 >96,5
CO2 % mol 35-45 <3
H.S mg/m3 10000-45000 <10
Outros - Desprezivel N&o mencionado

@ Condic0Oes de referéncia sdo 20°C e 1atm e composi¢do em base seca.
b Fonte: Leme e Seabra (2017).
¢ Resolugdo 8/2015 (DOU, 2015).

O gas acido ¢ definido como gas contendo quantidades significativas de contaminantes,
tais como sulfeto de hidrogénio (H2S), didxido de carbono (COz) e outros gases acidos. O termo
"remocdo de gas acido” refere-se a remocgdo de CO; e H>S. Os gases acidos precisam ser
removidos para cumprir com as normas de qualidade de géas. Estas regulamentagdes estdo em
vigor para minimizar o impacto ambiental e garantir a integridade do transporte por gasoduto,
evitando ocorréncias indesejaveis, como a corrosao causada por H>S e COz na presenca de agua.

Os gases acidos tambeém precisam ser removidos devido a toxicidade dos compostos, como o
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H.S, e a falta de poder calorifico do CO». Existem inUmeros processos desenvolvidos para a
remocdo de gas acido e eles normalmente caem em uma das cinco categorias: solventes
quimicos (aminas), solventes fisicos, adsorcdo, membranas e fracionamento criogénico
(DYMENT e WATANASIRI, 2015).

Quando se usa processos de absor¢do para a remocao de gas &cido, varios fatores afetam
sua decisdo na escolha de usar um processo de absor¢do quimica ou fisica do ponto de vista
econbmico. Os solventes quimicos, ou solugdes aquosas de alcanolaminas, tais como
dietanolamina (DEA), monoetanolamina (MEA), metildietanolamina (MDEA), etc, sdo mais
comumente usados para remover sulfeto de hidrogénio (H.S) e didxido de carbono (CO2). Uma
vez que o calor é necessario para a regeneracao, 0s custos operacionais mais elevados precisam
ser contabilizados no processo de selecdo (DYMENT e WATANASIRI, 2015).

Segundo Barrera et al. (2016), a AD pode também trazer beneficios ambientais. O
armazenamento da vinhaca em lagoas (atual configuracdo da destilaria estudada) causa
emissdes de metano durante a decomposi¢cdo anaerdbia da matéria organica. A recuperaco
deste metano para produzir energia renovavel em usinas de geracdo de energia anaerdbia
substitui combustiveis fosseis e reduz a emissdo de gases de efeito estufa. Neste contexto,
Moraes et al. (2017) avaliaram as emissdes de gases de efeito estufa (GEE) em experimentos
simulando o sistema de manejo de vinhaga e o potencial para reduzir as emissdes de CH4 da
vinhaca via AD em plantas de biogas, concluindo que a vinhaca ndo tratada pode ter um alto
potencial de emissdo de GEE. Observou-se uma fase de laténcia de sete dias antes do CHa ser
emitido a partir de vinhaca ndo tratada armazenada, possivelmente devido a um pH inicial
baixo. As emissdes acumuladas de CH4 durante 21 dias de armazenamento de vinhaga néo
tratada foram equivalentes a 43,8 kg CO- eq/kg de matéria organica de vinhaca, enquanto ndo
foram detectadas emissdes de CHs4 a partir do digestato durante 0 mesmo periodo de
armazenamento.

O uso de biogas para geracdo de CHP ou combustiveis de transporte € um processo bem
estabelecido nos paises desenvolvidos. No entanto, a producdo de biogas sozinha pode ndo ser
economicamente competitiva, especialmente devido a volatilidade dos indices de mercado e de
precos dos combustiveis fosseis (SURENDRA et al., 2015). Uma abordagem para contornar
esse problema ¢ identificar e explorar produtos/quimicos alternativos, aléem da producéo de
bioenergia, adotando a abordagem da biorrefinaria. O conceito de biorrefinaria é analogo a uma
refinaria petroquimica tradicional na qual multiplos produtos sdo produzidos a partir de petréleo

bruto. De acordo com o Laboratério Nacional de Energia Renovéavel, uma biorrefinaria é uma
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instalagdo que integra processos de conversdo de biomassa para produzir combustiveis, energia
e produtos quimicos (SAWATDEENARUNAT et al., 2016). De acordo com Luo et al. (2011),
a geracdo de multiplos produtos é um beneficio para a biorrefinaria, maximizando o valor dos
subprodutos do processo bioldgico. Dessa forma, o biogds pode ser uma matéria-prima
alternativa para produzir gas de sintese por meio de uma das tecnologias de reforma do metano,
que por sua vez é matéria-prima para produzir uma ampla gama de produtos quimicos e

combustiveis, como o metanol.
3.1.2 Reforma do Metano e Producao de Gas de Sintese

Gas de sintese ou syngas, termo genérico no meio académico e industrial, € uma mistura
de gases dominada pela presenca de hidrogénio (H2) e mondxido de carbono (CO). A producéo
comercial eficiente de gas de sintese esta ganhando uma atencdo significativa em todo o mundo,
pois € uma matéria-prima versatil que pode ser usada para produzir uma variedade de
combustiveis e produtos quimicos, como o metanol, combustiveis Fischer-Tropsch, Ha, etanol
e éter dimetilico. O syngas pode ser produzido a partir de uma variedade de matérias-primas
como carvdo, coque de petroleo e biomassa. As rotas de custo mais baixo para a producao de
gas de sintese, no entanto, ainda sdo baseadas em gas natural (GANGADHARAN; KANCHI;
LOU, 2012).

Todas as tecnologias utilizadas para a producdo de gas de sintese e de hidrogénio a partir
do gés natural, cujo principal componente é o metano, baseiam-se na reforma a vapor, oxidagdo
parcial, reforma a seco ou uma combinacéo dos trés.

A oxidacdo parcial (partial oxidation - POX) ocorre quando uma mistura sub-
estequiométrica combustivel-ar é parcialmente queimada num reformador de alta temperatura,
produzindo gas de sintese rico em hidrogénio. A oxidacao parcial é uma reacdo exotérmica. Na
oxidacdo parcial ndo catalitica, a producdo de gas de sintese depende da razéo ar-combustivel
a temperatura de operacdo de 1200-1500 °C. Para reduzir esta temperatura requerida,
desenvolveu-se o processo de oxidacdo parcial catalitica. O uso de catalisador na producao de
gas de sintese reduz a temperatura de reacdo necessaria para cerca de 800-900 °C (LI1U, 2006).
A escolha da técnica de reforma depende do teor de enxofre do combustivel utilizado. A
oxidacdo parcial catalitica so pode ser utilizada se o teor de enxofre for inferior a 50 ppm. Um
teor mais elevado de enxofre envenenaria o catalisador, portanto, oxidagéo parcial ndo catalitica
deve ser utilizada para tais combustiveis (GANGADHARAN; KANCHI; LOU, 2012).



84

A reforma a vapor do metano (steam methane reforming - SMR) € a reacdo onde o vapor
e os hidrocarbonetos, tais como o gas natural ou matéria-prima da refinaria, reagem em um
reformador a uma temperatura de 800-900 °C e a pressdo moderada (aproximadamente 30 bar),
na presenca de catalisador para a producao de géas de sintese (SAMUEL, 2003). O gas de sintese
depois reage para formar mais hidrogénio e dioxido de carbono por meio da reacdo de Water
Gas Shift (WGS), que € uma reacdo secundaria na reforma a vapor. A oxidacdo parcial do
metano produz uma corrente de gas de sintese com uma razdo molar H2:CO mais proxima de
1, enquanto a reforma a vapor do gas natural produz gas de sintese com uma relagdo molar
H2:CO mais proxima de 3 (GANGADHARAN; KANCHI; LOU, 2012). Como esta foi a
reforma adotada no presente trabalho, ela sera discutida mais detalhadamente no decorrer da
tese.

A reforma autotérmica (autothermal reforming - ATR) é a combinacdo de oxidagédo
parcial e reforma a vapor. ATR € um processo hibrido que concomitantemente reage gas natural
com vapor e oxigénio na presenca opcional de CO2. A oxidacgdo parcial ocorre em primeiro
lugar, seguida por reforma a vapor no leito de catalisador. Esta reagdo ocorre em uma Unica
camara onde o metano é parcialmente oxidado. Esta reacdo é exotérmica devido a oxidacao
parcial. Quando o ATR utiliza didxido de carbono, a relacdo molar H2:CO produzida no gas de
sintese é de 1:1; se ATR usar vapor, a relacdo molar H»:CO ¢é de 2,5:1(KRAUSE et al., 2002).

A reforma a seco de metano (dry reforming of methane - DRM) é a reacdo de
hidrocarbonetos e combustiveis oxigenados com CO- na auséncia de agua. Em alguns casos,
sdo adicionados pequenas ou gquantidades mais elevadas de dgua (H20), e a reacédo resultante
inclui elementos de SMR e DRM. A reacdo produz idealmente apenas CO e H», mas ocorréncia
simultanea da reacdo de WGS, desproporcao de CO e reagdes de metanacao produzem produtos
adicionais, tais como H>O, CH4 e C, sob varias formas (filamentosas, piroliticas, poliméricas).
Algumas outras reacdes secundarias, como craqueamento, também ocorrem, e a sua extensdo
depende principalmente das condicGes de reacdo (ROSTRUP-NIELSEN, 1984).

A escolha do processo de reforma afetara a eficiéncia térmica, o tamanho e a localizagéo
da planta, o custo de investimento, a necessidade de instalagdes de oxigénio ou oxigénio
enriquecido, o tamanho fisico do equipamento de manuseio de gas a jusante, a composi¢édo do
gas de sintese e 0 processo de conversdo (SAMUEL, 2003). Uma comparagéo das tecnologias
de geracdo de géas de sintese usando gas natural como alimento é mostrada na Tabela 3.2.
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Tabela 3.2 Comparacao das tecnologias de geragdo de gas de sintese a partir de gas natural.

Tecnologia
POX

SMR

ATR

DMR

SMR+DMR

Vantagens

N&o é necessaria dessulfuracéo de
matéria-prima.
Experiéncia industrial mais
extensa.

Oxigénio ndo requerido, menor
temperatura de operacdo do
processo.

Melhor relagdo H2/CO para a
producdo de combustiveis liquidos.
O menor temperatura requerida de
processo do que o POX.

O teor de metano de syngas pode
ser ajustado variando a temperatura
da saida do reformador.

O gés de efeito estufa CO- pode ser
consumido em vez de liberar na
atmosfera.

Quase 100% da conversao de COs.
Melhor relagdo H2/CO para a
producdo de combustiveis liquidos.
A deposicdo de coque reduz

drasticamente.

Desvantagens

Temperatura de operacdo do processo
muito alta.

Normalmente requer oxigénio planta.
Emissdes atmosféricas mais elevadas.
Mais caro do que POX e ATR para

plantas grandes.

Normalmente requer uma planta de

oxigénio.

Formagé&o de coque no catalisador.
O calor adicional é necessario ja que a

reacdo ocorre a 873K

Separacdo de metano ndo reagido da
SMR.

Custo de instalacdo do projeto.

Fonte: Samuel (2003).

Reforma a vapor do metano

Reforma a vapor é um termo normalmente utilizado para caracterizar a oxidacéo de

qualquer fonte de carbono com vapor de agua. Os produtos desta reacdo sdao Hz, CO e

usualmente também COz. As concentracOes de 6xidos de carbono séo equilibradas pela reacao

de WGS. As reacdes de reforma ocorrem em condic¢Oes de alta pressdo, alta temperatura e
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presenca de grandes quantidades de vapor. As condigdes operacionais empregadas requerem
grandes entradas de energia, materiais resistentes e catalisadores. Um catalisador deve resistir
a coqueificacdo e a decomposicéo por vapor, ser inativo para reaces secundarias, manter a
atividade a altas temperaturas e deve ter alta resisténcia mecanica, bem como boas propriedades
de transferéncia de calor (ROSTRUP-NIELSEN, 1984).

Vaérios autores propuseram diferentes expressdes cinéticas para as reagdes de reforma.
Xu e Froment (1989a, 1989b) propuseram um modelo cinético para as limitacdes de difuséo,
usando um catalisador de niquel suportado em MgAIl.04. Além disso, realizaram analise das
reacOes que poderiam ocorrer na presenga de CHa, H20, Hz, CO, CO2 e carbono. Observou-se

que as mais importantes séo:

CH, + H,0 < CO + 3H, — AH25g = —206k] /mol (3.1)

CO + H,0 & CO, + H, — AHS, = 41Kk] /mol (3.2)

Conforme ilustrado, a reforma a vapor € um processo altamente endotérmico e a rea¢cdo
de reforma a vapor (Equacéo 3.1) é sempre acompanhada pela reacdo de WGS (Equacéo 3.2).
As expressdes cinéticas propostas por Xu e Froment (1989a) para as rea¢fes de SMR utilizando

a metodologia Langmuir-Hinshelwood-Hougen-Watson (LHHW) s&o:

TsMR = )2 (3.3)

Ku,0Pn,0
PI_%ZS (1 + KCOPCO + KHZPHZ + KCH4_PCH4 + —ZPH 2
2

_ kwesPeoPu,0 — (Pu,Peo,/Keqwas)
Twgs = )2 (3.4)

KH OPH 0
Py, <1 + KeoPeo + Ku, P, + Ken, Pen, +—p—
2

A reforma a vapor na industria é tipicamente realizada em reformadores de vapor
tubulares ou primarios. Esses reformadores a vapor sdo essencialmente aquecedores com tubos
recheados de catalisadores. O calor para a reacéo de reforma a vapor é fornecido por um nimero
de queimadores, normalmente colocados tanto no lado de cima como nas paredes do forno. A
temperatura de saida do reforma a vapor é tipicamente entre 850-950 °C (OLIVEIRA;
GRANDE; RODRIGUES, 2009).
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Os tubos do reformador a vapor tém tipicamente 10-14 m de comprimento com um
didmetro externo de 100-180 mm. A capacidade de um reformador a vapor é aumentada pelo
aumento do numero de tubos. Um reformador a vapor pode conter varias centenas de tubos
idénticos. A reforma a vapor do gas natural na inddstria € utilizada principalmente para produzir
o0 hidrogénio, e em alguns casos, produzir misturas do hidrogénio e do monodxido de carbono
em uma escala pequena (DYBKJAR e AASBERG-PETERSEN, 2016). De acordo com
Aasberg-Petersen et al. (2008), A SMR ¢ considerada principalmente para plantas de até 2.500
t/d e para casos onde o CO; esta disponivel a baixo custo de outras fontes, que é o caso da
destilaria estudada.

Os requisitos para a producao de gas de sintese dependem do produto final desejado. Na
sintese de metanol, a estequiometria ideal para o gas de sintese é a razdo molar M = 2
(DYBKJAR e AASBERG-PETERSEN, 2016), em que M é definido como se segue:

M = (H, — C0,)/(CO + CO,) (3.5)

Se a purga for necessaria, por exemplo, quando inertes (metano, argbnio e nitrogénio)
estdo presentes no géas, entdo M ideal é ligeiramente superior a 2. Contudo, M é independente
da reacdo de WGS (Equacédo 3.2) e, portanto, ndo deve ser usada sozinha para descrever a
reatividade do gas de sintese. Em vez disso, a utilizacdo da relacdo CO/CO; é sugerida para
esta finalidade. Mais especificamente, uma elevada razdo de CO/CO. aumentara a taxa de
reacdo e a conversdo realizavel (DAHL et al., 2014).

3.1.3 Metanol: Caracteristicas, Sintese e Mercado

O metanol, também denominado alcool metilico, € um composto organico claro, com
odor caracteristico, liquido em condicdes ambientes, soltvel em &gua. O metanol é mais
comumente produzido em escala industrial usando gas natural como principal matéria-prima.
O metanol também € um combustivel biodegradavel, de queima limpa. Apesar de ser um
produto inflamavel e toxico, exigindo cautela no ambito da seguranca operacional, é estavel
durante o transporte ou armazenamento, o que favorece seu estoque e logistica (METHANOL
INSTITUTE, 2017).

Hoje, a maioria dos veiculos depende de portadores de energia liquida, principalmente
gasolina ou diesel. Os portadores de energia gasosa (metano ou hidrogénio) desempenham

apenas um papel limitado devido as suas baixas densidades volumétricas. Dessa forma, 0
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metanol tem sido usado como combustivel por décadas, e suas caracteristicas técnicas,
operacionais, ambientais e de seguranca em motores de combustdo sdo bem exploradas
(RAUCHLE, 2016).

Embora o metanol possa ser usado como um portador de energia liquida, é notavel seu
alto potencial como uma plataforma quimica. O metanol fornece a ligag&o entre o gas de sintese
e uma vasta gama de produtos quimicos organicos (Figura 3.2). Os processos necessarios sao
bem conhecidos e, em grande medida, sdo tecnologias estabelecidas na quimica industrial
(RAUCHLE, 2016).

Figura 3.2 Plataforma quimica do metanol

Lb[ CH,COOH ]—bl acetatos
Fischer Tropsch
| olefinas I=‘- P + CH,OH
L 4
- - +CO - e
CH,COOCH, dcido acético
anidrido
Ube/Carbonetos ligados
HO-CH:-CH:-OH etileno |
metanol |
CH;0H dac
[ 3 ) w.{ CH.O oliis
substitutode | metanagio 2 P |
gas natural
Y polioxi-metileno
|| gas de sintese -
- : CO/H,
,
oxossintese 4 MTA-
e ]
=
CO,H, MTO- »|  olefinas
Ha < processo combustiveis
sintese de
aménia ¥ +CO2 +isobuteno > metil—téet::—buﬁﬁcﬂ
[ N3 |—> urea (MTEE)
reforma oxidagdo parcial gasel!'u:al_;ao combustio
autotérmica
) “ ]
4s nataral residuos de ~ bi id
gas petréleo carvio iomassa residuo

Fonte: Bertau et al., 2014.

Em particular, na industria quimica (que se beneficia da producdo interligada), a

guimica do metanol deve fornecer interfaces com 0s processos petroquimicos classicos de
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combustiveis e producdo de quimicos. Tem de ser capaz de produzir produtos a granel, bem
como a utilizacdo de coprodutos. Assim, a substituicdo de petrdleo e gas por metanol para
utilizar energia renovavel é viavel na medida em que a producao interligada possa ser mantida
(RAUCHLE, 2016).

Sintese de metanol

O metanol pode ser feito de qualquer coisa que €, ou alguma vez foi, uma planta. Isso
inclui combustiveis fésseis comuns - como gas natural e carvao - e recursos renovaveis como
biomassa, gas de aterro e até mesmo emissdes de centrais elétricas e CO2 da atmosfera. Com
sua diversidade de matérias-primas de producéo e variedade de aplicacGes, ndo é de se admirar
gue o metanol tem sido um dos produtos quimicos industriais mais amplamente utilizados no
mundo desde de 1800 (METHANOL INSTITUTE, 2017). O metanol é tipicamente produzido
num processo de trés etapas: preparacdo gas de sintese (descrito na se¢do anterior), sintese de
metanol e separacgao/purificacdo do produto.

Na sec¢do de sintese de metanol, o processo funciona a pressdes entre 50 e 100 bar. As
reacOes de equilibrio na sintese de metanol sdo favorecidas a baixa temperatura, mas isto tem
um efeito adverso na atividade do catalisador. As temperaturas mais elevadas e persistentes
aumentam a atividade do catalisador ao custo de formagdo de produtos tais como éter
dimetilico, &lcoois superiores, metil formato e acetona. Para assegurar a atividade do catalisador
e a utilizacdo eficaz do calor da reacdo, os conversores de metanol sdo operados a uma
temperatura no intervalo de 200-300 °C (MALHOTRA, 2012).

O hidrogénio e os 6xidos de carbono no gas de sintese reagem para produzir metanol
(Equagdes 3.6, 3.7 e 3.8). O equilibrio termodindmico limita o fluxo do processo a baixa
conversdo por passagem e implica uma reciclagem consideravel de gases ou produtos nédo

convertidos, caso seja necessario aumentar a eficiéncia do processo (DAHL et al., 2014).

C0, + 3H, & CH;0H + H,0 — AH2ogk sopar = 40.9k] /mol (3.6)
CO +2H, < CH;0H — AH2ogk sopar = 90.7k] /mol (3.7)
CO, +H, < CO+ H,0 — AH2ogk sopar = 49.8k] /mol (3.8)

A sintese de metanol é exotérmica, o que significa que se obtém maiores rendimentos

de metanol a temperaturas mais baixas e pressées mais elevadas. O metanol bruto é uma mistura
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de metanol, uma pequena quantidade de agua, gases dissolvidos e vestigios de subprodutos
(Equacdo 3.6). A equacdo 3.8 descreve a reacdo de mudanca de gas de agua reversa (reverse
water-gas shift - RWGS) que produz monoxido de carbono a partir de didxido de carbono e
hidrogénio. O mondxido de carbono entdo reage com hidrogénio para produzir mais metanol
(Equagéo 3.7). InformacBes detalhadas sobre termodindmica, mecanismo de reacéo, cinética e
propriedades do catalisador podem ser encontradas em Hansen e Nielsen (2008).

Sob condi¢cbes de funcionamento normais, apenas uma pequena quantidade de
subprodutos existe no fluxo de saida da producdo de metanol. Estas impurezas devem ser
removidas na secdo de purificacdo. Esta se¢do contém normalmente de duas a trés colunas de
destilacdo. Os gases fisicamente dissolvidos sdo purgados em um tanque flash enquanto que as
impurezas de baixo ponto de ebulicdo sdo removidas numa coluna de tratamento preliminar. O
metanol estabilizado é destilado num sistema de dois estagios primeiro sob pressdo e segundo

a pressdo atmosférica para obter um produto especifico (ZAHEDI, 2005).

Industria global de metanol

A industria global de metanol sofreu mudancas drasticas nos ultimos 15 anos, o que
inclui a domindncia da demanda regional, o desenvolvimento de novos usos finais e 0
surgimento de novos centros de producdo. Esses fatores resultaram em novos fluxos de
comércio, precos e dinamicas econémicas que anteriormente ndo existiam na industria com
ligacbes mais estreitas com outras areas de produtos quimicos, acrescentando mais
complexidade na determinacédo da direcdo do mercado (ALVARADO, 2016).

As aplicacBes de metanol como combustivel tém sido relativamente menores, com
utilizacdo direta em motores combustivel muito limitada. Entretanto, na China, a mistura de
metanol com gasolina tem tido uma taxa de crescimento anual média de 25% de 2000 a 2015,
fazendo com que essa mistura se torne o terceiro maior segmento de demanda de metanol em
2015 (ALVARADO, 2016).

Ainda segundo Alvarado (2016), um segmento de demanda mais novo e em rapida
expansao para o metanol est& na producdo de olefinas leves (methanol-to-olefins - MTO). Numa
unidade MTO, o metanol comercial é utilizado como matéria-prima; ndo é uma unidade que
esta integrada a matéria-prima para o metanol. Tem havido um grande crescimento no consumo
de metanol neste uso final, tornando-se o sexto maior derivado de metanol em apenas quatro
anos de existéncia comercial (Ver Figura 3.3). As siglas MTP, DMT, MTBE ¢ MMA

significam, respectivamente, metanol a propileno (methanol-to-propylene), tereftalato de
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dimetila (dimethyl terephthalate), éter metil terc-butilico (methyl tertiary-butyl ether), metil
metacrilato (methyl methacrylate).

Figura 3.3 Demanda mundial de metanol em 2015 por uso final.
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Fonte: Alvarado (2016).

A producao do metanol se iniciou na Europa e na América do Norte. Outras regides com
acesso a gas natural de baixo custo também viram um aumento nas adi¢cdes de capacidade de
metanol, como o Oriente Médio, Africa e América do Sul (ALVARADO, 2016). Em especifico,
0 Brasil possui uma capacidade ainda pequena de producdo e ¢ um importador de metanol
liquido. A quantidade importada tem atendido, desde 2009, mais de 70% do mercado, sendo as
exportacBes praticamente nulas diante da ordem de grandeza das importacdes. Nesse sentido, a
producgdo integrada de hidrogénio e metanol permitiria, além da reducdo na intensidade de
carbono, reduzir todo ou parte do dispéndio brasileiro com as importacbes de metanol
(FARIAS, 2014).

3.2 Metodologia
3.2.1 Declaracéo do Problema

O problema abordado neste capitulo pode ser formalmente declarado da seguinte forma.
Os custos de matéria-prima para 0 metanol representam até 90% do custo total de caixa, sendo
0 gas natural a principal matéria-prima Alvarado (2016). E bem conhecido que 0s recursos

mundiais de combustiveis fosseis estdo se esgotando por meio de adverténcias emitidas por
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agéncias de protecdo ambiental em todo o mundo (Riaz, 2013). Além disso, segundo Rduchle
(2016), a substituicdo de energia fossil por energias renovaveis € um dos maiores desafios do
século XXI. Para enfrentar este desafio, faz-se necessario desenvolver e estabelecer sistemas
alternativos baseados em energia renovavel. Assim, o uso de recursos renovaveis para substituir
os combustiveis fosseis € uma das opcoes tecnoldgicas para mitigar 0os impactos econdémicos e
ambientais na producéo de quimicos como o metanol.

Neste trabalho, a viabilidade técnico-econémica de uma unidade de produgcdo com uma
capacidade de cerca de 100 t/d de metanol produzido a partir da vinhaca de cana-de-agucar é
estudada e realizada em trés etapas. Primeiramente, a simulacdo da destilaria de etanol (Nova
Produtiva), que produz aproximadamente 450 t/d de etanol hidratado é validada em Aspen
Hysys v8.8 para analisar o potencial de producdo de vinhaga e de vapor vegetal. Depois, a
vinhaca gerada a partir da planta de etanol é utilizada como matéria-prima para a instalacdo da
planta de metanol acoplada a destilaria de etanol com base nas melhores tecnologias disponiveis
na literatura, simulando a producdo de syngas em Aspen Hysys v8.8 e de metanol em Aspen
Plus v8.8. Finalmente, a informacdo no simulador é usada para realizar analise de custo de
capital e de producdo usando Aspen Economics v8.8, exceto para a producdo de biogas, onde
uma taxa de custo da literatura é aplicada. Uma visdo geral da planta de metanol proposta pode

ser vista na Figura 3.4.

3.2.2 Abordagens e Suposicdes das Simulacdes

Simulacao da destilaria de etanol

A destilaria de etanol Nova Produtiva (antiga COCAFE) realizou algumas modificacdes
em sua configuracdo. Sao elas:

e O Sistema de evaporacdo industrial da destilaria consiste de um evaporador do tipo
falling film e dois evaporadores convencionais do tipo Robert de tubos verticais curtos,
arranjados em paralelo, onde sempre um dos evaporadores estd parado para
manutencao.

e A planta contempla oito dornas de fermentacdo, quatro com 400 m?3 e quatro com 610
m3. Contudo, as quatro dornas de maior volume s&o preenchidas com apenas 500 m3 e
as quatro de menor, com 360 m3. Assim, totaliza-se uma capacidade total de

fermentacdo de 4040 m3, sendo 85% desta capacidade, de fato, utilizada.
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Figura 3.4 Vis&o geral da planta proposta de metanol acoplada a destilaria de etanol.
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Producédo de biogés a partir de vinhaca de cana-de-acUcar

As suposicdes aplicadas neste trabalho com relacéo a producéo de biogas foram obtidas
de Salomon et al. (2011), que determinaram o custo do biogas obtido a partir da biodigestdo da
vinhaca, considerando os beneficios da utilizacdo do efluente do biodigestor como fertilizante
e coletando dados sobre os custos de investimento da unidade avaliada por uma empresa
especializada em projeto e construcdo de planta de biodigestdo. A cadeia de produgéo inclui a
coleta da biomassa, a producdo de biogas, a utilizacdo de biogas e o0 uso do digestato como
fertilizante. A tecnologia considerada no estudo para uma instalacdo em escala industrial € do
tipo Upflow Anaerobic Sludge Blanket (UASB), operado em condi¢fes mesofilicas (30 £ 5 °C)
e alimentado semi-continuamente. A vinhaca introduzida ndo esta sujeita a qualquer processo
de diluicdo. Neste cenério, o valor de investimento para uma planta de biodigestao de vinhacga
com ciclo de vida de 10 anos ($ 3.288.091,5), ajustando o efeito da inflacdo para o ano de 2016
por meio da Equacdo 2.5.

Espafia-Gamboa et al. (2012) determinaram a taxa de carga organica ideal para operar

um reator UASB a fim de tratar a vinhaca gerada na producdo de etanol hidratado e descobriram
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que o teor de potéssio no digestato ndo foi removido. Tal resultado corrobora a suposicéo de
que a digestdo anaerdbia preserva seu potencial de fertilizacdo por meio da Equacdo 2.3, o que
significa que nenhum outro tipo de fertilizante é requerido no processo de fertirrigacao, além
do digestato.

O teor de biogas produzido varia de acordo com o substrato e as condi¢Oes de digestdo
anaerobia. Assumiu-se que o biogas contém, 60% em massa de CHa, 38,1% de COz e 1,9% de
H>S (os compostos vestigiais foram desconsiderados) (LEME E SEABRA, 2017; SALOMON
etal., 2011).

Producdo de gés de sintese derivado de biomassa

A simulacéo de producdo de biometano a partir da concentracéo do biogéas é feita com
base na limpeza de gas acido usando modelo DEA (uma funcionalidade integral de Aspen
Hysys), aplicando parametros operacionais e variaveis topologicas retirados de Gangadharan et
al. (2012), o que permitiu uma facil comparacdo com a producdo de gas de sintese a partir de
metano de gas natural por meio da SMR. Neste cenario, 2000 kgmol/h de biogas é tratado na
coluna de absorcdo para produzir biometano adequado (ver Tabela 3.1) para a producao de gas
de sintese. O pacote termodinamico "Acid Gas" é utilizado para a limpeza de gases acidos,
fornecendo a termodindmica baseada no modelo de eletrélito NRTL com todas as reacfes de
equilibrio e cinética de fase aquosa necessarias para calculos rigorosos do processo, enquanto
gue o pacote "Peng-Robinson" é aplicado ao processo de SMR.

Neste trabalho, o biometano é convertido em gas de sintese atraves de SMR, utilizando
um catalisador a base de niquel (15%) e suporte de Al>Oz para simular o processo de reforma
em Aspen Hysys (GANGADHARAN et al., 2012). Entretanto, 0 Aspen Hysys ndo permite o
uso de um reator PFR que pode ser modelado usando o modelo LHHW. Portanto, alguns ajustes
foram necessarios para modelar e simular o reator desejado.

A taxa de reacdo r para as reacdes cataliticas pode ser modelada utilizando a isoterma

de Langmuir, que consiste em trés termos como descrito abaixo:

kgmol  (fator cinético)(termo de forca motriz)

) =

r( (3.9)

m3s (termo de adsorgdo)

O fator cinético seque a equacgédo de Arrhenius:
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ki = A;eE/RT) j= SMR, WGS (3.10)

Em que kj é a constante de velocidade da reacdo j calculado em funcéo do fator de
frequéncia A, da energia de ativacdo E, da constante dos gases R e depende da temperatura T.

O termo de forca motriz é a diferenca entre a "base™ para compostos da reacdo direta e
a "base" da reacdo inversa (Equacgédo 3.11), no qual pode ser expressa de varias maneiras (por
exemplo, concentragdo molar, pressao parcial, fugacidade, etc.).

f(base) — f'(base) =[1f* — Hf"ix’ aanda’ € R
i = CO, Hz, CH4, H20

(3.11)

Cada "base" tem um fator de poténcia ajustado de acordo com dados experimentais para
0 componente i na reacdo (a e a').

O termo de adsorgédo leva em consideragdo o fendmeno de adsorcéo de reagentes na
superficie do catalisador, reacdo na superficie do catalisador e dessor¢do dos produtos da
superficie do catalisador. As constantes de adsorcdo Ki de cada componente i sdo descritas a

sequir:

K; = Ky;eAH/RT) i = CO, Hy, CHa, H20 (3.12)

Em que K,; é o fator pré-exponencial da constante de adsorcdo do componente i e
e (-AH/RT) & ¢ fator exponencial dependente da variagdo de entalpia da reacdo AH, da constante
dos gases e da temperatura.

As taxas de reacdo contidas no reator de escoamento no Aspen Hysys v8.8 sdo descritas
em um modelo sucinto de acordo a Equacédo 3.13. Neste modelo, a taxa de reacdo depende tanto
do fator cinético da reacdo direta (Equacao 3.14), quanto da reacdo inversa (Equacéo 3.15).

kmol

r( ) = k * f(Basis) — k' x f(Basis) (3.13)

m3s

k=4 (e‘zf—r) Tb (3.14)
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E' ,
k'=A <e‘ﬁ> TP (3.15)

Para ajustar o modelo, a energia de ativacdo das reacdes direta e inversa (E e £’) foram
mantidas constantes (ABBAS; DUPONT; MAHMUD, 2017), ajustando-se os fatores de
frequéncia (A e A’) de forma a atingir a taxa de reacdo obtida pelo modelo LHHW,
desconsiderando sua dependéncia de proporcionalidade com a temperatura (b = 0). E
importante de ressaltar, que as dimensdes do reator sdo mantidas constantes, ndo sendo
influenciadas pela taxa de reacéo ajustada.

Os modelos adotados para as rea¢cdes de SMR (Equacéo 3.1) e WGS (Equacéo 3.2) sdo

apresentados (Equacdes 3.16 e 3.17) e os parametros ajustados sao descritos na Tabela 3.3
TsMr = k CCH4CH20 -k’ Ccocgz (316)
Twes = k CcoChyo — k' Ceo,Chy (3.17)

Tabela 3.3 Parametros cinéticos para as reacoes utilizadas.

Reacéo direta Reacéo reversa

Reacdo de SMR?

A (m3/kgmol.s) 1,00 x 10'° A' (m3/kgmol.s) 7,54 x 10°
E (kJ/kgmol) 23813 E' (kJ/kgmol) 2500

b (adimensional) 0,0 b' (adimensional) 0,0
Reagdo de WGSP

A (m3/kgmol.s) 4,21 x 10° A’ (mé/kgmol.s) 3,96 x 108
E (kJ/kmol) 19813 E' (kJ/kmol) 5000

b (adimensional) 0,0 b' (adimensional) 0,0

4 CH4 como componente base, em concentracdo molar, e reacdo na fase vapor.
b H,0 como componente base, em concentragdo molar, e reagio na fase vapor.
Fonte: O Autor (2017).

Para a avaliagdo da eficiéncia do processo, uma analise de sensibilidade foi realizada
variando a quantidade de vapor requerido para o processo de reforma a vapor do metano e

calculando os valores do médulo M (Equacéo 3.5) e a razdo CO/CO..
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Sintese e Purificacdo de Metanol

As condicdes de producdo de metanol foram retiradas de Luyben (2010), que
desenvolveu e simulou em Aspen Plus um projeto economicamente étimo de um sistema de
producdo com trés correntes gasosas de reciclo para produzir metanol de alta pureza a partir de
gas de sintese, utilizando o modelo cinético LHHW para a sintese de metanol. O modelo de
propriedades fisicas "RK-Aspen” foi usado em todas as unidades do processo, exceto na coluna
de destilacdo, na qual as equagdes de Van Laar sdo usadas para calcular os coeficientes de
atividade na fase liquida. Neste cenario, a simulacdo da producdo de metanol a partir de gas de
sintese possui as seguintes etapas: (i) compressdo e pré-aquecimento do reator; (ii) reator; (iii)
separador, reciclagem e purga; (iv) flash e destilacdo. A descri¢cdo de cada um dos processos,

bem como os ajustes necessarios aplicados neste trabalho serdo detalhados nos resultados.

3.2.3 Analise Econdmica

O custo do capital fixo é composto pelo custo total do capital do moédulo bare,
contingéncias, taxas e o custo das instalagdes auxiliares. Neste trabalho, o estimador de custo
capital do Aspen (Aspen Capital Cost Estimator - ACCE) foi usada para estimar o custo total
de capital da planta. O ACCE usa os modelos de equipamentos contidos em uma base de dados,
com métodos, modelos de planejamento, custo e programacao (Icarus Evaluation Engine - IEE)
para gerar projetos de equipamentos preliminares e simular procedimentos de custos de
fornecedores para desenvolver detalhada estimativas de engenharia, aquisic¢ao e construcao. Os
modelos volumétricos geram uma partida calculada para os materiais a granel sem usar fatores
ou entrada do usuério. Os modelos volumétricos também produzem as quantidades de tubos,
valvulas, concreto, aco e instrumentos identificados pelo equipamento ou area associada.
Também sdo estimadas as horas-operario necessarias por oficio, bem como 0s equipamentos
projetados, simulando tarefas detalhadas de construgéo do projeto (AspenTech, 2012).

A analise econbmica do Aspen Hysys é realizada em trés etapas:

e Mapeamento - estabelece a relagdo entre as operagdes da unidade e os equipamentos
que representam. Por exemplo, um bloco de coluna de destilacdo representa realmente

uma coluna, condensador, tambor de refluxo, refervedor, etc. Para melhorar a precisao
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relativa de custos, é importante mapear as operacfes da unidade para os modelos de
equipamento corretos.
e Dimensionamento - uma vez que o equipamento é mapeado, ele deve ser dimensionado.
E importante selecionar as metalurgias corretas antes de estimar os custos. Por padrio,
todos 0s equipamentos terdo preco usando o ago carbono como metalurgia.
e Avaliagdo - finalmente, os custos relativos de cada equipamento e 0s custos
operacionais sdo determinados.
O custo total de investimento de cada etapa do processo (produgdo de géas de sintese e
de metanol) s&o fornecidas em funcdo da quantidade de metanol produzido em toneladas,
similar ao trabalho de Leme et al. (2017), porém o custo das unidades foram determinados em

termos de quantidade de metanol produzida no processo.

3.3 Resultados e Discussao

3.3.1 Simulacédo e validacdo da destilaria de etanol hidratado Nova Produtiva

Além das diferencas descritas na se¢do 3.2.2 em relacdo as alteracGes realizadas no
processo de mudanca da COCAFE para Nova Produtiva, a simulacdo do processo de
evaporacao se inicia com o caldo misto, ou seja, depois de ser extraido e antes de ser clarificado.
No cenério atual, o caldo misto primeiro troca calor com trés correntes diferentes (caldo
concentrado, vinhaca e vapor vegetal) até atingir a temperatura adequada para entrar no
decantador, que é representada pela combinacdo de um tanque flash e um resfriador. O produto
de saida do decantador (caldo clarificado) recupera a pressdo e regenera calor antes da sua
concentracdo nos evaporadores. Na destilaria, dois evaporadores trabalham em paralelo, mas
no diagrama de fluxo do processo (process flow diagram — PFD) no Aspen Hysys (Figura 3.5),
eles sdo agrupados e representados por uma combinacdo de um trocador de calor e um tanque
flash. A fase de vapor é dividida em trés correntes com as seguintes funcdes: regenerar calor,
injecdo direta de vapor para aquecer as colunas de destilacdo e uma corrente com o excesso de
vapor purgado para a atmosfera. Considerando todo o processo simulado, 350 m¥h de caldo
misto (Sugarcane Juice) entram no processo, produzindo 22,94 m3/h de etanol e gerando 183,5
m3/h de vinhaca, o que da um raz&o de 8 m3 de vinhaca por litro de etanol. Ademais, a etapa de
evaporacdo libera uma quantidade de 2571 kgmol/h de vapor vegetal para a atmosfera (Surplus
Steam), a 115,6 °C e 1,735 kg/cm?, que sera utilizada como energia para a etapa de producao

de gas de sintese por meio de reforma a vapor do metano.



Figura 3.5 Simulacdo do processo de producédo de etanol da destilaria Nova Produtiva
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O sistema industrial de producdo de etanol hidratado da destilaria Nova Produtiva foi
validado com dados da planta em trés pontos: caldo clarificado, caldo concentrado e etanol,
usando de dois parametros de avaliacdo: vazao volumétrica e fracdo massica. Os resultados

estdo dispostos na Tabela 3.4.

Tabela 3.4 Valores de saida utilizados na validagdo da simulacéo e erro associado.

Destilaria  Aspen Hysys Erro associado (%)

Vazao de caldo clarificado (m3/h) 311,88 320,70 2,83
Vazéo de caldo concentrado (m3/h) 196,63 188,60 4,08
Vazdo de etanol (m?/h) 22,24 22,94 3,12
Fracdo massica de sacarose no
- 0,1176 0,1197 1,79
caldo clarificado
Fracdo maéssica de sacarose no
0,1937 0,1978 2,12
caldo concentrado
Fracdo massica de etanol na
0,9279 0,9251 0,30

corrente de etanol hidratado

Como a maior diferenca entre os valores fornecidas pela planta e o processo simulado
foi de 4,08%, pode-se concluir que o modelo desenvolvido em Aspen Hysys representou

adequadamente o processo de producdo de etanol hidratado da destilaria analisada.

3.3.2 Simulacédo da planta de gas de sintese a partir de biogas da vinhaca

O modelo "Acid Gas Cleaning" presente Aspen HYSYS v8.8 permite simular mais
rigorosamente o0 processamento de um gas do inicio ao fim, incluindo a remocéo de seus
contaminantes &cidos. As reacdes cinéticas para este caso sdo geradas automaticamente pelo
Hysys usando o pacote termodindmico “Acid Gas”, utilizando modelos de célculo no pacote de
propriedades e uma lista de componentes associados. Assim, o biogas é tratado com solvente
(DEA) em uma coluna de absorcéo (Absorber) a fim de atender os padrdes de qualidade do
biometano (Tabela 3.1). O produto de fundo da coluna de absorcdo, rico em amina, €
direcionado para uma coluna de destilagdo (Regenerator), que tem por fungéo recuperar aamina
gue serd usada novamente no processo. A amina recuperada € misturada com agua, numa

proporcdo de 30% em massa molar de amina. No processo de Limpeza de Gés Acido hé perdas
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de aminas e agua no sistema com correntes de saida e em outras areas do processo. Dessa forma,
0 bloco Makeup possui a funcdo de compensar tais perdas, evitando problemas de convergéncia
ao calcular a reposicdo necessaria e purgar correntes do sistema. Um resfriador foi incluido
apos a bomba para arrefecer a corrente de amina pressurizada, e um trocador de calor foi
colocado entre a coluna de absorgéo e o regenerador, para aquecer a corrente Rich Amine com
a energia restante da produto de fundo do Regenerator. O PDF final do processo de produgéo
de gas de sintese é mostrado na Figura 3.7.

Uma vez que as quantidades de CO2 e H>S, em massa molar, contida no biogés eram
significativamente maior que as quantidade presentes no gas natural (mais de 100% maiores),
fez-se necessario realizar uma analise de sensibilidade para encontrar a vazao molar minima de
solvente (Agua e DEA) para que o biometano atendesse os padrdes estabelecidos pela Resolugédo
8/2015 (ver Tabela 3.1). Foi utilizado um valor de densidade do biogas de 1,15 kg/m3 (Portal
das Energias Renovaveis, 2017) para converter a quantidade de H»S para fracdo molar. A Figura

3.6 mostra o resultado da andlise de sensibilidade.

Figura 3.6 Efeito da variacdo da vazdo de solvente na composicdo do biometano.
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Figura 3.7 PFD em Aspen Hysys v8.8 da producdo de gas de sintese a partir de biogas de vinhagca.
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A andlise de sensibilidade realizada variando a vazdo molar de vapor liberada no
processo de evaporagdo da destilaria Nova Produtiva foi necessaria para calcular o Mddulo M,
que é um indicador de estequiometria ideal para o gas de sintese, bem como a razdo CO/CO..

Os resultados da analise estdo apresentados na Figura 3.8.

Figura 3.8 Efeito da variacdo da vazdo de vapor na composicao de gas de sintese.
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Fonte: O autor (2017).

Pela Figura 3.8, € possivel notar que quanto menor a vazao de vapor, maior a razao
COI/CO2, que por sua vez ird aumentar a taxa de reacdo e conversao realizavel. Neste cenario,
1950 kgmol/h de vapor foi utilizado a fim de obter a mesma vazéo do processo de producéo de
gas de sintese a partir de gas natural. O mddulo M, nédo variou dentro de intervalo analisado.
Isso pode ser explicado pelo fato de que o vapor contribui para 0 aumento de producgéo dos trés
produtos levados em consideracéo no calculo (Hz, CO, CO.), 0 que leva sempre a mesma razao
estequiométrica. E possivel alcancar o valor ideal de M = 2 alterando as condices do reator,
como topologia, catalisador ou temperatura a fim de aumentar a quantidade de CO produzida
ou reduzir a de hidrogénio. Apesar de um valor de médulo M maior que 3 ser descrito normal
para a tecnologia de reforma a vapor de metano (DYBKJZAR e AASBERG-PETERSEN, 2016),
de acordo com Dahl et al. (2014), se 0 modulo M desviar da exigéncia estequiométrica 2, 0
excesso de Hz ou CO pode ser purgado para remover o excesso de componentes. Neste trabalho,
entretanto, os ajustes cinéticos realizados para desenvolver a simulacdo em Aspen Hysys ndo

permitiram a variacdo dos parametros citados para o reator modelado. Porém, utilizar uma parte
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do H2 produzido como combustivel de aquecimento do reator de reforma, pode ser uma opcéao
para reduzir o valor do modulo M.

Assim, 8000 kgmol/h de solvente foi utilizado para concentrar o biogas em biometano,
que € misturado com o vapor vegetal produzido no processo de evaporacao da destilaria Nova
Produtiva. Essa mistura troca calor com outras correntes de processo e recebe energia de gas
de aquecimento (Fired heat) até alcancar a temperatura de 616,9 °C para entrar no reator de
reforma. O bloco “SET” assegura que o reator opere de forma isotérmica. O produto do reator
de reforma troca calor com outras correntes de processo e € resfriado até a temperatura adequada
para entrar no tanque flash, que tem por fungdo produzir gés de sintese, reduzindo sua
quantidade de agua. Os resultados do processo de producgdo de syngas sdo mostrados na Tabela
3.5.

Tabela 3.5 Resultado dos fluxos de processo da produgdo de géas de sintese.

Biogas Biometano Syngas
Vazao (kgmaol/h) 2000 1641 6313,87
Fracédo molar
CH4 0,8023 0,9751 0,00,195
CO2 0,1857 0,0215 0,0245
H2S 0,0120 4,32E-8 -
H20 - - 0,0158
H. - - 0,7240
CO - - 0,2162
DEA - 1,75E-8 -

Fonte: O Autor (2017).

3.3.3 Simulacéo da planta de metanol a partir de gas de sintese

Como o modelo simulado em Aspen Plus v8.8 foi baseado em um processo com 6timo
custo em relacdo ao dimensionamento dos equipamentos (Luyben, 2010), apenas ajustes de
condigdes operacionais para adequacao ao processo proposto foram realizados. O modelo de
propriedades fisicas "RK-Aspen" foi usado em todas as unidades do processo, exceto na coluna
de destilacdo, na qual as equacOes de Van Laar foram usadas para calcular os coeficientes de

atividade na fase liquida.
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Assim, o géas de sintese a 2,026 bar e 24,85 °C é comprimido (usando uma taxa maxima
de presséo alcangada de 1:3) e aquecido em um sistema de compressdo/aquecimento de quatro
etapas até alcancar as condi¢cdes adequadas de entrada no reator (75 bar e 225 °C). Neste
trabalho, utilizou-se um reator tubular isotérmico arrefecido, com 810 tubos, 12 m de
comprimento e 0,06 m de didmetro, para promover as reagdes mostradas nas Equacdes 3.6, 3.7
e 3.8. O reator foi recheado com uma carga de 865 kg de catalisador Cu/Zn/Al/Zr e com
porosidade de leito de 0,98. A gqueda de presséo foi avaliada usando a correlacdo de Ergun. O
efluente do reator (metanol bruto) é entdo dividido em duas correntes: 80% da corrente troca
calor com a corrente de alimentagéo do reator (HX4), enquanto os outros 20% s&o usados como
energia de aquecimento para o refevedor da coluna de destilagéo e do produto de fundo do
segundo tangue flash. Apo6s as trocas térmicas, os fluxos sdo misturados novamente (MIX3).

O metanol bruto é uma mistura de metanol, agua e gases residuais (isto é, Hz, CH4, CO,
CO- e vapor de agua). Para remover e reciclar gases ndo reagidos, a corrente € expandida usando
valvulas e depois separada em tanques flash. O primeiro tanque flash recicla majoritariamente
H2 e CO (97% em massa molar) e o segundo apenas purga os gases residuais. O liquido restante
é aquecido a 440 K e, entdo, alimentado na coluna de destilacdo com uma razéo de refluxo de
1,2. O produto inferior da coluna de destilacdo é constituido de agua a 100°C (podendo ser
reutilizada em outras etapas do processo), enquanto o produto principal é principalmente
metanol com alguns gases nao reagidos. O metanol é comprimido e resfriado, passando por
outro tanque flash que separa os gases (saida superior) obtendo como produto de fundo metanol
com 99% (m/m). O diagrama de fluxo de processo final do processo de sintese e purificacdo de

metanol é apresentado na Figura 3.9.
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Figura 3.9 PFD em Aspen Plus v8.8 da producdo de metanol a partir de gas de sintese.
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Fonte: O autor (2017).




3.3.4 Analise Econdmica

Tabela 3.6 Descri¢cdo dos custos de investimento das etapas de processo de producao de

metanol a partir de vinhaca
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Etapas do processo
Producéo de biogas

Producéo de syngas

Producéo de metanol

3
Custo total de investimento?® 3.041.077,63
Equipamentos
Trocadores de calor 294.400,00
Tanque flash 44.500,00
Resfriadores 215.300,00
Bomba 143.300,00
Reator de reforma 225.300,00
Coluna de absorcéo 179.300,00
Coluna de recuperacédo de amina 219.600,00
Refervedor 101.600,00
Condensador 155.300,00
Custo total dos equipamentos 1.578.600,00
Total de custos diretos” 4.052.900,00
Total de custos indiretos, contingéncia, taxas e
instalagdes auxiliares 6.364.100,00
Custo total de investimento 10.417.000,00
Equipamentos
Trocadores de calor® 636.400,00
Tanques flash 442.800,00
Compressores 32.129.200,00
Reator 1.089.200,00
Coluna de destilagéo 673.400,00
Refervedor 31.100,00
Condensador 83.600,00
Custo total dos equipamentos 35.085.700,00
Total de custos diretos 43.455.200,00
Total de custos indiretos, contingéncia, taxas e
instalagdes auxiliares 7.821.936,00
Custo total de investimento 51.277.136,00

@Valor retirado de Salomon et al. (2011) e ajustado pela inflagdo para 2016 (CHEMICAL ENGINEERING, 2017).

b Custos diretos incluem materiais e mao-de-obra requeridos para a instalagio de equipamentos e materiais

associados.

¢ Inclui regeneradores de calor, aquecedores e resfriadores.

Fonte: O Autor (2017).
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O custo total de investimento estimado para a planta de producéo de metanol a partir de
vinhaca acoplada a destilaria de etanol foi de $ 64.735.213,63 para produzir 98 toneladas por
dia de metanol. Das trés secdes, a Unica que teve modificacdes topologicas foi a planta de
syngas e, dessa forma, fez-se necessario compara-la com a rota tradicional a partir de gas natural
(GANGADHARAN et al., 2012). O custo total de investimento para 0 processo de producéo
de syngas a partir de gas natural foi de $ 19.000.400,00. Por meio a Equacdo 2.5, pode-se
atualizar o valor dos custos diretos para mesmo ano do projeto proposto por este trabalho
(2016), sendo os valores de CEPCI para os anos de 2012 e 2016, respectivamente, 584,6 e
541,7. Assim, chegou-se a um valor corrigido pela inflacdo de $ 17.606.083,95. Isso significa
que o custo de investimento do processo proposto é 41% menor. A principal diferenca nos
precos consiste no fato de que como o biogas ndo contém hidrocarbonetos (C2Hs e C3Hs), ndo
foi necesséaria a instalacdo de uma coluna de destilacdo para separacdo dos mesmos antes de
entrar no reator de reforma, que representa mais de 50% nos custos dos equipamentos do
processo de producdo de syngas.

E importante ressaltar que de acordo com Leme e Seabra (2017), o rendimento total de
biogas resulta em 9,84 Nm3/m3 de vinhaca. Entretanto, para efeitos comparativos, apenas 6%
do potencial de producdo de biogas a partir de vinhaca foi utilizado. Assim, é requerido além
das estimativas de custos de producdo, um aumento de escala de processo a fim de analisar os
custos de producdo e analise de rentabilidade para todo o potencial de producdo metanol a partir

de vinhagca.

3.4 Concluses Parciais

A destilaria de etanol Nova Produtiva bem sucedida simulada em Aspen Hysys v8.8
mostrando um erro percentual dos pontos analisados de 4,08 na vazéo do caldo concentrado.
Em termos técnicos, é possivel produzir metanol a partir de vinhaca por meio das tecnologias
de digestdo anaerdbica e reforma a vapor de metano.

O processo se producdo de gas de sintese a partir de biogas apresentou um custo de
investimento 41% menor quando comparado a rota tradicional a partir de gas natural, sendo a
principal diferencga a ndo necessidade de uma coluna de destilacdo para separar hidrocarbonetos.

O investimento de custo total fornece uma visdo geral deste novo cenario, mostrando
que a etapa de sintese e purificacdo de metanol representam o maior custo. Além disso, todo o
processo pode ser estimado para todo o potencial da vinhaga, otimizando ndo apenas 0s custos

de investimento, mas, também, 0s custos operacionais e 0s impactos ambientais.
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4. CONCLUSOES GERAIS

4.1 Principais Contribui¢bes do Trabalho

Nesta tese, duas estratégias foram propostas para resolver para reduzir os impactos
econémico e ambiental gerados pela vinhaca em destilaria autbnoma de etanol e plantas anexas.
As estratégias se diferenciam em relacdo ao seu custo de capital, sendo a primeira de baixo e a
segunda de alto investimento, porém, com maior retorno sobre ele.

A primeira estratégia se baseou em uma alteracdo na configuracdo do sistema de
destilacdo de etanol a fim de reduzir a quantidade de vinhaca produzida e, por consequéncia,
seus problemas associados. Uma ferramenta automatica de avaliacdo programada em Matlab e
com integracdo com Aspen Hysys possibilitou uma rapida comparacao, de forma individual,
do cenario proposto (uso de refervedores) e do cenério atual (injecdo direta de vapor). Em
relacdo ao cenario proposto, a analise econdmica apresentou uma alta rentabilidade e avaliacdo
ambiental mostrou que é possivel reduzir todos as dezoito categorias de impacto avaliadas. A
otimizagdo multiobjetivo, levando em consideragdo os dois aspectos conflitantes, indicou que
0s impactos ambientais podem ser reduzidos com efeito marginal nos custos.

Na segunda estratégia, uma planta de metanol a partir de vinhaca, utilizando as
tecnologias de digestdo anaerdbia e reforma a vapor de metano, foi proposta. Os resultados
mostraram a viabilidade técnica da planta, utilizando apenas 6% de todo o potencial de vinhaca
gerado pela destilaria. Ademais, a producdo de gas de sintese a partir de biogas se apresentou
41% menor que a da rota de producdo a partir de gas natural uma vez que rota proposta usa uma
coluna de destilacdo a menos por ndo haver hidrocarbonetos na corrente de biogéas, indicando
que este processo pode ser também viavel em termos de custos de producdo. E importante
ressaltar que apenas a estimativa dos custos de investimentos foi realizada, o que significa que
para uma completa analise econémica é preciso otimizar os parametros operacionais, estimar

0s custos de producdo e para, finalmente, estimar a viabilidade econdmica do projeto.
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4.2 Publicagdes Realizadas

As publicacdes realizadas ao longo do desenvolvimento desta tese séo listadas, em

ordem cronoldgica:

SILVA, R. O.; DEFENDI, R. 0.; JORGE, L. M. M.; TISKI, V. C.; LIMA, O. C. M. A
comparative study between the use of reboilers and direct steam injection in distillation
columns. In: COBEQ, 2014, Floriandpolis. XX Congresso Brasileiro de Engenharia Quimica,
2014 (APRESENTADO E PUBLICADO NOS ANAIS).

DEFENDI, R. O.; SILVA, R. O.; PARAISO, P. R.; JORGE, L.M.M. . Secagem Periddica de
Soja em Camada Delgada. In: COBEQ, 2014, Floriandpolis. XX Congresso Brasileiro de
Engenharia Quimica, 2014 (APRESENTADO E PUBLICADO NOS ANAIS).

DEFENDI, R.O.; SILVA, R.O.; PARAISO, P.R.;JORGE, L.M.M. Estudo da Secagem
Periddica de Milho em Leito Fixo. In: COBEQ), 2014, Floriandpolis. XX Congresso Brasileiro
de Engenharia Quimica, 2014 (APRESENTADO E PUBLICADO NOS ANAIS).

DEFENDI, R.O.; SILVA, R.O.; PARAISO, P.R.; JORGE, L.M.M. Simulacdo da Secagem
Periddica de Feijdo em Leito Fixo. In: COBEQ), 2014, Floriandpolis. XX Congresso Brasileiro
de Engenharia Quimica, 2014 (APRESENTADO E PUBLICADO NOS ANAIS).

DEFENDI, R.O.; SILVA, R.O.; PARAISO, P.R.; JORGE, L.M.M. Modelagem, Simulacéo e
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Congresso Brasileiro de Engenharia Quimica, 2014 (APRESENTADO E PUBLICADO NOS
ANAIS).

DEFENDI, R.O.;SILVA, R.O.; SILVA, G.E.C,;PARAISO, P.R.;JORGE, L.M.
M. Simulation and Analysis Of Periodic And Conventional Drying Of Soybeans In Fixed Bed.
In: IDS, 2014, Lyon. 19th International Drying Symposium, 2014 (APRESENTADO).

SILVA, R. O.; TISKI, V. C.; DEFENDI, R. O.; ROCHA, L. B.; LIMA, O. C. M.; JIMENEZ,
L.; JORGE, L.M.M. Integrated Analysis of an Evaporation and Disitllation Bioethanol
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L.; JORGE, L. M. M. Environmental and economic comparison of a bioethanol distillation
system using direct and indirect heating. In. COBEQ, 2016, Fortaleza. XXI Congresso
Brasileiro de Engenharia Quimica, 2016 (APRESENTADO E PUBLICADO NOS ANAIS).

ROCHA, L.B.; SILVA, R.O.; YOSHI, H.C.M.H.; PAVAO, L. Projeto de trocador de calor em
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ANEXO | - INVENTARIO DO CICLO DE VIDA

Atividade Nome da dataset (Ecoinvent) Localizacdo Unidade Quantidade
Inputs DSl UR
Agua de resfriamento market for cooling energy Global MJ 2,04E+00 1,54E+00
Eletricidade para bombeamento treatment of bagasse, from sugarcane, in heat and Global kWh 2,30E-3 1,94E-3
da vinhaga® power co-generation unit, 6400kW thermal
Transporte da vinhaga market for transport, freight, lorry >32 metric ton, Global ton.km 1,04 8,73E-1

EURO5

Aplicacéo da vinhaca market for fertilising, by broadcaster Global ha 6,72E-05 5,66E-05
EmissBes para o ar
C2HsO do processo de destilagdo  Fluxo elementar para aplicacéo da vinhaga no solo® - kg 1,80E-07 1,55E-07
CO2 Fluxo elementar para aplicacdo da vinhaga no solo - kg 6,43E-04 5,41E-04
N20 Fluxo elementar para aplicacdo da vinhaca no solo - kg 8,83E-06 7,43E-06
NOx Fluxo elementar para aplicacdo da vinhaga no solo - kg 9,36E-06 7,87E-06
NH3 Fluxo elementar para aplicacdo da vinhaca no solo - kg 4,59E-06 3,86E-06
Emissdes para a 4gua
NO3 Fluxo elementar para aplicacdo da vinhaga no solo - kg 1,15E-05 9,66E-06
PO~ Fluxo elementar para aplicacdo da vinhaca no solo - kg 1,06E-05 8,92E-06

@ Retirado de Rocha et al., (2010).
®Valores retirados da planilha de fatores de caracterizagdo e normalizagdo (ReCiPe, 2014).



